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Darstellung der Ergebnisse 

1 Kurzfassung 

1.1 Teilprojekt A (TP A) 

Zur Abreinigung von sulfat- und eisenhaltigem Grundwasser mittels chemolithoautotropher 

Sulfatreduktion wurden Versuche im Labor- und Technikumsmaßstab durchgeführt. Im Mit-

telpunkt der Untersuchungen standen die Fragen, ob durch Injektion von Wasserstoff und 

Kohlensdioxid direkt in den gesättigten, durchströmten Untergrund Sulfatreduktion sowie die 

Ablagerung der gebildeten Eisensulfiden im Porenraum möglich ist und ob eine ausreichend 

hohe Abreinigung der sulfatbelasteten Wässer erreicht werden kann. Außerdem wurde der 

Einfluss der Faktoren Temperatur, Nährstoff- sowie Vitamin- und Spurenstoffangebot und die 

Art des Elektronendonators auf die Sulfatreduktionsraten (SRR) ermittelt. 

Die Ergebnisse der Laborversuche und des Technikumsversuches zeigten, dass die voll-

ständige Fe(II) und unvollständige Sulfat-Abreinigung eines bergbaubeeinflussten Grund-

wassers aus der Lausitz unter Grundwasserbedingungen möglich ist. Die Sulfatreduktionsra-

te konnte im Laborversuch durch die Zugabe von Ammonium und Phosphat sowie durch 

Temperaturerhöhung von 0.02 auf 0.08 bzw. 0.06 mmol/(L h) erhöht werden. In der Techni-

kumsanlage wurde unter Gleichgewichtsbedingungen, bei einer Temperatur von 10°C und 

ohne Zuführung der Nährstoffe Ammonium und Phosphat eine Sulfatreduktionsrate von 

0.007 mmol/(L h) ermittelt. Diese Rate wurde a) durch die Wasserstoffverfügbarkeit, und b) 

durch die Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft limitiert. Die im Porenraum eingela-

gerten Eisensulfidpräzipitate waren heterogen über den gesamten Fließquerschnitt und ent-

lang des Fließweges verteilt. Verblockungen des Sedimentes wurden nicht beobachtet. 

Im Technikumsversuch war eine vier- bis fünffache Überdosierung der stöchiometrisch not-

wendigen Wasserstoffmenge zur Sulfatreduktion erforderlich. In einem Feldtest würde die 

Wasserstoffüberdosierung mit einem vergleichsweise hohen wirtschaftlichen Aufwand ver-

bunden sein. Untersuchungen zur Anwendung technischer Reaktoren haben gezeigt, dass 

die Wasserstoffverfügbarkeit in technischen Systemen besser ist und dadurch höhere Raten 

erzielt werden können (VAN HOUTEN ET AL. 1996; BILEK ET AL. 2007). 

Die Abscheidung des überschüssigen Sulfides aus der wässrigen Phase wurde durch Strip-

pung und anschließende Rückoxidation des Sulfides zu elementarem Schwefel erfolgreich 

demonstriert. Es konnte gezeigt werden, dass die Sulfidstrippung auch mit N2 anstelle von 

CO2 vollständig ablief. Bei hohen Sulfidkonzentrationen im Zulaufwasser ist ein CO2-Anteil 

im Strippgas zur pH-Korrektur erforderlich. 
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1.2 Teilprojekt B (TP B) 

Zur Abreinigung von sulfat- und eisenhaltigem Grundwasser mittels heterotropher Sulfatre-

duktion wurden Versuche im Labor- und Technikumsmaßstab durchgeführt. Zielstellung war 

eine dauerhafte Sulfatabreinigung auf Restgehalte von 250 mg/L. Für derartige Sulfatumsät-

ze stellt sich die Aufgabe einer geeigneten Sulfidabreinigung, die durch Bereitstellung von 

Kationen (Eisen) zu lösen war. Der Dauerbetrieb macht geeignete Techniken zum Austrag 

der Fällungsprodukte aus den Reaktoren erforderlich, wobei erste Hinweise zu den Randbe-

dingungen einer möglichen Deponierung von Eisensulfid-Schlämmen zu erarbeiten waren. 

Des Weiteren galt es kostengünstige Kohlenstoffquellen zu finden und deren Eignung zur 

mikrobiellen Sulfatreduktion nachzuweisen.  

Mit den Laborversuchen konnte der Einsatz von Glycerin, eine Abprodukt der Biodieselpro-

duktion, als vorteilhafte Kohlenstoff- und Energiequelle für sulfatreduzierende Bakterien 

nachgewiesen werden. Eine Ergänzung der Hauptnährelemente Stickstoff und Phosphor ist 

für die Verwendung erforderlich.  

Im Rahmen der Technikumsversuche wurde mit Glycerin als Corg-Quelle die Sulfatabreini-

gung auf 250 mg/L über den Zeitraum von mehr als 10 Monaten erreicht. Die Umsatzrate für 

Sulfat stabilisierte sich um 0,1 mmol/(L*h). Die Abreinigung von Eisensulfiden, die im Reaktor 

mit dem Eisenvorrat des Grundwassers gefällt wurden, konnte durch Wasserstarkstromspü-

lung ohne wesentliche Umsatzeinbußen realisiert werden. 

Im Rahmen der durchgeführten Untersuchungen wurde ein neuartiges Pelletierverfahren 

entwickelt und die damit hergestellten Eisenhydroxid-Pellets als Filterschüttungen zur Abrei-

nigung der überschüssigen Sulfide eingesetzt. Über das verwendete Kornspektrum der Pel-

lets lies sich der Nutzungsgrad des Eisendepots und die Durchbruchscharakteristik der Fil-

terschüttung optimieren. 

Mit Laborversuchen und Modellrechnungen wurden Einflussgrößen auf die Stabilität von 

Eisensulfid-Schlämmen untersucht. Bezüglich einer Ablagerung solcher Reaktionsprodukte 

im Sediment von Tagebaurestgewässern stellt sich der Kontakt mit sauren Wässern und mit 

milden Oxidationsmitteln als unkritisch dar. Dagegen führen starke Oxidationsmittel zur 

Rückversauerung, wobei die Wirkungsmechanismen identisch zur Pyritverwitterung ablau-

fen.

 

 

 

 

 

 



Schlussbericht 
2 Veranlassung   

3 

2 Veranlassung 
Die Gewinnung von Braunkohle im Lausitzer Revier wurde aus wirtschaftlichen Gründen seit 

1989 schrittweise verringert. Während des Tagebaubetriebes wurden, die für die Region 

kennzeichnenden eisen- und schwefelreichen tertiären Schichten umgeschichtet und belüf-

tet. Die dadurch induzierte Verwitterung dieser Schichten führte zu einer Eisen-, Sulfat- und 

Protonen- Freisetzung. 

Im Zuge der Stilllegung der Braunkohletagebaue steigen die Grundwasserspiegel an und die 

zurückbleibenden zahlreichen Hohlformen (Restlöcher) füllen sich mit Wasser. Es entstehen 

sogenannte Restseen. Mit dem Grundwasserwiederanstieg werden die genannten Verwitte-

rungsprodukte in den Braunkohlekippen mobilisiert und in die Restseen transportiert. Die 

typische Wasserbeschaffenheit der Restseen ist dann durch pH-Werte zwischen 2 und 3, 

sowie hohe Sulfatkonzentration gekennzeichnet. 

Die vorgesehene Nutzung der Seen als Badegewässer, Fischgewässer oder Speicher stellt 

entsprechende Anforderungen an die Wasserbeschaffenheit, die von den unbehandelten 

Restseen nicht erfüllt werden. Beispielsweise muss nach Abschluss der Flutung und 

Ankopplung der Seenkette an die Vorflut, deren Wasserqualität vorgegebenen Einleitkriterien 

entsprechen, um den Schutz nachfolgender Gewässer zu gewährleisten. Deshalb ist eine 

Behandlung der Oberflächenwässer d.h. der Restseen oder der zuströmenden Grundwässer 

zwingend erforderlich. 

Die Lausitzer und Mitteldeutsche Bergbauverwaltungsgesellschaft (LMBV) mbH hat die Auf-

gabe Nachsorgemaßnahmen zur langfristigen Wiederherstellung und Sicherstellung des 

Wasserhaushaltes der Lausitz in Menge und Qualität zu treffen. Eine Maßnahme wäre die 

Vermeindung des Zutritts sulfat- und eisenhaltiger Grundwässer in die Restseen durch Be-

handlung des zuströmenden Grundwassers. Die Entwicklung von Behandlungsmethoden 

und -technologien zur Sulfat- und Eisenabreinigung des zuströmenden Grundwassers ist 

deshalb von besonderem Interesse. 

Ausgehend von dieser Problematik, sind bereits zahlreiche Forschungs- und Entwicklungs-

vorhaben durchgeführt wurden. Einige der daraus hervorgegangenen Erkenntnisse bilden 

die Basis für die weiterführende Entwicklung reaktiver Reinigungswände innerhalb des F&E 

Projektes „Stärkung des Entwicklungspotenzials von Bergbaufolgelandschaften durch den 

Schutz von Oberflächengewässern vor schwefelsauren Grundwasserzuflüssen mittels reak-

tiver Reinigungswände“. Das Teilprojekt A „autotrophe Sulfatreduktion“ wird von der GFI 

GmbH Dresden bearbeitet. Im Teilprojekt B beschäftigt sich die BTU Cottbus, Lehrstuhl 

Wassertechnik und Siedlungswasserbau mit der „heterotrophen Sulfatreduktion“. 
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3 Einführung 

3.1 Lösungsansätze der TP A und B 

Im Rahmen des LMBV geführten F&E Vorhabens „Stärkung des Entwicklungspotenzials von 

Bergbaufolgelandschaften durch den Schutz von Oberflächengewässern vor schwefelsauren 

Grundwasserzuflüssen mittels reaktiver Reinigungswände“ soll eine kostengünstige Sanie-

rungstechnologie zum Schutz von Oberflächengewässern vor zugehenden aziditäts-

tragenden schwefelsauren Grundwässern bereitgestellt werden.  

Der Grundwasserabstrom aus den Kippen erfolgt oft über eine mehrere Kilometer breite 

Front. Ziel ist die Reinigung dieser hochkonzentrierten schwefelsauren Grundwässer mittels 

reaktiver in-situ-Reinigungswände. Dazu sollen aktive Drain & Gate-Systeme als Sonderform 

eines Funnel & Gate-Systems im Technikumsmaßstab entwickelt und erprobt werden. Eine 

spätere Feldanlage würde die großen durchströmten Querschnitte rein hydraulisch (ohne 

Dichtwand) stark reduzieren und so die Behandlung der nun räumlich konzentrierten Stoff-

ströme im Untergrund ermöglichen. Es wird keine Entnahme von Grundwasser oder Infiltrati-

on von Oberflächenwasser erfolgen.  

3.1.1 Teilprojekt A 

Die maßgebenden Prozessschritte einer solchen Behandlung, wie sie im Teilprojekt A entwi-

ckelt werden sollten, sind in Abbildung 3-1 dargestellt. 

4. Elektrochemische Wasserspaltung

1. Autolithotrophe 

Sulfatreduktion

Elektronendonator 
Wasserstoff

2. Schwefel-

Rückoxidation

Oxidationsmittel 
Sauerstoff

S0

CO2 CO2

3. pH-Steuerung

Unbehandeltes 

Grundwasser
Sulfat

Eisen

TIC

Azidität

Behandeltes 

Grundwasser
[Sulfat] < 2 mmol/L

[Eisen(II)] =  0 mmol/L

FeS

 

Abbildung 3-1  Prozessschritte des in TPA entwickelten Verfahrens 

Die Schwerpunkte des Konzeptes sind die mikrobielle Sulfidbildung aus dem im Anstrom-

wasser zur Verfügung stehenden Sulfat und die damit mögliche Abtrennung der aziditätstra-

genden Metalle in sulfidischer Form durch Fällung im Porenraum des Grundwasserleiters 

(Abbildung 3-1, Punkt 1) sowie die Abscheidung überschüssigen Sulfides als wieder ver-

wertbares S0 in einem sich anschließenden technischen Reaktor (Abbildung 3-1, Punkt 2). 
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Die Sulfatreduktion wird mit Hilfe von autotrophen Sulfatreduzierern durchgeführt. Diese nut-

zen Wasserstoff als Elektronendonator und Kohlendioxid als Kohlenstoffquelle. Die Umset-

zung erfolgt nach der Gleichung (3.1). 

OHSH2H4HSO 222
2
4 +→++ +−     (3.1) 

Einzelheiten zu diesem mikrobiologischen Prozess werden im Abschnitt 3.2 näher erläutert.  

Die Injektion von Wasserstoff erfolgt direkt in den Grundwasserleiter. Durch Speicherung des 

Substrates in Form von Gasblasen, dem erhöhten hydrostatischen Druck und der damit ver-

bundenen höheren H2-Löslichkeit im Grundwasser soll eine gute Verfügbarkeit des Elektro-

nendonators erreicht werden (Abbildung 3-2). Der benötigte Wasserstoff kann direkt vor Ort 

durch elektrochemische Wasserspaltung (Punkt 4) produziert werden und eine Anlieferung 

sowie Zwischenspeicherung von organischen Substraten erübrigt sich. 

Das entstehende Sulfid reagiert mit Eisen(II) zu Eisenmonosulfid und fällt direkt im Poren-

raum des Grundwasserleiters aus.  
++ +↔+ 2HFeSFeSH 2

2      (3.2) 

Überschüssiges Sulfid wird zu elementarem Schwefel teilrückoxidiert (Punkt 2). Das dafür 

benötigte Oxidationsmittel (Sauerstoff) fällt neben dem Wasserstoff auch bei der elektroche-

mischen Wasserspaltung an (Punkt 4). 

Durch die Kombination dieser verschiedenen Reduktions-, Fällungs- und Oxidationsschritte 

sollen die Schadstoffe stufenweise aus dem Grundwasseranstrom entfernt werden. Das auf-

bereitete Grundwasser ist sulfatarm, frei von Azidität und stabilisiert damit die Wasser- und 

Stoffbilanz der Wässer im Abstrom der Behandlungsanlage. 

Zur Steuerung des pH-Wertes wird Kohlendioxid genutzt (Abbildung 3-1, Punkt 3). Durch die 

Erhöhung des CO2 Partialdruckes kann CO2 in das Wasser eingelöst werden, was zur pH-

Wert Senkung führt. Dies kann in der Fassung des Grundwassers im Kollektor (Abbildung 

3-2) nötig werden, um die pH-abhängige Sulfid-Speziierung hin zum gasförmigen H2S zu 

verschieben, welches dann dort ausgestrippt werden kann. 

Die Behandlung erfolgt in einem speziellen Typ von reaktiver Wand, einem sog. Active Drain 

and Gate System (ADAG, Abbildung 3-2). ADAG-Systeme sind durchströmte 

Reinigungswände des Funnel&Gate-Typs, bei welchen das „Funnel“ (Dichtwandabschnitt) 

durch eine Grundwasser-Stromfläche bewirkt wird, die sich durch einen „Kollektor“ und einen 

„Distributor“, die durch eine Pumpe verbunden sind, fortlaufend erzeugen lässt. Im Anstrom 

des Kollektors befindet sich der natürliche Untergrundreaktor in den mittels Gaslanzen 

Wasserstoff und Kohlendioxid zur Sulfatreduktion injiziert wird (Abbildung 3-2). Der im Kol-

lektor gefasst sulfidhaltige Grundwasserstrom wird anschließend mittels eines Distributors 

wieder abstromig in den Grundwasserleiter verteilt. Im Kollektor, einem technischen Reaktor, 

wird die Sulfidabscheidung mittels Strippung und anschließender Teilrückoxidation des Sulfi-

des realisiert. Ein zu-Tage-fördern des zu behandelnden Wassers erfolgt nicht. Mit der An-
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ordnung aller Reaktoren in der in-situ-ADAG-Bauweise kann die Behandlung des gesamten 

Grundwasserstromes bei weitgehend natürlichem Strömungsgradienten erfolgen. 

FeS-Fällung durch Sulfidbildung 
mit H2 als Elektronendonator

H2, CO2 

FeS

CO2

Zugabe eines Elek-
tronen-Donators

C-Quelle für den
Baustoffwechsel,
pH-Regulierung

Oxidationsmittel S(0)-Abfuhr

Reaktor 1a Reaktor
   2a-1

Kollektor Distributor

Sulfid-
ausstrip-
pung 

Sulfid-
rück-
oxidation

Reaktor
   2a-1

gereinigtes
Grundwasser

CO2 + H2S

CO2

 

Abbildung 3-2 Anordnung der Prozessschritte Sulfatreduktion, Sulfidstrippung und 
Rückoxidation im TP B 

3.1.2 Teilprojekt B 

Sulfatreduktion und Sulfidfällung finden hier parallel in einem technischen Reaktor (1) statt, 

welcher im Kollektor eines ADAGs positioniert ist (Abbildung 3-3). Der dort gefasste Grund-

wasserstrom wird dem Reaktorkopf zugeführt und mit einer Substratlösung (Glycerin) ver-

mischt. Weitere Nährelemente (N, P) können hier dem Bedarf entsprechend zudosiert wer-

den. 

FeS

Distributor

Verkieste Bohrungen

Reaktor 
    2

Glycerin Fe(III)-Hydroxide

Reaktor 
     1

Kollektor

N, P

Zugabe eines Elek-
tronen-Donators

Nährstoff-Zugabe
und pH-Steuerung

 

Abbildung 3-3 Anordnung der Prozessschritte Sulfatreduktion, Sulfidstrippung und 
Rückoxidation im TP B 
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Das während der Sulfatreduktion produzierte Kohlendioxid bleibt in größerer Tiefe bzw. grö-

ßeren Drücken gelöst, im oberen Bereich des Reaktors wird es als Gasphase abgeschieden. 

Die schnell aufsteigenden Gasblasen bewirken besonders im Einlauf am Reaktorkopf eine 

interne Rückvermischung der abwärts strömenden Lösung und des Substrates. Da die weit-

gehende Reduktion des gesamten Sulfates angestrebt wird, verbleibt Schwefelwasserstoff in 

der Lösung. Seine Bindung erfolgt im Reaktor 2 durch eine Reaktion mit Fe(III)-Hydroxiden 

zu FeS, welches ebenfalls von dort abgezogen werden muss (Abbildung 3-3). 

 

Um den Effekt der internen Rückvermischung im Reaktor 1 nutzen zu können, müssen die 

Aufwuchskörper für die Mikroorganismen relativ große Porendurchmesser zulassen und me-

chanisch leicht gegeneinander bewegbar sein. Füllkörper welche diese Anforderungen erfül-

len, können aus Kunststoff bestehen. Der durch die Desulfurikaten produzierte Sulfid-

Schwefel wird während der Reaktorpassage auf der Oberfläche der Füllkörper als Eisensul-

fid gefällt. Durch die relative Bewegung der Füllkörper zueinander entstehen Scherkräfte, 

welche die Fällungsprodukte ablösen. Durch die gleichgerichtete Wirkung von Schwerkraft 

und Strömung werden diese dann zum Reaktorfuß verfrachtet. Bei Bedarf kann dieser Vor-

gang durch einen Kreislaufstrom unterstützt werden. Durch geeignete Hebeeinrichtungen 

müssen die Eisensulfidschlämme aus dem Reaktorfuß entfernt und abgelagert bzw. weiter 

verwendet werden. 

3.2 Gaseintrag in den Untergrund 

Die im Teilprojekt A untersuchte Technologie bedient sich der Injektion von gasförmigem 

Wasserstoff in den gesättigten Untergrund. Die Gasinjektion ist Stand der Technik und wurde 

bei verschiedenen Sanierungsfällen eingesetzt (WEBER 2007). So wurde die Direktgasinjek-

tion von Sauerstoff bzw. Luft in den gesättigten Porenraum zur Reinigung organisch belaste-

ter Grundwässer mehrmals im Feldmaßstab getestet und durchgeführt. Ziel bisheriger Un-

tersuchungen war es, limitierende Faktoren wie beispielsweise die Menge an verfügbarem 

Sauerstoff zur Oxidation organischer Verbindungen zu beseitigen.  

Die Gasausbreitung im mikroskaligen Porenraum und im makroskaligen Untergrund ist in 

Abbildung 3-4 idealisiert dargestellt. 
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Gasphase

Grundwasserströmung

Feststoffmatrix

  

Abbildung 3-4 Idealisierte Verteilung der Gasphase im Poren- und Feldmaßstab 

Die Verteilung der Gasvorhänge im gesättigten Porenraum hängt stark von den Untergrund-

eigenschaften wie z.B. der Korngrößenverteilung des Sedimentes und möglicher Heterogeni-

täten ab. Die Strömung des Gases im Untergrund kann kohärent (Kanalströmung) oder  

inkohärent (Gasblasenfluss) erfolgen und wird durch die Sedimenteigenschaften, die Fluid-

parameter und das Gasinjektionsregime (Gasvolumenstrom, Injektionsintervalle) bestimmt. 

In grobkörnigen Sedimenten (d=2mm) treten häufig inkohärente Gasströmungsmuster auf. 

Kohärente Gasströmung hingegen wird für fein- bis mittelkörnige Sedimente (0.25<d<1 mm) 

beschrieben (GEISTLINGER ET AL. 2004). Das Gasströmungsmuster hängt ebenfalls vom Gas-

injektionsvolumenstrom ab. Ein Übergang von Blasenströmung zu kohärentem Gastransport 

findet bei steigender Gasinjektionsrate statt (GEISTLINGER ET AL. 2006). Außerdem steigt die 

Gassättigung im Untergrund mit zunehmender Gasinjektionsrate (CHEN ET AL. 1996). Das 

Gasströmungsmuster wird weiterhin von Heterogenitäten im Untergrund beeinflusst. Unter-

halb von geringdurchlässigen Sedimentschichten erfolgt eine Akkumulation von Gas 

(PETERSON & MURRAY 2003). Nach der Gasinjektion in den Untergrund und der Verteilung 

des Gases im Porenraum spielt der Phasentransfer von Wasserstoff von der Gasphase in 

die wässrige Phase eine wesentliche Rolle für die Versorgung der Mikroorganismen mit 

Substrat. Die thermodynamisch mögliche Sättigungskonzentration ist für Wasserstoff im 

Vergleich zu Gasen wie Sauerstoff wesentlich geringer. 

3.3 Verfahrenstechnische Beschreibung von Reaktoren 

Zur Beschreibung biochemischer Reaktionen sind meist nur zellexterne Konzentrationen 

meßbar. Aus den Veränderungen der Substrat-, Biomasse- oder Produktkonzentrationen 

während eines Zeitschrittes lassen sich die Stoffänderungsgeschwindigkeiten ri als Differen-

zenquotient angeben (WOLF 1991). Bezieht man die Konzentrationen am Reaktorzu- und –

ablauf (c0, ct) auf die Raumzeit τ, ergibt sich ein Zusammenhang nach Gleichung (3.3). Vor-

aussetzung für diese Betrachtung sind quasi-stationäre Verhältnisse. 
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Bild 3-1 Kenngrößen zur Beschreibung von Reaktoren 

 

 
R

t0
i V

Qccc
r ⋅∆=

τ
−
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⋅ hL
mmol

 (3.3) 

Bei Reaktoren mit Rezirkulation ergibt sich die tatsächliche Zulaufkonzentration c1 aus der 

Mischung des Durchlauf- und Kreislaufvolumenstroms und muss berechnet werden. Zur Er-

mittlung der Stoffänderungsgeschwindigkeit wird dann die Raumzeit τ mit dem Gesamtvolu-

menstrom Qges gebildet. 

Bei Festbettreaktoren ist neben der Ermittlung einer volumenbezogenen Stoff-

änderungsgeschwindigkeit auch ein Bezug auf die Festbettoberfläche nach Gleichung (3.4) 

sinnvoll. 

 
ssS

i Va
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A
Qcr

⋅
⋅∆=⋅∆=    






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2  (3.4) 

Während für Füllkörper die spezifische Oberfläche aS als Herstellerangabe vorliegt, muß bei 

Schüttschichten aus körnigen Partikeln diese über den äquivalenten Kugeldurchmesser 

ϕ * dW ermittelt werden (Gleichung(3.5)). Der wirksame Korndurchmesser dW berechnet sich 

aus der Sieblinie (d90 + d10)/2. 

 
W

S d
)1(6a

⋅ϕ
ε−⋅=  (3.5) 

Eine Beschreibung der Strömungsverhältnisse in Schüttschichten und Festbetten kann über 

die REYNOLDS-Zahl entweder auf Grundlage der umströmten Einzelpartikel mit dem Partikel-

durchmesser dP oder der Strömung durch eine Stromröhre mit dem Durchmesser dh erfol-

gen. Bei den körnigen Festbettmaterialien wird der wirksame Korndurchmesser dW verwen-
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det. Die Form von Füllkörpern macht die Berechnung eines fiktiven Partikeldurchmessers mit 

der Gleichung: 

 
S

P A
)1(6d ε−⋅=  (3.6) 

erforderlich. Zur Berechnung der fiktiven Durchmesser der Stromröhren kann nach 

KRANAWETTREISER (2004) Gleichung (3.7) verwendet werden. 

 
4
DA1

D

)1(
2
3

D
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dd
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⋅ε
=  

(3.7) 

Zur Berechnung der jeweiligen REYNOLDS-Zahlen mit der Filtergeschwindigkeit vf dienen die 

Gleichungen (3.8) und (3.9). 

 
)1(

1dv
Re Pf

P ε−
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⋅
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4 Grundlagen 

4.1 Die mikrobiologische Sulfatreduktion 

Die Reduktion von Sulfat wird durch sulfatreduzierende Mikroorganismen katalysiert. Sulfat-

reduzierende Bakterien (SRB) sind anaerobe Mikroorganismen, die zum Energiegewinn bei 

der Dissimilation von organischen oder anorganischen Verbindungen Sulfat als  

Elektronenakzeptor nutzen (Gleichung 4.1). 

O4HS8e8HSO 2
22

4 +→++ −−+−     (4.1) 

Der Übergang der 8 Elektronen kann sowohl von organischen (chemoorganotroph) als auch 

von anorganischen (chemolithotroph) Verbindungen auf das Sulfat erfolgen.  

Auch die Kohlenstoffquelle kann unterschiedlicher Natur sein. Prinzipiell unterscheidet man 

zwischen heterotrophen und autotrophen Sulfatreduzierern. Heterotrophe Sulfatreduzierer 

nutzen organische Verbindung als Kohlenstoffquelle, die in der Regel auch gleichzeitig Elek-

tronendonator sind. Bei autotrophem Stoffwechsel hingegen wird Kohlendioxid als Kohlen-

stoffquelle verwendet. 
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Neben Sulfat als Elektronenakzeptor kann auch Sulfit (SO3
-) oder Thiosulfat (S2O3

2-) von 

vielen SRB als Elektronenakzeptor genutzt werden. 

4.1.1 Elektronendonatoren für die dissimilatorische Sulfatreduktion 

Das Spektrum der Elektronendonatoren, die von SRB verwendet werden können, ist sehr 

breit (HANSEN 1993). Als Beispiele sollen genannt werden: Methanol, Ethanol, Acetat, Lactat, 

Propionat, Butyrat, Pyruvat, Melasse, Glycerin, einige aromatische Verbindungen sowie 

Wasserstoff. Im Allgemeinen haben die oxidierbaren Verbindungen ein geringes Molekular-

gewicht. So ist die Oxidation von Stärke, Proteinen und Lipiden durch SRB nicht bekannt. 

Andere Mikroorganismen (z.B. fermentative Mikroorganismen) nutzen solche Verbindungen 

und bauen sie zu niedermolekularen organischen Verbindungen bzw. Wasserstoff und Ace-

tat um. Diese können anschließend von Sulfatreduzierern als Elektronendonator und Koh-

lenstoffquelle genutzt werden (HANSEN 1993). 

Es ist bekannt, dass einige Gattungen SRB die organische Ausgangsverbindung nur bis zum 

Acetat oxidieren (unvollständige Oxidation, z.B. Desulfovibrio sp.). Andere Stämme sind in 

der Lage eine vollständige Mineralisation bis zum CO2 durchzuführen (vollständige Oxidati-

on). Es wird vermutet, dass die unvollständige Oxidation auf das Fehlen eines biochemi-

schen Abbauweges für Acetyl-CoA zu CO2 zurückzuführen ist (HANSEN 1993). 

Wegen der Fülle der nutzbaren Elektronenakzeptoren wird in dieser Arbeit nur eine Auswahl 

der für die Untersuchungen relevanter Verbindungen diskutiert (Tabelle 4-1). Ein Überblick 

über Elektronendonatoren für die Sulfatreduktion wird in LIAMLEAM & ANNACHHATRE (2007) 

gegeben. 

Tabelle 4-1   Substrate zur Sulfatreduktion  

Substrat Reaktion ∆G0´ Referenz 
  [kJ/mol H2]  

Wasserstoff O4HHSHSO4H 2
2
42 +→++ −+−  -38.05 WIDDEL (1988) 

Acetat OHCOHCOSSOCOOCH 223
22

43 +++→+ −−−−  -11.9 WIDDEL (1988) 

Methanol O4H3HS4HCO3SOOH4CH 23
2
43 ++→+ −−−  -30.3 THAUER ET 

AL.(1977) 

Ethanol O4H3HS4HCO3SOOHCH4CH 23
2
423 ++→+ −−−  -1.8 POSTGATE (1979)

 
Wie aus Tabelle 4-1 ersichtlich, ist die Sulfatreduktion mit Wasserstoff thermodynamisch 

günstiger, als mit anderen Substraten. Die freie Standardenthalpie pro übertragenem Elekt-

ronenpaar beträgt für Wasserstoff –38.05 kJ wohingegen eine Oxidation von Acetat nur –

11.9 kJ/H2 liefert. Wasserstoff wird von zahlreichen vollständig (z.B. Desulfosarcina variablis, 

Desulfobacterium autotrophicum) und unvollständig oxidierenden Sulfatreduzierern als Elek-

tronendonator genutzt (WIDDEL 1988). Vollständig oxidierende SRB nutzen CO2 als Kohlen-
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stoffquelle und können so rein autotroph wachsen. Unvollständig oxidierende Sulfatreduzie-

rer wie Desulfovibrio sp. benötigen neben CO2 eine zusätzliche 2-kettige Kohlenstoffverbin-

dung wie z.B. Acetat zum Aufbau vom Zellsubstanz (WIDDEL 1988). Ist Acetat verfügbar, 

stammen 2/3 des Kohlenstoffs zum Zellaufbau aus dem Acetat. Für den Aufbau des restli-

chen Drittels wird CO2 verwendet (BADZIONG ET AL. 1979). Das bedeutet, dass das Wachs-

tum der Mikroorganismen durch eine fehlende kurzkettige organische Verbindung limitiert 

werden kann. 

Acetat kann neben Kohlenstoffquelle auch als Elektronendonator von vollständig oxidieren-

den Sulfatreduzierern verwendet werden. Die dabei frei werdende Energie ist im Vergleich 

zu Wasserstoff geringer (Tabelle 4-1). Die Gattungen Desulfobacter und Desulfotomaculum 

sind in der Lage Acetat vollständig zu oxidieren. Unvollständig oxidierende Sulfatreduzierer 

wie Desulfovibrio sp. hingegen können Acetat nicht als Energiequelle nutzen.  

Die Nutzung organischer Substrate wie beispielsweise Methanol birgt die Gefahr einer un-

vollständigen Oxidation des Elektronendonators, so dass sich im Ablauf der biologischen 

Sulfatreduktion organische Verbindungen, wie Acetat, akkumulieren (PREUSS 2004). Die  

Oxidation von Methanol kann direkt durch SRB erfolgen. Es ist aber auch bekannt, dass Me-

thanol durch andere anaerobe Mikroben bei geringem H2-Partialdruck zu H2/CO2 abgebaut 

wird, was als Substrat zur Sulfatreduktion eingesetzt werden kann. So wird der Wasserstoff-

partialdruck niedrig gehalten (WEIJMA ET AL. 2000). Ebenfalls stattfinden kann die Reduktion 

von Methanol zu Methan oder zu Acetat. 

Neuere Untersuchungen zur technischen Anwendung der Sulfatreduktion beschäftigen sich 

mit dem Einsatz von organisch belasteten Abwässern als Substrat. So wird in PARRAVICINI ET 

AL. (2007) die anaerobe biologische Behandlung eines sulfatbelasteten Abwassers einer 

Viskosefabrik durch Nutzung parallel anfallenden organischen Abwässern als Substratquelle 

erläutert. Die Nutzung von Abwässern als Substratquelle für die Sulfatreduktion, zum Bei-

spiel aus der Lebensmittelindustrie, kann unter gegebenen Umständen auch zur Kostenop-

timierung beitragen (PREUSS 2004). Die Beschaffenheit und Verfügbarkeit solcher Wässer ist 

allerdings häufig nicht konstant, was zu Beeinträchtigungen des Prozesses führen kann. Ab-

fallprodukte, die in konstanter Qualität anfallen und stets gut verfügbar sind, gelten mittler-

weile als günstige Alternative zu industriell hergestellten Substanzen, wie beispielsweise 

Ethanol. Mit der zunehmenden Produktion von Bio-Diesel, sind große Mengen an Glycerin, 

einem Abfallprodukt des Herstellungsprozesses, verfügbar. Mit Glycerin steht eine reine 

Kohlenstoffverbindung mit gleich bleibender Qualität und Quantität zur Verfügung. Andere 

häufig diskutierte Substrate für die Sulfatreduktion sind die komplexen Verbindungen Molke 

und Hydrolysat. Unter Hydrolysat werden diejenigen organischen Verbindungen zusammen-

gefasst, die bei der Hydrolyse während der Biogasherstellung entstehen. 
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Zur Abreinigung bergbaubeeinflusster Grundwässer ist der Einsatz von Wasserstoff als Sub-

strat aus wachstumskinetischer und thermodynamischer Sicht, im Vergleich zu organischen 

Verbindungen, sinnvoll. Bei Einsatz von Wasserstoff und CO2 es bedarf allerdings langer 

Einfahrzeiten, da das Biomassewachstum im Vergleich zu anderen Substraten geringer ist 

(Tabelle 4-2). 

Tabelle 4-2 Biomassezuwachs in Abhängigkeit des Elektronendonators (LIAMLEAM & 
ANNACHHATRE 2007) 

Elektronendonator Zellmassenzuwachs 

[g Zelle/mol Elektronendonator] 

H2 1.9 

Acetat 4.8 

Propionat 0.086 

 

Nach DIJKMAN ET AL. (1999) ist der Einsatz von H2 als Elektronendonator bei Anlagen mit 

einer Schwefelwasserstoffproduktion > 2.5 t pro Tag als wirtschaftlich sinnvoll zu erachten. 

Die anfallenden Behandlungskosten sind allerdings immer sehr stark von der Beschaffenheit 

des Wassers und den Zielvorgaben abhängig. 

4.1.2 pH-Wert/ Redoxpotenzial 

Die Aktivität der Sulfatreduzierer ist sehr stark vom pH-Wert abhängig. Die bisher erfolgten 

Untersuchungen zeigen, dass das pH-Optimum für die Sulfatreduktion im neutralen Bereich 

liegt. Dennoch konnte auch im pH-Bereich zwischen 3 und 4 Sulfatreduktion nachgewiesen 

werden. Eine Kultivierung dieser Mikroorganismen gelang bisher nicht. Es wurde bisher ver-

mutet, dass so genannte Mikronischen mit höheren pH-Werten das Habitat der Sulfatredu-

zierer stellen (WIDDEL 1988). GUMNIOR ET AL. (2007) gelang es jedoch Sulfatreduzierer in 

sauren Wasserproben aus der Altkippe Plessa nachzuweisen.  

Das Redoxpotenzial der Lösung muss geringer als –150 mV sein. (POSTGATE 1979). 

Nach Gleichung 3.1 und 3.6 erfolgt bei der Sulfatreduktion ein pH-Anstieg. Um eine Calcitfäl-

lung infolge des pH-Wertanstieges zu verhindern, stehen verschiedene Technologien zur 

pH-Wertsteuerung in technischen Reaktoren zur Verfügung. Im Falle eines in-situ Reaktors 

kann eine pH-Wert-Steuerung nicht über die Zugabe von wässrigen Reagenzien erfolgen, 

sondern nur über die Zugabe eines pH-steuernden Gases, wie Kohlendioxid. 

4.1.3 Temperaturabhängigkeit 

Die Geschwindigkeit biologischer Prozesse ist von der Temperatur abhängig. Die Geschwin-

digkeitskonstante der Reaktion bei der Temperatur T wird im Allgemeinen durch die 

ARREHNIUS-Gleichung beschrieben (Gleichung 4.2). 
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RT
E

eAk
−

⋅=      (4.2) 

k  Geschwindigkeitskonstante  

A  exponentieller Faktor, reaktionsspezifisch 

E  Aktivierungsenergie 

R  Gaskonstante 

T  Temperatur 

 

Das Temperaturoptimum der meisten Sulfatreduzierer liegt zwischen 20 und 38°C (WIDDEL 

1988). Mikroorganismen deren maximale Leistungsfähigkeit in diesem Temperaturbereich 

liegt, werden als mesophil bezeichnet (Tabelle 4-3). Mikroorganismen mit einem Tempera-

turoptimum unterhalb von 20°C sind psychrophil. Es sind allerdings bisher noch keine psych-

rophilen Sulfatreduzierer erfolgreich kultiviert worden. Mesophile Sulfatreduzierer wachsen 

auch bei geringeren Temperaturen, jedoch mit einer deutlich niedrigeren Wachstumsrate 

(beispielsweise Desulfobacter hydrogenophilus Topt=32°C jedoch auch Wachstum bei 0°C 

nachgewiesen) (WIDDEL 1988). 

Tabelle 4-3  Temperaturbereich für Mikroorganismen (nach MADIGAN ET AL. 1997) 

Temperaturbereich Bezeichung SRB 

< 20°C psychrophil Nicht bekannt 

20 - 40°C mesophil Desulfobacter postgatie, Desulfovibrio desulfuricans

> 40°C thermophil Desulfotomaculum thermoacetoxidans 

 

OKABE & CHARACKLIS (1991) geben für das Wachstum von Desulfovibrio desulfuricans ein 

Temperaturoptimum zwischen 25-43°C an. Ein Überschreiten dieser Temperaturspanne 

führt zur Denaturierung der Eiweiße im Organismus und somit zum Absterben. Geringere 

Temperaturen hätten einen Rückgang der Stoffwechselaktivität und somit der Wachstumsra-

te zur Folge. Der Mikroorganismus würde nicht absterben. 

Da die Temperatur eines Grundwasserleiters bei ca. 10°C liegt und diese nicht verändert 

werden kann, muss mit einer geringeren Stoffwechselaktivität der Sulfatreduzierer als bei 

einer Temperatur von beispielsweise 30°C gerechnet werden. 

4.1.4 Stickstoff, Phosphat und Spurenstoffbedarf 

Der Nährstoffbedarf anaerober Mikroorganismen ist, wegen des vergleichsweise geringeren 

Energiegewinns (vgl. Abbau pro Mol Glukose: aerob  Bildung von 38 ATP; anaerob  Bil-

dung von 2 ATP) und des daraus resultierenden geringeren Biomassezuwachses um das 

10-fache geringer als bei aeroben Mikroorganismen (OKABE ET AL. 1992). Demzufolge ist 

auch der Bedarf an Stickstoff zehnfach geringer. Stickstoff wird für die Synthese von Amino-
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säuren benötigt und wird in Nährmedien in der Regel in Form von Ammonium bereitgestellt. 

Das limitierende C:N-Verhältnis für Desulfovibrio desulfuricans liegt laut OKABE ET AL. (1992) 

zwischen 45:1 und 120:1. 

Neben Stickstoff muss auch Phosphat als P-Quelle verfügbar sein. Für das Wachstum anae-

rober Bakterien wird ein molares C:N:P-Verhältnis von 800:5:1 angegeben 

(BISCHOFSBERGER ET AL. 2005). 

Neben der Versorgung mit den beiden Nährelementen N und P, benötigen Sulfatreduzierer 

auch Spurenelemente und Vitamine zum Wachstum. Tabelle 4-4 zeigt exemplarisch die 

Konzentrationen einiger Spurenelemente in einer Auswahl verschiedener Nährmedien. 

Tabelle 4-4 Konzentration der Spurenelemente, sowie von N und P in  
unterschiedlichen Nährlösungen 

Element Grundwasser
HERRERA ET 

AL. (1997) MEIER (2001)
WIDDEL & 
BAK (1991)

Spurenstoffe B [mmol/L] 0.033 0.001 0.005 0.0005
Co [mmol/L] 0.005 k.A. 0.001 0.001
Cu [mmol/L] <0.0002 0.0002 0.00001 0.00001
Fe [mmol/L] 4.05 k.A. 0.004 0.008
Mn [mmol/L] 0.33 k.A. 0.0003 0.0005
Na [mmol/L] 0.48 0.0003 0.0001 0.0001
Ni [mmol/L] 0.002 k.A. 0.0001 0.0001
Zn [mmol/L] 0.004 0.0005 0.0002 0.0005

Nährstoffe 
N [mmol/L] k.A. 5.617 1.872 1.470
P [mmol/L] 0.003 6.433 0.735 4.681  

 

Aus der Beschaffenheit bergbaubeeinflusster Grundwässern kann abgeleitet werden, dass 

ein Spurenelementmangel nicht zu erwarten ist. Stickstoff und Phosphat sind aber nur in 

geringen natürlichen Konzentrationen verfügbar (PREUSS 2004). Es ist daher anzunehmen, 

dass diese in gelöster Form den Mikroorganismen bereitgestellt werden müssen. Da aber im 

Feld auf eine Injektion von flüssigen Nährstoffen verzichtet werden soll, erfolgte im Techni-

kumsversuch weder eine Zudosierung von Stickstoff noch von Phosphor. 

4.1.5 Sulfidhemmung 

Eine zu hohe Sulfidkonzentration hemmt nachweislich die Aktivität der SRB. Die Literaturan-

gaben zu den kritischen Konzentrationen variieren sehr stark. Sie reichen von 100 mg/l bis 

600 mg/L (3.1-18.7 mmol/L) (O’FLAHERTY ET AL. 1998). Dabei ist H2S(aq) vermutlich toxischer 

als das dissoziierte HS-, da es leichter durch die Zellmembran in die Zellen transportiert wer-

den kann. Der Anteil von H2S(aq) an der Gesamtsulfidkonzentration ist vom pH-Wert abhängig 

(Gleichung 4.3 und 4.4). 
+− +↔ HHSSH2  pKa = 7.08 (20°C)    (4.3) 

+−− +↔ HSHS 2  pKa = 14 (20 °C)    (4.4) 
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Nach Gleichung (3.8) liegt bei pH-Werten < 7.08 der überwiegende Anteil des Sulfides als 

H2S in der Lösung vor. Bei pH-Werten > 7 verringert sich der H2S(aq)-Anteil, wodurch eine 

hemmende Wirkung hoher Sulfidkonzentrationen auf die Mikroorganismen unwahrscheinli-

cher wird. Acetotrophe SRB sind sehr empfindlich gegenüber undissoziiertem Sulfid (STUCKI 

ET AL. 1993). So wurde durch WIDDEL (1988) eine Inhibierung von Desulfotomaculum ace-

tooxidans bereits ab H2S-Konzentrationen von 85 mg/L beobachtet. Das gelöste H2S(aq) kann 

neben den Sulfatreduzierern auch andere Mikroorganismengruppen beeinflussen. So ist 

nach VISSER ET AL. (1993) eine toxische Wirkung auf Methanbildner möglich, wodurch die 

Konkurrenzbeziehung um Substrat zwischen MA und SRB beeinflusst werden kann. 

Im Gegensatz zur Inhibierung durch H2S(aq) wurde in anderen Arbeiten auch gezeigt, dass 

die Hemmung in Korrelation mit der Gesamtsulfidkonzentration stehen kann (PREUSS 2004). 

POSTGATE (1979) führt diesen Zusammenhang auf den Mangel an Eisen zurück. Mit der Aus-

fällung von essentiellen Eisenionen als Eisensulfide (geringes Löslichkeitsprodukt der Me-

tallsulfide) steht für die SRB nicht mehr ausreichend Eisen zur Verfügung. 

In der Literatur finden sich aber auch gegensätzliche Untersuchungen die einen positiven 

Effekt von Sulfid auf die Leistung von Sulfatreduktionsreaktoren beschreiben. In GREBEN ET 

AL. (2005) wurde experimentell gezeigt, dass nach Erhöhung der Sulfidkonzentration die 

Sulfatreduktionsrate (SRR) stieg. Es blieb allerdings ungeklärt, welcher Mechanismus dafür 

verantwortlich war. 

4.1.6 Scaling/Coating 

Das bei der Sulfatreduktion gebildete Sulfid fällt gemeinsam mit dem im bergbaubeeinfluss-

ten Grundwasser gelösten Fe(II) als Eisensulfid aus. Da die Fällungsreaktion sehr schnell 

geschieht, fallen die Eisensulfide in unmittelbarer Nähe zum Mikroorganismus aus und la-

gern sich gegebenenfalls an dessen Oberfläche an (UTGIKAR ET AL. 2002). Mit zunehmender 

Umschließung des Mikroorganismus wird der Stoffaustausch eingeschränkt und die Metabo-

lismusaktivität des Mikroorganismus geht zurück. Findet die Sulfatreduktion und die FeS-

Fällung im Porenraum des Grundwasserleiters oder in einem technischen Reaktor neben-

einander statt, kann nach UTGIKAR ET AL. (2002) eine Beeinflussung der Sulfatreduktion er-

wartet werden. 

4.1.7 Interaktionen zwischen Methanogenen, Acetogenen und Sulfatreduzierern 

Unter anaeroben Milieubedingungen ist im Gegensatz zu aeroben Verhältnissen ein Zu-

sammenspiel von unterschiedlichen Mikroorganismen zur vollständigen Mineralisation von 

organischen Verbindungen erforderlich. Die teil-oxidierten Reaktionsprodukte sind dann 

Ausgangsverbindungen für weitere mikrobiell katalysierte Reaktionen. Diese Schrittfolge läuft 

bis zur vollständigen Mineralisation. Neben dem Abbau organischer Verbindungen gibt es 

auch Mikroorganismengruppen, die ein gemeinsames Substrat nutzen und deshalb in Kon-



Schlussbericht 
4 Grundlagen   

17 

kurrenz miteinander stehen können. Ein typisches Beispiel dafür ist die Konkurrenzbezie-

hung zwischen MA und SRB (SMITH 1993). 

Abbildung 4-1 zeigt schematisch den anaeroben Abbau von organischen Polymeren. Die 

Hydrolyse von polymeren organischen Verbindungen sowie der sich anschließende Abbau 

zu organischen Säuren (Monomere) werden an dieser Stelle nicht diskutiert, da saure Gru-

benwässer nur geringe Mengen organischen Kohlenstoffs enthalten und im Teilprojekt A 

keine organischen Verbindungen als Substrat eingesetzt wurden. Mit dem Einsatz von Was-

serstoff wird der gegebenenfalls geschwindigkeitsbestimmende Abbau organischer Verbin-

dungen zu Wasserstoff und CO2, wie in Abbildung 4-1 gezeigt, überflüssig. Der direkte zuge-

gebene Wasserstoff kann sowohl von Methanbildern als auch von SRB genutzt werden (grau 

hinterlegter Bereich). Wasserstoff kann außerdem von Homo-Acetogenen zur Acetatbildung 

verwertet werden. Alle drei Mikroorganismengruppen konkurrieren so um ein Substrat. Die 

Konkurrenzbeziehung wird unter anderem, von der Thermodynamik und der Wachstumski-

netik der Sulfatreduktion, der Methanogenese und der Homo-Acetogenese bestimmt 

(COLLERAN ET AL. 1995). Andere Faktoren sind Temperatur, pH-Wert, Nährstoffverfügbarkeit 

und Art des Inokulums. 
Polymere organische
Verbindungen

Monomere
z.B. Zucker, Aminosäuren,
Fettsäuren
Methanol

Fermentations-
zwischenprodukte

H2 & CO2 Acetat

CH4 & CO2 H2S & CO2

SRB

SRB

SRBSRB

HAc

FER

FER

MB
MB

OHPA SRB

 

Abbildung 4-1 Abbauwege organischer Verbindungen unter anaeroben Bedingungen. 
FER – Fermentative Mikroorganismen, SRB – Sulfatreduzierende Bakte-
rien, HAc – Homoacetogene Bakterien, MB – Methanbildner, OHPA – ob-
ligat Wasserstoffproduzierende Acetogene (aus COLLERAN ET AL. 1995, 
verändert) 
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Im Rahmen dieser Arbeit werden die Methan- und Acetatbildung aus Wasserstoff und CO2, 

sowie die Sulfatreduktion mit Wasserstoff bzw. Acetat als Elektronendonator ausführlich dis-

kutiert (Tabelle 4-5). Die entsprechenden stöchiometrischen Reaktionsgleichungen lauten: 

Tabelle 4-5 Anaerobe Konkurrenzreaktionen um H2 und Acetat mit freier Enthalpie 
und Monod-Parametern  

 Reaktionsgleichung 
∆G0’ 

[kJ/mol H2] 

KS  

[mmol/L ] 

µmax 

[h-1] 

SRB O4HHSHSO4H
2

2

42
+→++ −+−  -38.0 (1) 2-14*10-3 (4) 0.05 (4) 

MA O3HCHH-HCO4H 2432 +→++ +  -33.7 (1) 6-7*10-3 (4) 0.05-0.06 (4)

HAc O4HCOOCHH2HCO4H
2332

+→++ −+−  -26.2 (2) 0.73*10-3 (5) 0.024(5) 

MA −− +→+ 3423 HCOCHOHCOOCH  -28.2 (1) 0.42 (3) 0.002(3) 

SRB −−−− +→+ 3
2
43 2HCOHSSOCOOCH  -11.7 (1) 0.08 (3) 0.003 (3) 

(1) COLLERAN ET AL. (1995) 

(2) MADIGAN ET AL. (1997) 

(3) VISSER ET AL. (1993 a) 

(4) ROBINSON & TIEDJE (1984) bei 34°C 

(5) VAN HOUTEN (2006) für Acetobacterium woodii bei 30°C 

 
Aus thermodynamischer Sicht ist die Sulfatreduktion mit H2 im Vergleich zur Methan- und zur 

Acetatbildung aus H2 und CO2 unter Standardbedingungen (p=1 atm, c=1 mol, T=25°C, 

pH=7) energetisch günstiger (Tabelle 4-5). Da die natürlichen Bedingungen in der Regel von 

den Standardbedingungen (Konzentrationen < 1mol/L) abweichen, ist damit zu rechnen, 

dass sich die freie Enthalpie unter natürlichen Bedingungen ändert. 

Werden wachstumskinetische Betrachtungen in die Diskussion mit einbezogen, muss zu-

nächst geklärt werden, welche Modellvorstellung auf die Problematik anwendbar ist. Die 

doppelte MONOD-Kinetik setzt voraus, dass beide Substrate (Sulfat und Wasserstoff) limitie-

rend auf das Wachstum wirken können (Gleichung 4.5). 

H2S,H2

H2

2)SO4(S,2)SO4(

2)SO4(
max Kc

c*
Kc

c
*µµ

++
=

−−

−    (4.5) 

µ   Wachstumsrate [h-1] 

µmax   Maximale Wachstumsrate [h-1] 

cSO4(-2)   Sulfatkonzentration [mmol/L] 

cH2   Wasserstoffkonzentration [mmol/L] 

KS,SO4(-2)  Halbsättigungskonzentration Sulfat [mmol/L] 

KS,H2   Halbsättigungskonzentration Wasserstoff [mmol/L] 
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Wird jedoch angenommen, dass die Sulfatkonzentration während der Behandlung nicht so-

weit absinken wird, dass KS,SO4(-2) einen Einfluss auf die Wachstumsrate hätte, kann der zwei-

te Term von Gleichung (4.5) =1 gesetzt werden. Bei H2-Limitation kann aus der doppelten 

MONOD-Kinetik der vereinfachte Ansatz in Gleichung (4.6) abgeleitet werden. 

H2S,H2

H2
max Kc

c*µµ
+

=      (4.6) 

Die beiden Parameter µmax und KS,H2 sind mikroorganismusspezifisch. Da es sich in der in 

der Praxis meist um Mischpopulationen handelt, sind diese Parameter meist unbekannt und 

müssen mit hohem Aufwand bestimmt werden. Häufig werden aber auch kinetische Daten 

aus der Literatur für überschlägige Berechnungen herangezogen. Der Vergleich dieser Da-

ten zeigt, dass die Sulfatreduktion gegenüber der Methanbildung bei Wasserstofflimitierung 

und ausreichend hohen Sulfatkonzentrationen bevorteilt ist (Tabelle 4-5). 

Die Abhängigkeit der Wachstumsrate von der H2(aq)-Konzentration, dargestellt in Abbildung 

4-2, basiert auf den MONOD-Parametern der autolithotrophen Sulfatreduktion (Desulfovibrio 

sp. G11) und der Methanogenese (Methanospirillum hungatei JF-1) mit Wasserstoff und CO2 

(Tabelle 4-5). In dem dargestellten Konzentrationsbereich haben die Sulfatreduzierer einen 

wachstumskinetischen Vorteil gegenüber den MA. Bei höheren Wasserstoffkonzentrationen 

würde dieser Vorteil schwinden und die MA wären begünstigt.  
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Abbildung 4-2 Vergleich der Wachstums-Kinetik von wasserstoffverwertenden SRB 
und MA; SRB: µmax=1.2 d-1, Ks=0.002-0.004 mmol/L; MA: µmax=1.2-1.44 d-1, 
Ks=0.006-0.007 mg/L; Substrat Wasserstoff 

Neben den höheren Wachstumsraten ist auch die Schwellenkonzentration von Wasserstoff 

in der Lösung für die Sulfatreduktion geringer als für die Methanogenese. Sulfatreduzierer 

können also eine geringere H2-Konzentration zum Stoffwechsel nutzen als es Methanogene 

vermögen (MADIGAN ET AL. 1997). Diese Betrachtungen wurden experimentell durch LOVLEY 

ET AL. (1982) für Süßwassersedimente und durch WEIJMA ET AL. (2002) für technische Anae-
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rob-Reaktoren bestätigt. Liegt Sulfat im Überschuss vor und ist die Wasserstoffkonzentration 

limitierend, so findet vorzugsweise die Sulfatreduktion statt. Liegt Wasserstoff im überstöchi-

ometrischen Verhältnis vor, wirkt H2 also nicht ratenlimitierend, so beeinflussen sich Sulfat-

reduktion und Methanogenese, im Fall konstanter Biomasse, nicht (KRISTJANSSON ET AL. 

1982). Im Fall von Biomassezunahme muss der Zellzuwachs pro Mol H2 mit in die Betrach-

tungen einbezogen werden. Der Biomassezuwachs bei der Sulfatreduktion mit H2 (Tabelle 

4-2) ist höher als der Biomassezuwachs bei der Methanbildung, bei der 0.5 bis 1 g Zellmas-

se/mol H2 aufgebaut werden (WIDDEL 1988). Über einen längeren Zeitraum sollten die Sul-

fatreduzierer die Methanbildner „überwachsen“. 

In Abbildung 4-3 wird an einem weiteren Beispiel die Abhängigkeit der Wachstumsrate ace-

totropher SRB und MA von der Substratkonzentration (Acetat) veranschaulicht. Wegen der 

unterschiedlichen Halbsättigungskonstanten (Ks) ist auch in diesem Beispiel die Differenz der 

Wachstumsraten bei kleinen Konzentrationen (cs=16 mg/L) maximal (blaue Kurve). 
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Abbildung 4-3 Vergleich der Wachstums-Kinetik von acetatverwertenden SRB und MA; 
SRB: µmax=0.07 d-1, Ks=5 mg/L; MB: µmax=0.05 d-1, Ks=25 mg/L; Substrat 
Acetat 

WEIJMA ET AL. (2002) untersuchte die Rolle der HAc in einem technischen Sulfatreduktions-

reaktor und fand, dass SRB und HAc unter wasserstofflimitierenden Bedingungen den MA 

überlegen waren. Dies widerspricht wachstumskinetischen Betrachtungen der HAc, da deren 

Kinetik ungünstiger ist als die der MA (Tabelle 4-5). Es muss also einen weiteren Faktor ge-

ben, wie zum Beispiel unterschiedliche Aufenthaltszeiten der verschiedenen Mikroorganis-

mengruppen, der den Ausgang der Konkurrenzreaktion beeinflusst. Dieser spielt für die un-

tersuchten Reaktionsräume im Untergrund wahrscheinlich keine Rolle. 

Nach VISSER ET AL. (1993 a) und ALPENAAR ET AL. (1993) sind sulfatreduzierende Bakterien 

(SRB) die dominierenden Mikroorganismen bei der Oxidation von Wasserstoff wenn Sulfat 

stöchiometrisch im Überschuss vorliegt. O’REILLY ET AL. (2006) hingegen zeigten, dass Sul-
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fatreduzierer bei Sulfatüberschuss die Methanbildner nicht vollständig verdrängen konnten, 

sondern beide Mikroorganismengruppen immer co-existierten. 

4.1.8 Möglichkeiten zur Steuerung der Konkurrenzreaktion in technischen Syste-
men 

OMIL ET AL. (1997) untersuchte den Einfluss des pH-Wertes und der abrupten Absenkung der 

Temperatur auf die Konkurrenzbeziehung zwischen MA und SR. Weder die Absenkung des 

pH-Werts (von 7.75 auf 6.75) noch die Verringerung der Temperatur (von 30 auf 12-15°C) 

hatten einen erkennbaren Effekt auf die Konkurrenzbeziehung. Die Sulfatreduzierer waren 

stets dominierend. In anderen Untersuchungen konnte gezeigt werden, dass der ausschlag-

gebende Faktor das COD/Sulfat-Verhältnis bzw. die Sulfatkonzentration sind (ALPENAAR ET 

AL. 1993; DRIES ET AL. 1998; O’REILLY ET AL. 2006). Die Sulfatreduktion konnte nur solange 

dominieren wie Sulfat im Überschuss vorhanden war. Andere Autoren schlagen vor, die Zu-

führung von CO2 zu begrenzen, um den Elektronenakzeptor für die Methanbildung zu limitie-

ren (VAN HOUTEN ET AL. 2006). Die Hemmung von MA durch die Zudosierung organis-

menspezifisch wirkender Substanzen wie beispielsweise 2-Bromethansulfonsäure (BES) 

wurde von einigen Autoren z.B. PREUSS (2004) demonstriert, ist aber aus genehmigungs-

rechtlichen Gründe in der Praxis nicht durchführbar. 

 

Die Steuerung der Milieubedingungen und der Prozesse im natürlichen Festbett ist nur ein-

geschränkt möglich. Aus den bisher verfügbaren Ergebnissen aus der Literatur ist abzulei-

ten, dass eine Sulfatkonzentration > 2 mmol/L der wichtigste Parameter zur Beeinflussung 

der Konkurrenzbeziehungen ist. Die Steuerung der Sulfatkonzentration im Porenwasser 

kann über die Aufenthaltszeit im in-situ Festbettreaktor d.h. dessen räumliche Ausdehnung 

gesteuert wird. Eine Temperaturänderung kann in der Praxis nicht realisiert werden. Die pH-

Steuerung ist nur über die Variierung des CO2-Partialdruckes im Gas möglich. Der Einsatz 

eines technischen Reaktors erlaubt die Veränderung aller Milieuparameter und damit die 

gezielte Steuerung der Prozesse. 

4.2 Anwendung biologischer Sulfatreduktion zur Behandlung 
von AMD 

Die Reinigung saurer Grubenwässer (AMD – acid mine drainage) durch biologische Sulfat-

reduktion wurde bereits von TUTTLE ET AL. (1969) demonstriert. Seitdem sind zahlreiche Ent-

wicklungen unterschiedlicher Verfahrensabläufe zur Reinigung saurer Grubenwässer durch 

biologische Sulfatreduktion abgeschlossen wurden. Diese können in ex-situ (oberhalb der 

Grundwasseroberfläche) und in-situ (direkt im GWL) Verfahren unterteilt werden (Tabelle 

4-6). Ein Überblick über die Entwicklung und Funktionsweise reaktiver Wände (in-situ-
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Verfahren) zur Reinigung saurer Grubenwässer geben GIBERT ET AL. (2002). Reaktive Wän-

de können aus einer Mischung verschiedener organischer Materialien und Mineralstoffe, die 

quer zur Grundwasserströmungsrichtung in den Grundwasserleiter eingebracht und vom 

verunreinigtem Wasser durchströmt werden, bestehen (Abbildung 4-4). Ein solches System 

wird den passiven Sanierungsmethoden zugeordnet, da nach Aufbau der Wand keine Ener-

gie- und Stoffzufuhr erfolgt. 

Tabelle 4-6 Übersicht über in-situ und ex-situ Verfahren zur Abreinigung sulfathalti-
ger Wässer 

Verfahren System Sulfatkonz. 
Zulauf Substrat Temp. SRR Reaktor-

volumen Referenz 

  [mmol/L]  [°C] [mmol/(L h)]   

In-situ 
Wetlands Feldanlage k.A. k.A. 10-20 0.012 k.A. EDENBORN & BRICKETT (2001) 
Reaktive Wände Labor - - - 0.02-0.03  WAYBRANT ET AL. (2002) 
 Labor 10.4 Heu, Dung 14-19 k.A. 31.4 L CHRISTENSEN ET AL. (1996) 
 Feldanlage 24-36 Bioabfall 2-16 0.004-0.006 k.A. BENNER ET AL. (2002) 
 Feldanlage 16 Methanol  k.A. k.A. SCHÖPKE ET AL. (2006) 
Ex-situ/ Industrielle Abwässer 
UASB-Reaktoren Feldanlage 26 75% Ethanol 

25% Propanol 22 5.2 105.5 m³ MAREE ET AL. (2001) 

 Pilotanlage 18.75-14.6 Ethanol 28-30 0.98-1.57 42.5 L HAMMACK ET AL. (1998) 
 Feldanlage - - - - - PARRAVICINI ET AL. (2007) 
EGSB-Reaktoren - - Ethanol 30-33 15.6 2.3 L DE SMUL ET AL. (1997) 
Festbettreaktoren Labor 23.75 Lactat 25 1.32 4.78 L JONG & PARRY (2003) 
Blasenreaktoren Labor - H2/CO2 30 12.1 4.5 L VAN HOUTEN ET AL. (1994) 
 Labor - Synthesegas 30 3.25 4.5 L VAN HOUTEN ET AL. (1996) 
 Labor 10-20 H2/CO2 30 0.85 1.0 L HERRERA ET AL. (1997) 
 Labor - H2/CO2 30 2.1 13.7 L FOUCHER ET AL. (2005) 
 Pilotanlage - H2/CO2/Ethanol 30-35 ??? 5 m³ VAN HOUTEN ET AL. (2006) 
 Feldanlage - H2/CO2/Acetat 30-35 6.5 500 m³ VAN HOUTEN ET AL. (2006) 
Wirbelbettreaktoren Labor - Ethanol 8 0.001 0.62 L SAHINKAYA ET AL. (2007) 
 Labor - Ethanol 65 0.17 0.43 L SAHINKAYA ET AL. (2007) 
  
Zur Bestimmung der optimalen Zusammensetzung des organischen Materials wurden be-

reits unzählige Studien durchgeführt (beispielsweise in COETSER ET AL. (2006)). Im Mittel-

punkt der Materialauswahl stehen eine möglichst lang anhaltende Verfügbarkeit von gelös-

tem und verwertbaren organischem Kohlenstoff (Stichwort: Alterung des org. C) und die Auf-

rechterhaltung der hydraulischen Durchlässigkeit der reaktiven Wand. Diese Anforderungen 

sollen durch die Kombination verschiedener organischer Materialien wie Klärschlamm, Holz-

schnipsel, Kompost, Sägespäne, Pilzabfälle und Heu sowie den Zusatz von Mineralstoffen 

wie beispielsweise Feinkies (WAYBRANT ET AL. 1998, DVORAK ET AL. 1992, HAMMACK ET AL. 

1992, 1994, CHRISTENSEN ET AL. 1996) erreicht werden. Die Kombination verschiedener or-

ganischer Komponenten wirkt sich positiv auf die SRR aus. Die in einer Feldanlage erreich-

ten SRR lagen zwischen 0.006 und 0.004 mmol/(L h) (BENNER ET AL. 2002).  
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Abbildung 4-4 Funktionsprinzip einer reaktiven Wand zur Reinigung eines sulfatbelas-
teten Grundwassers 

Sind im Anwendungsfall große Stofffrachten zu behandeln, ist die in einer reaktiven Wand 

speicherbare Substratmenge stöchiometrisch unzureichend, um die gewünschte Abreinigung 

auf Dauer zu gewährleisten. Alternativ können reaktive Wände bzw. Zonen auch durch die 

direkte Injektion des Substrates in den Grundwasserleiter aufgebaut werden (aktives Verfah-

ren). Das Substrat wird im stöchiometrischen Verhältnis in den Grundwasserleiter dosiert. 

SCHÖPKE ET AL. (2006) untersuchte den Einsatz von Methanol zur in-situ Sulfatreduktion. Die 

Abreinigung der Sulfatfracht und die anschließende Eisensulfidfällung erfolgten im Festbett 

des Grundwasserleiters. In dem Feldversuch wurden jedoch Kolmationserscheinungen am 

Infiltrationsbrunnen beobachtet, die zu Verstopfungen führten. Eine Alternative zur Injektion 

von flüssigen Substraten ist die direkte Injektion eines reaktiven Gases in den Untergrund. 

Mit diesem Verfahren wird häufig Sauerstoff in den Grundwasserleiter eingebracht, um orga-

nische Verbindungen direkt im Grundwasserleiter abzubauen (WEBER 2007). Um die Sulfat-

reduktion im sulfatbelasteten Grundwasserleiter zu stimulieren wird Wasserstoff als  

reduktives Gas injiziert. Diese Verfahrensvariante wurde bisher noch nicht in dieser Form 

untersucht und ist deshalb Gegenstand dieses F&E-Vorhabens. 

 

Die in der Tabelle 4-6 zusammengefassten ex-situ Verfahren werden zur Behandlung von 

sauren Grubenwässern verwendet (MAREE ET AL. 2001; VAN HOUTEN ET AL. 1996; HERRERA 

ET AL. 1997). Einige dieser Verfahren wurden auch bereits im Feldmaßstab getestet. Eben-

falls aufgeführt sind Verfahren zur Reinigung sulfathaltiger Industrieabwässer (PARRAVICINI 

ET AL. 2007; PICAVET ET AL. 2003). An dieser Stelle soll auf die beiden Reviews von 

HULSHOFF POL ET AL. (1998) sowie von LENS ET AL. (2002) verwiesen werden. In beiden Ar-

beiten wird ein Überblick über Verfahren zur Reinigung sulfatbelasteter Industrieabwässer 

mittels biologischer Sulfatreduktion in technischen Reaktoren gegeben.  
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4.3 Abscheidung und Ablagerung der Fällungsprodukte 

4.3.1 Fällungsreaktionen 

Die Fällung tritt ein, sobald die Eisensulfide in der Lösung übersättigt sind. Der Zustand der 

Übersättigung kann für Sättigungsindex (SI) > 0 erwartet werden. Der Sättigungsindex für die 

Lösungsreaktion einer Festphase ist in Gleichung (4.7) als der dekadische Logarithmus des 

Quotienten aus Ionenaktivitätsprodukt (IAP) und Gleichgewichtskonstanten (KSP) definiert. 

spK
IAPlogSI =       (4.7) 

Das Ionenaktivitätsprodukt wird nach Gleichung (4.8) berechnet. 

b
B

a
A

d
D

c
C

aa
aaIAP =       (4.8) 

ai
j sind die Aktivitäten der Ausgangsstoffe A und B und der Produkte C und D. Ist IAP/Ksp = 1, 

so befindet sich das System im Gleichgewicht. 

Die Gleichgewichtsreaktion zwischen der Festphase FeS, dem pH-Wert und den gelösten 

Ionen Fe(II) und HS- ist in Gleichung (4.9) gezeigt (log K = -3.915 (PhreeqC, PARKHURST & 

APPELO 1999)). 
−++ +↔+ HSFeHFeS 2     (4.9) 

Wird Gleichung (I.4.8) auf die Gleichung (4.9) angewendet, erhält man Gleichung (4.10). 

][H
][HS*][FeIAP

-2

+

+

=      (4.10) 

Nach (4.10) ist die FeS-Fällung pH-wertabhängig. Bei einem pH-Wert kleiner als dem 

Gleichgewichts-pH-Wert findet keine FeS-Fällung statt, da dann IAP/Ksp < 1 bzw SI < 0 sind. 

Die beispielhafte Berechnung der Sättigungsindexes mit Hilfe von PHREEQC (PARKHURST & 

APPELO 1999) illustriert die beschriebene Abhängigkeit der FeS-Fällung (Abbildung 4-5 a) 

vom pH-Wert. Die Sulfidkonzentration betrug 8.5 mmol/L und die Fe(II)-Konzentration 3.5 

mmol/L. 

Die in Gleichung (4.9) angegebene Stöchiometrie der gefällten Eisensulfide ist aus theoreti-

schen Überlegungen am wahrscheinlichsten. Es ist dennoch möglich, dass im Laufe des 

Versuches eine Alterung der Eisensulfide eintritt und sich deren stöchiometrische Zusam-

mensetzung, beispielsweise zu FeS2 Pyrit verschiebt.  

 

Der pH-Wert-Anstieg in Folge der Sulfatreduktion in Verbindung mit den hohen TIC- und 

Ca2+-Konzenrationen kann zur Ausfällung von Calciumcarbonaten (Calcit) führen. Dieser 

Prozess wird als Versinterung bezeichnet. Eine starke Versinterung kann zu einer Verringe-

rung des Porenraumes und der hydraulischen Leitfähigkeit führen. Die pH-Wertabhängigkeit 

der Calcitfällung kann aus der Definition des IAP (Gleichung 4.8) abgeleitet werden. Die Cal-
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citlösung erfolgt nach Gleichung (I.4.11) (log K = -8,48; PHREEQC, PARKHURST & APPELO 

1999) 
-
3

2
3 HCOCaHCaCO +↔+ ++     (4.11) 

Das IAP ergibt sich zu (4.12) 

][H

][a][a
IAP 3

2 HCOCa
+

−+ ⋅
=      (4.12) 

Mit steigendem pH-Wert, nimmt die Hydrogencarbonatkonzentration zu. Ein ausreichend 

hoher pH-Anstieg führt dazu, dass IAP/Ksp > 1 und so der SI > 0 ist (Abbildung 4-5 b, 

[Ca2+]=8.2 mmol/L; [TIC]=11.97 mmol/L).  
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Abbildung 4-5 Anstieg a) des FeS-Sättigungsindexes und des HS--Gehaltes bei pH-
Anhebung und b) CaCO3 Sättigungsindex in Abhängigkeit vom pH-Wert 

4.3.2 Ablagerung der Fällungsprodukte 

Bei der Behandlung eines Kubikmeters typischen bergbaubeeinflussten Grundwassers wür-

den große Mengen an Sulfidschlämmen anfallen. Beispielsweise ist bei der Behandlung des 

hier untersuchten Wassers welches eine Fe(II)-Konzentration von ca. 3.8 mmol/L mit einem 

Präzipitatvolumen von ungefähr 0.34 L (angenommene Dichte = 1 g/cm³) zu rechnen. Die 

anfallenden Schlämme müssen anschließend so abgelagert werden, dass keine weiteren 

Veränderungen der Schlämme stattfinden können. Die sulfidischen Mineralphasen können 

mit  

- Sauerstoff (Oxidationsmittel) 

- Säuren  

- Komplexbildnern 

in Wechselwirkung treten, was unter bestimmten Umständen deren Stabilität gefährden 

kann. Um eine Freisetzung von Sulfat, Eisen und Azidität zu verhindern, müssen die Eisen-

sulfide jedoch stabil abgelagert werden. 
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Der Einfluss sowohl von Oxidationsmitteln als auch von sauren Wässern auf die Stabilität der 

Eisensulfide wurde im Modell und im Experiment im Rahmen des Teilprojektes B (Abschnitt 

9.1.2) untersucht. Die Oxidation des Sulfides zu elementarem Schwefel ist nicht mit einer 

Freisetzung von Protonen verbunden (4.13). Erst die vollständige Oxidation zu Sulfat führt zu 

einem pH-Wertrückgang (Gleichung (4.14), (4.15)) und ist damit dem Sanierungsziel gegen-

läufig. Das gelöst vorliegende Fe(II) würde im diesem Fall mit Sauerstoff zu Fe(III) rückoxi-

diert werden. 

OHxSFeH2O50FeS 2
02

2x ++↔++ ++.    (4.13) 

+−+ ++↔++ 2H2SOFe2OHO532FeS 2
4

2
22.    (4.14) 

+−+ ++↔++ 2H2SOFeOH3.5OFeS 2
4

2
222    (4.15) 

Die Säure-Stabilität ist abhängig von der mineralogischen Struktur der sulfidischen Mineral-

phase. Pyrit zeigt ein geringeres Lösungsverhalten bei Säureeinwirkung, als z.B. amorphe 

Eisenmonosulfide. 

Im Teilprojekt A werden die nach Gleichung (3.2) anfallenden Eisensulfide direkt im Poren-

raum deponiert. Dort werden sie auf Dauer stabil eingelagert, da ein Zutritt von Sauerstoff 

und Säure als unwahrscheinlich eingeschätzt wird. Bei der Nutzung technischer Reaktoren 

(Teilprojekt B) müssen die Fällungsprodukte aus dem Reaktor abgezogen und an anderer 

Stelle stabil abgelagert werden. Die dabei anfallenden Mengen können beispielsweise auf 

den Boden der Tagebaurestseen verbracht werden. Bei der Deposition in Grundwasser-

anstrom-Bereichen kommen sie lediglich in Kontakt mit anoxischem und subneutralem 

Grundwasser, so dass keine Rücklösung zu befürchten ist. Werden die abgelagerten Sulfide 

mit weiterem Seesediment überschichtet (z.B. Eisenhydroxid-Schlämme) so wird auch der 

Kontakt mit der oxischen Wassersäule unterbunden. 

 

4.4 Abtrennung des überschüssigen Sulfides aus der wässrigen 
Phase am Beispiel des Anionenabzuges 

4.4.1 Verfahrensbeschreibung 

Die sich an die Sulfatreduktion anschließende Entfernung des Sulfides aus dem Grundwas-

ser erfolgt durch Strippung mit dem Strippgas CO2 bzw. N2. An den Strippprozess schließt 

sich die Sorption von Schwefelwasserstoff an Aktivkohle und die Oxidation des sorbierten 

Schwefelwasserstoffes mit Sauerstoff zu S0 an (Abbildung 4-6). Der Schwefel wird von der 

Gasphase in die Festphase überführt und dort festgelegt (Senke). Nach vollständiger Bela-

dung der Aktivkohle kann der elementare Schwefel entweder deponiert oder der landwirt-

schaftlichen Verwertung zugeführt werden. Eine Regeneration ist auch möglich, muss aber 

auf Wirtschaftlichkeit geprüft werden. Nachteilig sind lediglich die relativ hohen Betriebskos-
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ten, da nur eine begrenzte maximale Beladung der Aktivkohle erreichbar ist. Dieses Verfah-

ren hat sich in Kombination mit der Luftentschwefelung in der Praxis von Biogasanlagen be-

währt (MOLLEKOPF ET AL. 2006) und wird nun auf seine Anwendbarkeit für die Abtrennung 

des Sulfides aus dem Grundwasser getestet.  

Neben der Adsorption wird die Teilrückoxidation des Sulfides zu elementarem Schwefel di-

rekt an der Aktivkohle durchgeführt. Die Reaktion erfolgt mit Sauerstoff als Oxidationsmittel 

formell nach Gleichung (4.16), 

OHSO
2
1SH 222 +→+      (4.16) 

Zur Erreichung einer möglichst hohen Beladung der Aktivkohle werden in BANDOSZ (2002) 

Parameter wie der relative Wassergehalt des Gases bzw. der Aktivkohle, der pH-Wert des 

das Aktivkohlekorn umgebenden Wasserfilmes und der Mikroporenraumanteil genannt. Der 

pH-Wert des Wasserfilms wird von den Oberflächeneigenschaften (funktionelle Gruppen wie 

z.B. Carboxylgruppen) der Aktivkohle bestimmt. Außerdem wird in BANDOSZ (2002) sowie in 

PRIMAVERA ET AL. (1998) ein möglicher Reaktionsmechanismus für die Sorption und die 

Rückoxidation von Schwefelwasserstoff an unbehandelten Aktivkohleoberflächen erläutert. 

Nach SCHNEIDER ET AL. (2002) kann 1 kg Aktivkohle mit maximal 1 kg Schwefel beladen 

werden. Aus praktischen Erfahrungen ist jedoch bekannt, dass eine Beladung von lediglich 

0.2 bis 0.5 kg S/kg Aktivkohle möglich ist. 

Versuche zur Regenerierung der beladenen Aktivkohle mit heißem Wasser zeigten, dass 

nach einmaliger Regenerierung nur noch 60% der Beladungskapazität zur Verfügung stan-

den. Nach weiteren Regenerierungszyklen sank die Beladungskapazität nicht weiter ab. 

BANDOSZ (2002) vermutet, dass Ablagerungen von elementarem Schwefel in den Mikroporen 

der Aktivkohle und die starke Adsorption von Schwefelsäure (Rückgang des pH-Wertes) zur 

Verringerung der Beladungskapazität führten. 
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Abbildung 4-6 Verfahrensschema zur Sulfidabtrennung und Rückoxidation von H2S zu 
S0 sowie Stoffströme 

4.4.2 Gleichgewichte beim Strippvorgang 

Die Verschiebung des pH-Wertes beim Strippen mit CO2 erfolgt nach Gleichung 4.17 - 4.19.  

3222 COHCOOH ↔+      (4.17) 

Die bei Lösung von CO2 in Wasser entstehende Kohlensäure kann wiederum in 2 Schritten 

dissoziieren (Gleichung (4.18) und (4.19)). 
+− +↔ HHCOCOH 332      (4.18) 

+−− +↔ HCOHCO 2
33      (4.19) 

Die Dissoziation von Kohlensäure in Hydrogencarbonat und ein Proton (4.18), ist wie auch 

die weiterführende Dissoziation von Hydrogencarbonat (4.19) pH-Wert-abhängig. Durch die 

Erhöhung des CO2-Partialdruckes über der Wasserphase (Strippung) erfolgt die pH-

Wertabsenkung. 

Der eingelöste CO2-Anteil wird im Ablauf über die Wasserphase aus dem System ausgetra-

gen. Zur Aufrechterhaltung des hohen CO2-Partialdruckes ist deshalb eine kontinuierliche 

Nachführung von CO2 notwendig. 

 

Der Grad der Protonierung des im Wasser gelösten Sulfides ist nach Gleichung (4.3) und 

(4.4) ebenfalls stark vom pH-Wert abhängig (Abbildung 4-7). In der Flüssigphase steht das 

undissoziierte H2S im Gleichgewicht mit HS- und S2-. Im pH - Bereich von 6-8 spielt die Spe-

zies S2- keine Rolle, so dass sie in den weiteren Betrachtungen vernachlässigt werden kann.  
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Abbildung 4-7 Verteilung der Sulfidspezies in Abhängigkeit vom pH-Wert (Temperatur-
anpassung (T=20°C) nach SVARDAL (1991)) 
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4.4.3 Berechnung der Schwefel-Verteilung zwischen Gas-, Wasser und Festphase 

Grundlage der Berechnung des Gesamtsulfides ist das Säure-Base-Gleichgewicht. Da 

Schwefelwasserstoff in wässriger Lösung als zwei-basige Säure reagiert (vgl. Gl. (4.3) und 

Gl. (4.4)) gelten entsprechend folgende Gleichgewichtskonstanten (Gleichung (4.20) und 

4.21): 

S)c(H
)c(HS)Oc(HK

2

3
1S

−+ ⋅=      (4.20) 

)c(HS
)c(S)Oc(HK -

2
3

2S

−+ ⋅=      (4.21) 

KS  Säurekonstante 

c(H3O+) Hydroniumionenkonzentration 

c(H2S)  Konzentration gelöster Schwefelwasserstoff 

c(HS-)  Hydrogensulfidkonzentration 

c(S2-)  Sulfidionenkonzentration 

 

Die Verteilung der Anteile von H2S, HS- und S2- ist temperaturabhängig. Die Temperaturab-

hängigkeit ist auf die Änderung der Gleichgewichtskonstanten bei Temperaturänderung zu-

rückzuführen. Nach SVARDAL (1991) wird die an die Temperatur angepasste Gleichgewichts-

konstante Ks (pKs = log Ks) nach Gleichung (4.22) berechnet. 

TCB
T
ApKS ⋅+−=      (4.22) 

A, B, C  Koeffizienten [-] 

T   Temperatur [K] 

Mit den in Tabelle 4-7 aufgeführten Koeffizienten für die Temperatur von 10°C wurden für die 

weiteren Berechnungen ein pKS1 von 7.11 und ein pKS2 von 11.96 ermittelt, 

Tabelle 4-7  Konstanten zur Berechnung der Gleichgewichtskonstanten Ks von H2S 

Säureexponent A B C pKS bei T = 10°C 

pKS1 1351.9 -0.0992 0.00792 7.11 

pKS2 nicht bekannt 

 

Mit Gleichung (I.4.22) kann demonstriert werden, wie die Gleichgewichtskonstante Ks1 mit 

ansteigender Temperatur abnimmt und der Anteil des gelösten H2S am Gesamtsulfid bei 

konstantem pH-Wert sinkt (Abbildung 4-8). 
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Abbildung 4-8  Schwefelwasserstoffanteil in Abhängigkeit von der Temperatur 

Die Bestimmung der Gesamtsulfidkonzentration erfolgte nach der in der Anlage dargestellten 

Methode (Anlage A.1.3). Die Gesamtsulfidkonzentration (cGesamtsulfid) setzt sich zusammen 

aus (Gleichung (4.23)) 

-2 HSaqS,HidGesamtsulf ccc +=      (4.23) 

cH2S,aq  Schwefelwasserstoffkonzentration in der Flüssigphase [mmol/l] 

cHS-  Hydrogensulfidkonzentration [mmol/l] 

 

Der S2--Anteil wird bei den vorherrschenden pH-Werten vernachlässigt. Der H2S-

Konzentrationsanteil ist pH-abhängig und wurde nach (4.24) berechnet 

)10(1
c

1c S
2

pK-pH

idGesamtsulf
aqS,H +=      (4.24) 

Die Schwefelwasserstoffkonzentration in der Gasphase wurde über das Henry-Gesetz be-

rechnet. Die Verteilung eines Stoffes i zwischen Flüssig- und Gasphase im Gleichgewichts-

zustand in einem offenen System ist über das Henry-Gesetz definiert (Gleichung 4.25) 

i

aq

p
c

H =       (4.25) 

H  Henry-Koeffizient [mmol/(L bar)] 

caq  Konzentration des Stoffes i in der wässrigen Phase [mmol/L] 

pi  Partialdruck des Stoffes i in der Gasphase [bar] 

 

Mit zunehmender Konzentration des Stoffes i in der wässrigen Phase (caq) nimmt der Partial-

druck in der Gasphase (pi) proportional zu. Der in Gleichung (4.25) definierte Henry-

Koeffizient ist temperaturabhängig. Mit zunehmender Temperatur sinkt der Proportionalitäts-

faktor (Henrykoeffizient). Abbildung 4-9 zeigt exemplarisch die nach zwei verschiedenen 

Verfahren berechnete Verringerung des Henry-Koeffizienten für Schwefelwasserstoff bei 

zunehmender Temperatur. 
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Abbildung 4-9 Henry-Koeffizient in Abhängigkeit von der Temperatur a) nach 
MOLLEKOPF ET AL. (2005) und b) nach SVARDAL (1991) 

Die Ermittlung des temperaturabhängigen Henry-Koeffizienten erfolgt häufig auf empiri-

schem Wege. Darauf basieren auch die in Abbildung 4-9 dargestellten Henry-Koeffizienten. 

Die gezeigte Temperaturabhängigkeit nach MOLLEKOPF ET AL. (2005) wurde empirisch ermit-

telt. Nach SVARDAL (1991) wird die Temperaturabhängigkeit des Henry-Koeffizienten mit der 

empirischen Gleichung (4.26) beschrieben, 

TCB
T
AK lg H ⋅+−=     (4.26) 

T  Temperatur [K] 

 

 

 

Tabelle 4-8 Konstanten zur Ermittlung von KH (H2S) bei unterschiedlichen Tempera-
turen 

Stoff A B C 

H2S 1851.5 10.337 0.0105 

Der mit Gleichung (4.25) bestimmbare Partialdruck des Schwefelwasserstoffes (pH2S) wird 

mit Gleichung (4.27) in den Stoffmengenanteil x umgerechnet. 

γ*
p
px

ges

H2S=      (4.27) 

x  Stoffmengenanteil [mol/mol] 

γ   Fugazität [mol/mol] (per Def. γ =1 mol/mol für ideales Gas) 

pH2S  Schwefelwasserstoffpartialdruck [bar] 

pges  Gesamtdruck [bar] 

 

Unter Annahme von Gleichgewichtsbedingungen zwischen Gas- und Wasserphase werden 

die dargestellten Zusammenhänge an einem Beispiel kurz erläutert. Mit zunehmender Ge-
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samtsulfidkonzentration steigt die Schwefelwasserstoffkonzentration (Abbildung 4-10). Bei 

einer Sulfidkonzentration von 3 mmol/L, einem pH-Wert von 7 und einer Temperaturerhö-

hung um 10 K (von 10 auf 20°C) steigt der H2S-Gehalt der Gasphase von 7200 auf 9500 

ppm an. Eine pH-Wert-Verringerung um 0.5 pH-Einheiten (7.0 6.5, 10°C) hat einen Anstieg 

der Schwefelwasserstoffkonzentration von 7200 auf 10800 ppm zur Folge. 
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Abbildung 4-10 Schwefelwasserstoffkonzentration im Gas in Abhängigkeit von der Sul-
fid(gesamt)-Konzentration in der wässrigen Phase, von der Temperatur 
und vom pH-Wert 

 

Der Aktivkohleverbrauch bei kontinuierlichem Betrieb des Rückoxidationsreaktors berechnet 

sich nach Gleichung (4.28) (nach MOLLEKOPF ET AL. 2006). 







=

•

GWSsulfid(aq)
AK

AK V*M*∆c
K*1000

1m    (4.28) 

 

mAK  Aktivkohleverbrauch [g/d] 

KAK  Beladungskapazität [mg S /mg AK] 

MS  Molare Masse Schwefel [mg/mmol] 

cSulfid(aq) abgetrennter Schwefel aus dem GW [mmol/L] 

VGW  Volumenstrom Grundwasser [L/d] 
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5 Zielstellungen (TP A) 

5.1 Zielstellung der Laborversuche 

Versuche im Festbett 
In Batch-Versuchen wurde die autotrophe Sulfatreduktion durch Injektion von H2 in den ge-

sättigten Untergrund untersucht. Ziel der Laborversuche war es, die Abhängigkeit der SRR 

im Festbett von verschiedenen Parametern zu untersuchen, um die Möglichkeiten der Ein-

flussnahme auf die Raten auszuloten und diese zu optimieren. Die Laborversuche wurden so 

konzipiert, dass die spätere Feldanwendung bereits im Batch-Maßstab möglichst gut reflek-

tiert wurde. Außerdem sollte mit den Versuchen die Sedimentbeeinflussung durch die Fäl-

lung der Eisensulfide abgeschätzt werden. 

Versuche zu zusätzlichen C-Quellen 
In der Literatur ist beschrieben, dass einige autotrophe sulfatreduzierende Mikroorganis-

menstämme neben CO2 eine zusätzliche C-Quelle (i.d.R. kurzkettig) benötigen (WIDDEL 

1988). Der zur Verfügung gestellte Kohlenstoff wird zum Anabolismus (Baustoffwechsel) d.h. 

zum Aufbau von Biomasse genutzt (vgl. Abschnitt 4.1.1). Die durchgeführten Versuche soll-

ten klären, ob mit der Zugabe von Acetat eine Ratensteigerung möglich ist. Weiterhin sollte 

geklärt werden, ob eine Acetatzugabe kontinuierlich erfolgen muss, oder ob nach Einstellung 

konstanter SRR die Acetatzugabe abgebrochen werden kann, ohne dass die Sulfatumsatz-

raten zurückgehen. Zur Klärung dieser Fragen wurden Batchversuche mit unterschiedlichen 

Acetatkonzentrationen durchgeführt. 

5.2 Ziele der Technikumsversuche 

Im Technikumsversuch wurde, die in Abschnitt 3.1 dargestellte und für die Feldanlage konzi-

pierte Reaktorabfolge umgesetzt und getestet. Der Versuch sollte klären, ob mit Hilfe von 

authochthonen Mikroorganismen ausreichend hohe SRR erreicht werden können, um einen 

sulfatkontaminierten Grundwasserstrom in-situ zu behandeln. Ziel war auch die dabei wirk-

same Mikroorganismenlebensgemeinschaft näher zu charakterisieren. Es sollte gezeigt wer-

den, dass durch entsprechende Steuerung der Gaszuströme ins Festbett eine Kontrolle der 

Prozesse möglich ist. Weiterhin sollte die Verteilung der Sulfidfällungsprodukte im Festbett 

untersucht und deren Wirkung auf die hydraulische Leitfähigkeit eingeschätzt werden.  

Die sich an die Sulfatreduktion anschließende Behandlung des sulfidhaltigen Wassers erfolg-

te durch Strippung und Teilrückoxidation. Mit diesem Verfahren sollte die Sulfidfracht aus 

dem Grundwasser abgetrennt werden, so dass das Ablaufwasser sulfidfrei ist. Außerdem 

sollte das Sulfid über eine Teilrückoxidation zu elementaren Schwefel in einen wieder ver-

wendbaren Zustand überführt werden. 
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6 Aufbau und Durchführung (TP A) 

6.1 Batchversuche  

6.1.1 Untersuchungen zur Umsetzung von H2 im Festbett 

Um Feldbedingungen zu simulieren, fanden die Batch-Versuche in Druckgefäßen bei 1.5 bar 

Überdruck statt. Angaben zur Größe und Befüllung der Batches sind der Tabelle 6-1 zu ent-

nehmen. Der Aufbau der Druckgefäße ist in Abbildung 6-1 schematisch dargestellt. Die 

HDPE Batches waren 50 cm lang und hatten einen Durchmesser von 8 cm. Das verwendete 

Grundwasser stammte vom selben Feldstandort wie das Grundwasser, welches im Techni-

kumsversuch verwendet wurde. 

Tabelle 6-1  Geometrische und volumetrische Daten der Batch-Gefäße 

Batch-Gefäß Geometrische Daten
Gesamtlänge Hohlraum 50 cm
Länge Sedimentkörper 27 cm
Länge Gasraum 21 cm
Einbauten 2 cm
Durchmesser 8 cm
Vol. Sedimentkörper 1357 cm3

Vol. Gasraum 672 cm3

Porenlösung 400 ml  
 

Der Innenraum der Batches war zweigeteilt. Der untere Bereich (Grundwasserleiter) war mit 

wassergesättigtem Sediment (Quarzsand mit einer Körnung zwischen 0.2 und 0.7 mm) ge-

füllt. Im Gasraum über dem Sedimentkörper, durch eine Filtermembran von diesem getrennt, 

befand sich die H2/CO2-Gasphase. Diese wurde täglich erneuert, um 

a) eine optimale Elektronendonator-Versorgung zu gewährleisten und 

b) mit dem Gasstrom im Korngerüst eine konvektive Flüssigkeitsbewegung analog zur 

Grundwasserströmung zu erzeugen und dadurch eine Homogenisierung der Poren-

flüssigkeit zu erreichen.  

Die Batches wurden in einer klimatisierten Laborzelle entsprechend der Grundwassertempe-

ratur bei 10oC in einem Drehgestell gelagert (Abbildung 6-1). Über regelmäßige Druckmes-

sungen (Messgenauigkeit 0.001 bar) wurde der Netto-Gasverbrauch im Batch-Gefäß kontrol-

liert. 
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im Porenraum einge-
speicherte Gasphase

Port für periodischen 
Gas- und Lösungs-
eintrag

Druckgefäß
Membranfilter zur 
Fixierung des 
Korngerüstes

gesättigtes Sediment

CO2/H2-Gasphase 

Beprobung der 
Porenlösung

Manometer

Druckventil zur Gasprobenahme

 

a)       b) 
Abbildung 6-1  a) Aufbau und Funktion der Batch-Gefäße und b) Drehgestell mit den 

Batch-Gefäßen im 10°C-Labor 

 

Die Beprobung und Aufstockung (Zugabe neuen noch unbehandelten Grundwassers) erfolg-

te durch teilweise Verdrängung des bisherigen Porenfluides in den Gasraum durch frisches 

Grundwasser (siehe Anlage A.1).  

Es wurden insgesamt 6 Batches mit Sediment befüllt und mit autotrophen Sulfatreduzierern 

inokuliert. Diese stammen aus gesättigten Kippensedimenten, die am Multilevelpegel B10 

(Koordinaten: 5434880.708/5710015.746, Ansatzpunkt 109.06 mNN) auf der südlichen Au-

ßenkippe des Tagebaus Sedlitz gewonnen wurden. Sobald in allen 6 Batchgefäßen stabile 

Sulfatabbauraten erreicht wurden, wurden die Bedingungen für die einzelnen Batchansätze 

wie folgt variiert: 

Batch 1 Referenzbatch (oben beschriebene Bedingungen) 

Batch 2 Lagerung bei erhöhter Temperatur (25oC) 

Batch 3 Zugabe von Ammonium und Phosphat in das Grundwasser 

Batch 4 Zugabe einer Vitamin- und Spurenstoff-Mischung 

Batch 5 Beaufschlagung mit Methan anstatt mit Wasserstoff 

Batch 6 Ungesättigter Betrieb 

 

Folgende Ziele wurden mit den einzelnen Untersuchungen verfolgt: 

Batch 1: Dieser Batch wurde als Referenz, wie oben beschrieben, ohne weitere Zusatzstoffe 

oder Parameteränderungen betrieben. 

Batch 2: Dass mikrobielle Umsätze bei höheren Temperaturen zunehmen, ist bekannt. Auf 

die Temperatur ist unter in-situ-Bedingungen auch nicht einzuwirken. Dies gilt jedoch nicht 

für technische Reaktoren, wie sie beispielsweise im Teilprojekt B untersucht werden. Ein 

Ansatz der Versuchs-Konzeption der beiden Teilprojekte war es, Verfahrensabfolgen so zu 

entwickeln, dass sie sowohl in technischen, als auch in in-situ-Reaktoren ausführbar sind 
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(Rückfallpositionen). Vor diesem Hintergrund ist die Ratensteigerung durch Temperaturerhö-

hung für einen möglichen späteren Einsatz von H2 in technischen Reaktoren als e--Donator 

relevant. 

Batch 3: Unklar war, in wieweit die im natürlichen Grundwasser vorkommenden Ammonium- 

und Phosphatkonzentrationen für die aktive autotrophe Mikrobiologie limitierend sind. Be-

kannt ist, dass autotrophe Sulfatreduzierer im Gegensatz zu aeroben Mikroben Biomasse mit 

deutlich geringerer Geschwindigkeit aufbauen (RÖSKE & UHLMANN, 2005), so dass der N- 

und P-Bedarf entsprechend geringer sein dürfte. Da typische Grundwässer bergbaubeein-

flusster Gebiete jedoch oft sehr geringe N (Amm-N 0.0 – 3.0 mg/l) und P-Gehalte (Or-

thophosphat-P 0.0 - 0.5 mg/l) aufweisen, muss trotzdem mit einer Limitierung gerechnet 

werden. Zumindest bis zum Aufbau einer stabilen Klimax-Population kann eine N/P-Zugabe 

förderlich auf die Umsatzraten wirken. 

Batch 4: Für den Biomasseaufbau werden neben den Hauptelementen auch Spurenstoffe 

und komplexere organische Substanzen benötigt. Ob ein Spurenelementmangel in der Pha-

se der Sedimentkörperbesiedelung einen limitierenden Faktor darstellt, sollte mit der Zugabe 

von Spurenstoffen und Vitaminen entsprechend (HERRERA ET AL. 1997) untersucht werden. 

Batch 5: Im globalen Schwefelkreislauf kann die anaerobe Oxidation von Methan mit Sulfat 

durchaus eine Rolle spielen. Einen Überblick über die Methanoxidation im anaeroben Milieu 

wird von VALENTINE ET AL. (2002) gegeben. Methan ist ein Produkt anaerober mikrobieller 

Prozesse. Um zu untersuchen, ob eine Weiterverwertung dieses reduzierenden Gases durch 

eine etablierte Sulfatreduzierer-Population als Elektronendonator möglich ist, wurde Batch 5, 

nachdem mit H2 eine aktive autotrophe Sulfatreduzierer-Population etabliert worden war, mit 

Methan beschickt. 

Batch 6: Um eine Ratenlimitierung durch mangelnde H2-Verfügbarkeit im Sediment nachwei-

sen zu können, wurde Batch 6 ungesättigt betrieben. Das durch die Gasinjektion vorüberge-

hend in den Gasraum überführte Porenwasser wurde in diesem Ansatz nicht wie bei den 

anderen Batches zurück in den Sedimentkörper geführt, sondern wurde vollständig abgezo-

gen, so dass der Porenraum während der gesamten Standzeit der Batches teilgesättigt blieb 

und somit dauerhaft ein größeres H2-Gasvolumen im Sedimentkörper zur Verfügung stand. 

6.1.2 Versuche zu zusätzlichen Kohlenstoffquellen 

Alle Versuchsansätze wurden als Doppelbestimmung in 500 mL Glasflaschen durchgeführt 

(Abbildung 6-2). Aus H2/CO2 gefüllte Gassäckchen, die an jeden Batch angeschlossen wa-

ren, wurde täglich 100 mL Gas unter die Wasseroberfläche im Batch injiziert. Als zusätzliche 

Kohlenstoffquelle wurde Acetat in die Lösung der Ansätze dosiert. Ein hochporöser Blähton 

(FIBO Exclay, Lamstedter Blähton) mit einer Körnung von 1-4 mm wurde als Aufwuchskörper 

für die Mikroorganismen eingesetzt.  
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Abbildung 6-2  500 mL Batchansatz mit Gasvorratsbeutel 

Die Inokulation erfolgte mit Ablaufwasser anderer Versuche zur Sulfatreduktion, beschrieben 

in Abschnitt 6.1.1. Tabelle 6-2 fasst die mittlere Zusammensetzung des frischen Grundwas-

sers aller Ansätze zusammen. Es gab jeweils vier Versuchsansätze mit DOC-

Konzentrationen von 180-226 mg/L bzw. 1006-1550 mg/L. Die Ansätze Referenz A und B 

erhielten kein Acetat. In den Ansätze Acetat 0.2 A, B und Acetat 2 A, B wurde die Acetatzu-

fuhr nach Erreichen einer konstanten SRR eingestellt. Als Nährstoffe wurden dem Wasser 

Ammonium, als Ammoniumchlorid und Phosphat, als Kaliumdihydrogenphosphat im Verhält-

nis 3:1 zugegeben.  

Tabelle 6-2  Zusammensetzung des Grundwassers zu Versuchsbeginn 

 0 < t < 6384.h 0 < t < 3072 h 3072 < t < 6384 h 

 NH4
+ PO4

3- DOC COD/SO4
-2 DOC COD/SO4

-2 

Ansatz [mmol/L] [mmol/L] [mg/L] [mmol COD/ 
mmol SO4

-2] [mg/L] [mmol COD/ 
mmol SO4

-2] 
Referenz A 0.93 0.31 6.3 - 6.9 - 
Referenz B 0.93 0.31 4.0 - 8.1 - 
Acetat 0.2 A 0.93 0.31 226 0.88 33 0.14 
Acetat 0.2 B 0.93 0.31 223 0.79 26 0.16 
Acetat0.2_Rate A 0.93 0.31 180 0.78 116 0.88 
Acetat 0.2_Rate B 0.93 0.31 194 0.75 130 1.80 
Acetat 2 A 0.93 0.31 1113 4.66 144 1.15 
Acetat 2 B 0.93 0.31 1006 4.66 347 3.21 
Acetat 2_Rate A 0.93 0.31 1238 4.80 880 6.17 
Acetat 2_Rate B 0.93 0.31 1098 4.40 1550 6.13 

 
 

Die Beprobung aller Ansätze erfolgte nach unterschiedlich langen Versuchsabschnitten. Die 

dabei analysierten Parameter waren: pH-Wert, Redoxpotenzial, Sulfat, Fe(II)-und DOC-

Konzentration. Aus den gemessenen Sulfat- und DOC-Konzentrationen wurden SRR und 
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DOC-Abbauraten abgeleitet. Im Anschluss an jede Beprobung wurden die Batchansätze mit 

frischem Grundwasser aufgestockt.  

Die unterschiedlichen Acetatkonzentrationen zu Beginn jedes Versuchsabschnittes spiegeln 

sich im anfänglichen CODAcetat/SO4
-2-Verhältnis wieder (COD–chemical oxygen demand, 

chemischer Sauerstoffbedarf). Die Größe CODAcetat ist hier eine rein formelle Größe und gibt 

die Sauerstoffmenge an, die stöchiometrisch notwendig wäre, um eine vorgegebene Menge 

Acetat zu oxidieren. Im Folgenden wird diese vereinfacht als COD angegeben. In diesen 

Betrachtungen wird darauf verzichtet, die Sauerstoffmenge für die Oxidation anderer gelöster 

reduzierter Verbindungen im Wasser mit zu bilanzieren. Die Oxidation von Acetat erfolgt 

nach Gleichung (6.1). 

OH2CO2HO 2COOCH 222
-

3 +→++ +    (6.1) 

Nach Gleichung (6.2) wird 1 mol Acetat für die Reduktion von 1 mol Sulfat benötigt.  
−+→+ HSHCO 2SOCOOCH -2

3
-2

4
-

3     (6.2) 

Für die vollständige Reduktion von einem Mol Sulfat müssen demnach zwei Mol COD zur 

Verfügung stehen. 

Die Bestimmung der Acetatkonzentration in den Versuchansätzen erfolgte über die DOC-

Konzentrationsmessung. Die Acetatkonzentration berechnet sich aus der Differenz der DOC-

Konzentration im Versuchsansatz und im Referenzansatz. Da 2 Mol Kohlenstoffatome in 

einem Mol Acetat sind, geht die entsprechende DOC-Konzentration nur zur Hälfte ein. Die 

Berechnung des COD/SO4
-2-Verhältnisses erfolgt nach Gleichung (6.3). 

 

]

*
]/[ -2

4

Refmess

-2
4 c[SO

2
c[DOC]

2
c[DOC]2

SO
COD 






 −

=mmolmmol    (6.3) 

 

messc[DOC]  DOC Konzentration im Ansatz [mmol/L] 

Refc[DOC]  DOC Konzentration in der Referenz [mmol/L] 
]-2

4c[SO  Sulfatkonzentration im Ansatz [mmol/L] 
 
Eine Umrechnung des Verhältnisses in mg COD/mg SO4

-2 erfolgt gemäß Gleichung (6.4), 
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6.2 Technikumsversuche 

6.2.1 Horizontale Festbettsäule 

Im Technikumsversuch wurde die autotrophe Sulfatreduktion unter naturnahen Bedingungen 

(2 bar Überdruck, 10°C) untersucht. Die Experimente erfolgten in einer horizontal angeord-

neten Edelstahlsäule (Abbildung 6-3 a), welche in eine mit einer Gaswarnanlage ausgerüste-

ten Klimazelle eingebaut war (Abbildung 6-3 b). Die mit Sediment gefüllt Säule wurde von 

Grundwasser durchströmt und kann als Ausschnitt einer Stromröhre eines Grundwasserlei-

ters interpretiert werden. Senkrecht zur Strömungsrichtung des Grundwassers wurde Was-

serstoff von unten eingespeist. Der Reaktor wurde analog zu einer späteren möglichen Feld-

anlage konstruiert. 

 
a)  b) 

Abbildung 6-3 a) horizontale Festbettsäule mit Peripherie, b) Container mit integrierter 
Kühlzelle und nebenstehendem Gasschrank 

Der schematische Aufbau der Versuchsanlage ist in Abbildung 6-4 gegeben. Mit einer Mag-

netventilpumpe (Prominent, gamma/L) wurde anoxisches Kippenwasser aus dem Vorrats-

fass in die Säule gepumpt (Abbildung 6-4). Um den Zutritt von Luftsauerstoff zu verhindern 

und einen Druckausgleich zu erzielen, wurden gasdichte Säcke, gefüllt mit einem definierten 

CO2/N2 Atmosphäre an das Einlauffass angeschlossen. Die Abstandsgeschwindigkeit konnte 

im Bereich von 0 bis 0.5 m/d variiert werden. Die Bestimmung des Zu- und Ablaufvolumen-

stromes erfolgte über die Wägung der zu- bzw. abgelaufenen Wassermengen. Die Gasinjek-

tion wurde mit 3 Massenflussreglern (Bronkhorst F200-CV) gesteuert. Der maximal mögliche 

einspeisbare Gasvolumenstrom lag bei 4 mL/Minute/Port. An denselben Injektionsports be-

stand auch die Möglichkeit Gas diskontinuierlich mit einer Spritze zu injizieren. 
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Abbildung 6-4  Versuchsaufbau horizontale Festbettsäule 

Die 206 cm lange horizontale Edelstahlsäule (Innendurchmesser 21.5 cm) war mit gewa-

schenem Quarzsand (Körnung 0.2-0.7 mm, EuroQuarz, Ottendorf) gefüllt (Tabelle 6-3). Die 

effektive Porosität (0.38) wurde in einem Tracer-Versuch ermittelt. Die Ergebnisse dieses 

Vorversuches sind in Anlage A.2.6 dargestellt. Horizontal betriebene Säulen bergen häufig 

das Risiko einer Kurzschlussströmung im Säulenfirst. Durch Setzung des Sediments entsteht 

im Säulenfirst eine sedimentfreie Zone. Diese kann ungehindert von Wasser durchströmt 

werden. 

Tabelle 6-3  Säulenparameter 

Parameter Einheit  
Säulenlänge [cm] 206 
Säuleninnendurchmesser [cm] 21.5 
Säulenvolumen [L] 74.8 
Porenwasservolumen [L] 30.6 
durchströmtes Porenwasservol. [L] 28.4 
Einwaage (trocken) [kg] 114.88 
Schüttdichte [g/cm³] 1.54 
Dichte Quarzsand [g/cm³] 2.60 
Porosität [-] 0.41 
Effektive Porosität [-] 0.38 
 

Um Kurzschlussströmungen dieser Art zu verhindern, wurden: I) halbmondförmige-Bleche in 

den Säulenfirst eingebaut. Diese wirken als Strömungshindernis für Kurzschlussströmungen. 

II) Die Säule wurde nur im halbgesättigtem Betrieb gefahren. Der Wasserstand in der Säule 

wurde über eine Abtropfkante im Ablauffass reguliert und befand sich ca. 2 cm unterhalb 

vom Säulenfirst (Abbildung 6-4). 

Die Beprobung des Porenwassers erfolgte über 5 lateral angeordnete Probenahmeports. Die 

Gasproben wurden direkt am Säulenfirst entnommen. Alle Probenahmeports, Begasungs-
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ports sowie deren Position und die jeweiligen Analysemethoden sind in Anlage A.1.3 

aufgeführt. 

Die Versuche mit der horizontalen Festbettsäule gliederten sich in vier Themen-

schwerpunkte.  

1. Beschreibung der Änderung der hydrochemischen Verhältnisse entlang des 

Fließweges 

2. Bestimmung der erreichbaren SRR und Ermittlung der notwendigen Aufenthaltszeit 

3. Tests verschiedener Begasungstechniken und Bestimmung der H2(aq)-Konzentra-

tionen entlang des Fließweges 

4. Verblockung des Porenraumes durch Einlagerung der FeS-Präzipitate und anderen 

Fällungsprodukten (beispielsweise Calcit) 

Die hydrochemischen Verhältnisse im Porenwasser wurden im Batchbetrieb und im 

Durchlaufbetrieb bei verschiedenen Abstandsgeschwindigkeiten untersucht (Tabelle 6-4). 

Die dabei entnommenen Porenwasserproben wurden auf die folgenden Parameter 

analysiert: pH-Wert, Redoxpotenzial, Sulfat- und Fe(II)-Konzentration sowie organischer und 

anorganischer Kohlenstoff und Calcium (Analysemethoden siehe Anlage A.1.3). Während 

der Betriebsphase ohne Grundwasserströmung wurde die Veränderung der 

hydrochemischen Verhältnisse im Porenwasser beobachtet. In den Versuchen mit einer 

Grundwasserströmung (Tabelle 6-4, fett) wurde die Abstandgeschwindigkeit solange variiert 

bis ein dynamisches Gleichgewicht bzgl. der Sulfatkonzentration, des pH-Wertes und des 

Redoxpotenziales entlang des Fließweges etabliert war. Anhand des Sulfatkonzentrations-

profiles im Porenwasser wurde eine SRR 0. Ordnung berechnet. 

Mit den Tests von kontinuierlicher und diskontinuierlicher Begasung sowie der Vergleich der 

erreichbaren H2(aq)-Konzentrationen sollte eine Empfehlung über die günstigste 

Begasungsregime gegeben werden. Die Ermittlung der H2(aq)-Konzentration erfolgte nach der 

in Abschnitt A.1.3 beschriebenen Methode.  

Die Stöchiometrie und die Verteilung der Sulfidfällungsprodukte im Festbett wurde nach 

Abschluss aller Versuche untersucht. Dazu wurden nach Öffnung der Säule, 

Sedimentproben an verschiedenen Punkten entnommen und mit Elementaranalyse die Fe 

und S-Gehalte, sowie durch naßchemische Untersuchungen die S-Speziation bestimmt. 

Außerdem wurden Sedimentkerne über den gesamten Fließweg entnommen. Anhand derer 

konnte die Verteilung des Fällungsprodukte visuell nachvollzogen werden. 
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Tabelle 6-4 Versuche zur Ermittlung der SRR im Festbett, zur Beschreibung der hyd-
rochemischen Verhältnisse sowie zum Test verschiedener Begasungs-
regime 

Versuchs-
abschnitt Betriebsweise Dauer 

Dauer 
Gesamt-
versuch 

Grund-
wasser-

volumen-
strom 

Porenwasser- / 
Abstands-

geschwindikeit 

Volumenstrom 
H2/CO2-

Gasgemisch 

  t tges QGW va QGas 

  [d] [d] [mL/Minute] [cm/d] [mL/Minute/Port] 

1 Intervall- 
Kreislaufbetrieb 38 38 - - 2 

2 dauerhaft 
Kreislaufbetrieb 57 95 Ca. 4 - 2.4 

3 Durchlaufbetrieb 30 125 1.02 10.4 2.4 

4 
Kreislaufbetrieb mit 
entgegen-gesetzter 

Fließrichtung 
14 139 ca. -1.02 - 2.4 

5 Fed-Batch 20 159 0 - 2.4 

6 Durchlaufbetrieb 44 203 0.72 7.6 1.2; 2; 3.2 

7 Fed-Batch 26 229 0 0 2 + 40 mL/(d Port) 

8 
Kreislaufbetrieb mit 
entgegen-gesetzter 

Fließrichtung 
20 249 > 1.5 - 2 + 40 mL/(d Port) 

9 Durchlaufbetrieb 51 300 0.61 6.4 200 mL/(d Port) 

10 Durchlaufbetrieb 87 387 0.39 4.0 200 mL/(d Port) ab 
BV=2.99  2.4-4.0

11 Durchlaufbetrieb 52 439 0.56 5.8  

12 Batch 7 446 0 0 Jeweils 8-10 h, 4.0 

13 Durchlaufbetrieb 37 483 0.47 4.7 Jeweils 8-10 h, 4.0 
 

 

6.2.2 Strippung und Rückoxidation des Sulfides 

6.2.2.1 Versuchsprinzip 

Die Behandlung des sulfidhaltigen Säulenablaufes sollte durch Strippung des Sulfides als 

Schwefelwasserstoff und anschließender Sulfid-Rückoxidation an Aktivkohle erfolgen. Da mit 

den geringen Sulfidfrachten aus der horizontalen Festbettsäule sehr lange Versuchszeiträu-

me zu erwarten wären, um die Aktivkohle vollständig zu beladen, wurde für die Versuche 

Ablaufwasser aus einem parallelen Versuch zur Sulfatreduktion mit Wasserstoff verwendet 

(siehe BILEK ET AL. 2007). Da es sich dabei um dasselbe Ursprungswasser handelte, war die 

Verwendung dieses Wasser legitim. Das Ablaufwasser wurde in gasdichten Säcken zwi-

schengespeichert und mit einer Schlauchpumpe in den Strippreaktor geführt. Dort wurde es 

vom Strippgas durchströmt. Das Sulfid wurde über die Strippgasphase als Schwefelwasser-

stoff aus der Lösung ausgetragen und in den mit Aktivkohle gefüllten Rückoxidationsreaktor 
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geführt. Dort fand zunächst eine Adsorption des Sulfides statt. Durch Zudosierung von Sau-

erstoff als Oxidationsmittel sollte das Sulfid zu elementaren Schwefel rückoxidiert werden. 

 

Der Strippprozess fand in einem Kunststoffreaktor mit einer Länge von 50 cm und einen 

Durchmesser von 3.9 cm statt (Abbildung 6-5). Das gesamte Reaktorvolumen betrug 587 

mL. Während des Versuches war der Reaktor zu ca. 2/3 mit Grundwasser gefüllt. Darüber 

befand sich die Gasphase. Sämtliche Schlauchverbindungen und Ventile waren aus Teflon 

gefertigt, um Diffusionsprozesse zu minimieren.  

 

 

Abbildung 6-5  Versuchsaufbau Sulfidstrippung und Rückoxidation 

Die H2S und O2-Gaskonzentration wurde mittels eines Gasmesssystems (meta Gasmess-

technik GmbH) online bestimmt (Abbildung 6-6). Die Messung basiert auf elektrochemi-

schem Prinzip und deckt einen Messbereich zwischen 10 und 500 ppm ab. Der Messbereich 

für Sauerstoff lag zwischen 10 und 2000 ppm. Der an der Aktivkohle zurückgehaltene 

Schwefel wurde mittels Feststoffanalytik (CS-MAT) und nasschemisch bestimmt.  
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Abbildung 6-6 Meta Gasmesssystem zur Bestimmung der H2S und O2-
Gaskonzentration 

6.2.2.2 Beschreibung durchgeführter Versuche 

Zum Nachweis der Anwendbarkeit der geplanten Technologie wurden mehrere Versuche 

durchgeführt. Die Ziele der Experimente waren: 

• Bestimmung der erreichbaren Sulfidelimination im Grundwasser durch Strippung mit 

CO2 bzw. N2, 

• pH-Werteinstellung bei Strippung mit CO2 bzw. N2 

• Bewertung der Effizienz der diskontinuierlichen Sauerstoffdosierung zur Sulfidrück-

oxidation, und 

• Ermittlung der maximal erreichbaren Beladung der Aktivkohle. 

Dazu wurden vier Versuche durchgeführt (Tabelle 6-5). Zunächst wurde die Strippung mit 

CO2 im Batch-Versuch getestet. Dabei wurde die Veränderung der H2S-Konzentration im 

Strippgas überwacht. Es gab keinen Zustrom von frischem sulfidhaltigem Grundwasser. Al-

ternativ wurde unter identischen Bedingungen die Strippung mit N2 getestet. In einem dritten 

Versuch wurde die Sulfid-Strippung mit CO2 in einem kontinuierlich mit Grundwasser durch-

strömten Reaktor und die anschließend Rückoxidation von Schwefelwasserstoff an Aktivkoh-

le untersucht. Auf Grundlage der dabei erreichten Ergebnisse wurde ein vierter Versuch mit 

N2 als Strippgas durchgeführt. Sauerstoff wurde im stöchiometrischen Überschuss diskonti-

nuierlich in das System injiziert. 

 

 

 

 

 

 

 

O2-Messeinheit 

Trocknungskartusche für

Gasinput 

RS-232 
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Tabelle 6-5 Übersicht Versuche zur Strippung und Teilrückoxidation 

Versuch QGW QGAS Gasführung 
Gas-/ Grundwasser-
strömung 

Bemerkungen 

 [mL/min] [mL/min]    

Batch 1 0 516 Durchlauf - Strippgas CO2 

Batch 2 0 516 Durchlauf - Strippgas N2 

Durchlauf 1 4.0 516 Kreislauf Gleichstrom Strippgas CO2 

Durchlauf 2 4.0 739 Kreislauf Gleichstrom Strippgas N2 

 

Die im Zu- und Ablauf entnommenen Wasserproben wurden auf Sulfid und anorganischen 

Kohlenstoff analysiert. Der pH-Wert wurde ebenfalls gemessen. Im Gasstrom wurden neben 

dem H2S-Gehalt auch der CO2 und N2-Anteil mittels Gaschromatographie bestimmt. Einzel-

heiten sind im Abschnitt A.1.3 zusammengefasst. 

7 Ergebnisse (TP A) 

7.1 Beschaffenheit des Grundwassers 

Das für die Arbeiten verwendete Grundwasser stammte vom Süd-Anstrom des Senftenber-

ger Sees aus dem Multilevelpegel B9 mit den Koordinaten 5432860.6; 5706262.6. Dieses 

Wasser zeigte alle für bergbaubeeinflusste Grundwässer typischen Merkmale wie schwach 

saurer pH, hoher Fe(II)- und Sulfatkonzentrationen sowie hohe Konzentrationen an Calcium 

und anorganischem Kohlenstoff. Die in Tabelle 7-1 aufgeführten Parameter wurden während 

jeder Wasserprobenahme analytisch bestimmt. Die Beschaffenheit des Grundwassers blieb 

im Versuchszeitraum im Rahmen der angegebenen Toleranzen unverändert.  

Das Redoxpotenzial des anoxischen Grundwassers wird hauptsächlich durch das Redox-

paar Fe(II)/Fe(III) (E0=770 mV) bestimmt. Die Sulfidkonzentration des Wassers ist sehr ge-

ring. Die Sulfatkonzentration liegt hingegen bei ungefähr 17 mmol/L. 
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Tabelle 7-1  Beschaffenheit des untersuchten Kippengrundwassers 

Parameter Einheit Wert 

pH - 4.89 ± 0.09 

eH mV 226 ± 75 

LF mS/cm 2.56 ± 0.05 

TIC mmol/L 1.75 ± 0.14 

Fe(TOT) mmol/L 3.98 ± 0.34 

Fe(II) mmol/L 3.82 ± 0.34 

Al(TOT) mmol/L 0.16 ± 0.01 

Ca(TOT) mmol/L 7.83 ± 0.47 

Mg(TOT) mmol/L 5.2 ± 0.26 

Na(TOT) mmol/L 0.53 ± 0.03 

K(TOT) mmol/L 0.16 ± 0.02 

S(TOT) mmol/L 16.43 ± 1.52 

Sulfat mmol/L 17.06 ± 1.05 

O2 mmol/L 0.00 

 

7.2 Batchexperimente zur Sulfatreduktion mit H2 im Festbett 

7.2.1 Abhängigkeit der Sulfatreduktionsraten von den Milieubedingungen 

In sämtlichen mit H2 beaufschlagten Batches konnte sowohl Eisen als auch Sulfat vollständig 

entfernt werden. Abbildung 7-1 zeigt die Entwicklung der SRR im Versuchsverlauf. Die Sul-

fatreduktions- und Eisenfällungsrate wurde aus der Abnahme der jeweiligen Konzentrationen 

in Lösung abgeleitet. Das entstehende Sulfid verbleibt zum Teil in der Porenlösung, wird mit 

dem periodisch erfolgenden Gasaustausch als H2S ausgestrippt oder wird als FeSx ausge-

fällt. Eine Anreicherung des Sulfides bis zu den für Mikroorganismen toxischen Konzentrati-

onen war daher nicht wahrscheinlich. Die Entwicklung der Raten war stark abhängig von den 

vorgegebenen Milieubedingungen (z.B. Temperatur, N und P-Verfügbarkeit). Aus den zeitli-

chen Verläufen geht jedoch auch hervor, dass in fast allen Ansätzen nach 4000-5000 h ein 

Rateneinbruch stattfand. Mögliche Ursachen wurden in zusätzlichen Experimenten unter-

sucht. Deren Ergebnisse sind im Abschnitt 7.2.2 zusammengefasst. 

In allen Batches konnte die durch die Sulfatreduktion hervorgerufenen pH-Erhöhung von 

4.88±0.1 auf 6 bis 7 (Tabelle 7-2 a) festgestellt werden. Würde alles entstehende Sulfid mit 

Fe(II) umgesetzt, würde keine pH-Erhöhung erfolgen (Abschnitt 3.2). Da jedoch stöchio-

metrisch mehr Sulfat in der Lösung vorlag wie Fe(II), bewirkte dessen Reduktion zu Sulfid 

eine pH-Anstieg (Gl. 3.1). Die Werte blieben dabei im Laufe der Versuche relativ konstant. 

Ausnahmen bilden die Batches 2 und 5. Bei Batch 2 erfolgte ein Einbruch der Raten 
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(Abbildung 7-1) und des pH-Wertes vermutlich aufgrund der Steigerung der Zugabege-

schwindigkeit neuen Grundwassers. In Batch 5 ging die Abnahme des pH-Wertes ebenfalls 

mit dem durch H2-Mangel provozierten Erliegen des Stoffumsatzes einher. 

Entscheidend für die effiziente Verwertung des Elektronendonators H2 ist, dass er aus-

schließlich durch die autotrophen Sulfatreduzierer für den gewünschten Prozess der Sulfat-

reduktion eingesetzt wird. Konkurrenzreaktionen wie z.B. die Verwertung des H2 durch MA 

müssen deshalb möglichst vermieden werden. Methanmessungen haben gezeigt, dass aus 

den mit H2 beaufschlagten Batches nur sehr geringe Mengen Methan freigesetzt wurden 

(Tabelle 7-2). 

Tabelle 7-2 a) Mittelwerte der Zu- und Ablauf-pH-Werte; b) Methankonzentrationen 
als prozentualer Anteil der gesamten anfallenden Gasphase nach 88 
Versuchstagen 

a) b) 

pH pH
Mittelwert Standarabw.

Zulauf 4.81 0.20
Batch 1 6.03 0.60
Batch 2 6.22 0.51
Batch 3 6.41 0.34
Batch 4 6.12 0.33
Batch 5 6.24 0.39
Batch 6 6.43 0.40  

Methananteil 
in Gasphase

[%]
Batch 1 0.45
Batch 2 0.14
Batch 3 <0.02
Batch 4 <0.02
Batch 5 98.00
Batch 6 0.03  

 

Durch die tägliche Messung der Gasdruck-Abnahme in den Batchgefäßen konnte der Gas-

verbrauch durch die mikrobielle Umsetzung überschlägig abgeschätzt werden (Tabelle 7-3). 

Die Druckabnahme entspricht danach dem abgeleiteten Verbrauch an Wasserstoff durch die 

mikrobielle Umsetzung (Tabelle 7-3). Während Batch 1, 2, 4 und 6 keine wesentliche Ände-

rung mit der Zeit aufwiesen, zeigt Batch 3 eine Verdreifachung des Gasverbrauches ent-

sprechend einer Verdreifachung der SRR (Abbildung 7-1). Batch 5 zeigt analog dazu eine 

gegen 0 gehende Abnahme des Gasverbrauches entsprechend der abnehmenden SRR.  

Tabelle 7-3 Mittlere Druckabnahme zu Beginn der Versuche und aktuell sowie Ab-
schätzung der durch den mikrobiellen Umsatz bewirkten Druckabnahme 

Druckabnahme
[bar/h] [bar/h]
Beginn Ende

Batch 1 0.0029 0.0026
Batch 2 0.0023 0.0019
Batch 3 0.0019 0.0060
Batch 4 0.0023 0.0022
Batch 5 0.0019 0.0006
Batch 6 0.0031 0.0035  

Druckabnahme Referenz-Batch 0.002 bar/h
Gasvolumen 0.672 L
Molares Normvolumen 22.4 L/mol
Gasmengenabnahme 0.06 mmol/h

Sulfatreduktionsrate 0.04 mmol/(L h)
entspr. Bezogen auf Batchgefäß 0.016 mmol/h
entpr. Einem H2-Verbrauch von 0.06 mmol/h  
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Batch 1 - Referenzsäule
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Batch 2 - erhöhte Temperatur
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Batch 3 - N/P-Lösung
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Batch 4 - Vitamine und Spurenelemente
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Batch 5 - Methan
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Batch 6 - ungesättigt
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Abbildung 7-1 Entwicklung der Sulfatreduktions- und Fe(II)-Fällungsraten in den  
Batchansätze 
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Batch 1 (Referenz) zeigte eine SRR von ca. 0.015 mmol/(L*h). Diese Rate ist vergleichbar 

mit den in der Literatur angegebenen Umsätzen bei Einsatz heterotropher Sulfatreduzierer 

und organischer Elektronendonatoren (TSUKAMOTO & MILLER 1999; BILEK 2006). Nach einer 

Versuchsdauer von ca. 5000 h wurde ein nicht nachvollziehbarer Rückgang der SRR beo-

bachtet. 

 

Batch 2 (Temperaturerhöhung auf 20oC) zeigt eine Verdoppelung bis Verdreifachung der 

Raten auf ca. 0.03 mmol/(L*h). Diese Steigerung entspricht dem in der Literatur (z.B. RÖSKE 

& UHLMANN 2005) beschriebenen Verhalten: Bei einer Steigerung der Temperatur um 10 K 

erfolgt demnach etwa eine Verdoppelung der Raten. Bei weiterer Steigerung der Zugaberate 

von Grundwasser (erhöhter Stress für die Mikroorganismen durch niedrigere pH-Werte) 

nahm die Rate zunächst stark ab, stieg dann aber wieder langsam an. Nach Verringerung 

der Temperatur ging die SRR schließlich wieder zurück. 

 
Batch 3 (N und P-Zugabe) zeigt einen Anstieg auf ca. 0.2 mmol/(L*h). Damit scheint die 

Stickstoff- und die Phosphor-Zufuhr für die Stoffwechselaktivitäten der Mikroorganismen von 

Bedeutung zu sein. Die im Grundwasser vorhandenen geringen N und P-Mengen reichen für 

eine maximale Umsatzrate nicht aus. N und P werden von den Mikroorganismen hauptsäch-

lich für den Baustoffwechsel, nicht jedoch für den Energiestoffwechsel benötigt. Demnach 

sollten erhöhte Zelldichten (Zellzahl/ Sedimentvolumen) zu den gesteigerten Raten geführt 

haben. Werden der zugegebene P und N im System recycelt (N und P aus absterbenden 

Zellen also wieder neuen Zellen zugänglich gemacht) so ist davon auszugehen, dass die 

erreichte Rate bei Absetzen der N und P-Zugaben nur langsam abnehmen (geringfügiger 

N/P-Austrag mit dem Porenwasser). Werden N und P dagegen schnell aus dem aktiven 

Stoffwechsel entfernt, so sollte die Rate schnell wieder auf das Niveau des Referenzbatches 

1 sinken. Dies kann durch Austrag geschehen oder aber auch durch Umkrustung der abge-

storbenen Biomasse mit Präzipitaten (UTGIKAR ET AL. 2002). Um diese für einen Festbett-

Reaktorbetrieb entscheidende Frage zu klären, wurde Batch 3 nach 2500 Stunden ohne wei-

tere N und P-Zugabe weiter betrieben. Es kam zu einer Abnahme des Umsatzes bis auf die 

in den anderen Batches messbaren Raten von ca. 0.03 mmol/(L*h) innerhalb von 500 – 

1000 h. Auffallend ist, dass die Konzentrationsabnahme von Sulfat unter diejenige von Eisen 

fiel. Nach ca. 4300 h wurde die Zugabe von Stickstoff und Phosphor wieder aufgenommen. 

Die SRR blieb dennoch weiter auf einem sehr niedrigen Niveau. Der daraufhin erfolgte teil-

weise Sedimentaustausch führte ebenfalls nicht zu einer Ratensteigerung.  

 

Batch 4 (Zugabe von Spurenstoffen und Vitaminen): Die dem Referenzbatch entsprechen-

den Raten zeigen, dass das Festbett genügend Spurenstoffe für den Zellaufbau nachliefert 
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bzw. diese im Grundwasser mitgeführt werden. Ebenso scheinen die für den Metabolismus 

möglicherweise benötigten organischen Moleküle durch die Sulfatreduzierer selbst herge-

stellt werden zu können. 

 

Batch 5 (Methanzugabe) wies zu Beginn der Methanzugabe eine dem Referenzbatch ver-

gleichbare autotrophe Sulfatreduzierer-Aktivität auf. Im Laufe von 5 Wochen kam diese voll-

ständig zu erliegen. Eine Umsetzung des Methans mit Sulfat (mikrobiell oder rein chemisch) 

konnte nicht beobachtet werden. Dies war auch an der Methan-Druckkonstanz im Batchge-

fäß zu erkennen. Daraufhin wurde der Versuchsansatz neu inokuliert und mit H2 bzw. H2/CO2 

begast. Die Raten stiegen zunächst auf ca. 0.03 mmol/(L h) an und sanken dann wieder auf 

0.005 mmol/(L h) ab. 

 

Batch 6 (ungesättigter Betrieb) zeigte keine gegenüber dem Referenzbatch erhöhten Um-

satzraten. Die erzwungene erhöhte Gasbevorratung im Festbett scheint damit nicht von Be-

deutung für den H2-Umsatz zu sein. Auch die beobachtbare Druckabnahme im Gasraum bei 

allen Batches deutet darauf hin, dass dieser als Stoffdepot wirkt und der benötigte Wasser-

stoff von dort in den Reaktionsraum eindringt. Auf einen teil-ungesättigten Betrieb der Ver-

suchsbatches wurde nach einer Versuchsdauer von 2000 h verzichtet. Der Versuchsbatch 

wurde im gesättigten Zustand weiter betrieben und die SRR blieben unverändert. 

7.2.2 Untersuchungen zur Sedimentbeeinflussung durch SR 

Der in beinahe allen Batchansätzen beobachtete Rückgang der SRR nach einer Versuchs-

dauer von 4000-5000 h war nicht mit der Veränderung der Milieubedingungen erklärbar. Es 

wurde vermutet, dass dieser Rückgang auf die Fällung von Eisensulfiden im Porenraum zu-

rückzuführen war. Deshalb wurden weitere Sedimentuntersuchungen zur Präzipitat-

Zusammensetzung, zum Biomasseanteil im Festbett und zur Neubesiedlung von Sediment 

mit den Batchansätzen 2 und 3 durchgeführt. Die Untersuchungen dienten der Einschätzung, 

ob  

a) die ausgefallenen Sulfide eine Verstopfung des Festbettes (clogging) hervorgerufen 

haben könnten, 

b) welche Stöchiometrie die ausgefallenen Sulfide hatten und  

c) worin die Fe(II)-Elimination trotz fehlender Sulfatreduktion begründet war. 

 

In Abbildung 7-1, Batch 2 und 3 ist die zeitliche Entwicklung der SRR dargestellt. In beiden 

Versuchsansätzen sank die SRR bei gleich bleibenden Bedingungen nach ca. 3000-3500 h 

ab. Die Eiseneliminationsraten waren dann zunächst höher als die SRR. 

Mit Blick auf die SRR und die Fe(II)-Elimination kann die Versuchszeit in zwei Phasen einge-

teilt werden (Abbildung 7-2): 
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I. 0-3528 h SRR > 0; Fe(II)-Elimination > 0 und  

II. 3528-5904 h SRR=0; Fe(II)-Elimination > 0. 

 

Abbildung 7-2  Phasen des Batchversuches 2 

UTGIKAR ET AL. (2002) beschreibt den Barriereeffekt ausfallender Metallsulfide auf den Sub-

strattransport zur Zelle. Die Sulfide bilden dabei einen Mantel um die Zelle (coating), was zur 

Transportlimitierung führen kann. 

Weitere Gründe für die Abnahme der SRR können sein:  

• toxische Wirkung von gelöstem Schwefelwasserstoff auf SRB 

• Rückgang der hydraulischen Leitfähigkeit durch Eisensulfidfällungsprodukte und/oder 

Biomasse (Clogging) mit der Folge der Transportlimitierung 

• Bildung präferenzieller Fließwege und somit unzureichende Substratversorgung der 

Mikroorganismen 

Eine toxische Wirkung von Schwefelwasserstoff auf SRB kann in diesen Experimenten aus-

geschlossen werden, da die Sulfide zunächst als Eisensulfide ausfallen und die Konzentrati-

on des gelösten Schwefelwasserstoffes weit unterhalb der in der Literatur angegeben Toxizi-

tätskonzentration (> ca. 30 mmol/L) liegt. Im Experiment war theoretisch eine maximale H2S-

Konzentration von 12 mmol/L möglich. Zur Identifikation der maßgeblich verantwortlichen 

Prozesse wurden zusätzliche Experimente zum Biomassegehalt und den Eisensulfidpräzipi-

taten durchgeführt. Der offenbar SR-unabhängige Rückhalt von Fe(II) im Sediment war    

ebenfalls Gegenstand der Untersuchungen. In JONG & PARRY (2004 a), (2004 b) wird die 

Sorption von Fe(II) an ausgefällten Eisensulfiden und organischen Bestandteilen beschrie-

ben. Die während der Phase I ausgefallenen Eisensulfide könnten als Sorbent für Fe(II) ge-

dient haben. 

7.2.3 Stöchiometrie der Fällungsprodukte 

Die Veränderung der chemischen Zusammensetzung des Sediments wurde mit einem To-

talaufschluss (Königswasser) nach t=5064 h erfasst. Der Datenvergleich (Tabelle 7-4) zeigt, 

dass der Eisen-, der Schwefel-, der Phosphor- und der Calciumgehalt nach einer Betriebs-

dauer von 5064 h (Batch 2) im Vergleich zum Ausgangssediment (Rohsand) angestiegen 

waren. Alle weiteren Feststoffkonzentrationen der erfassten Elemente entsprechen denen 

des Rohsandes. 

Phase I 
t=0 h 
SRR>0 
Fe(II)-Elimination 

Phase II 
t=3528 h 
SRR=0 
Fe(II)-Elimination 

T=5064 h 
Sediment-
austausch 

T=5904 h 
Abschluss des 
Experimentes 
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Tabelle 7-4  Ergebnisse des Königswasseraufschlusses 

Ca Fe P S

Batch 2 mmol/g Sediment 0.0036 0.0325 0.0028 0.0240
Rohsand mmol/g Sediment 0.0006 0.0126 0.0003 0.0006

Batch 2 - Rohsand mmol/g Sediment 0.0030 0.0199 0.0025 0.0234  
 

7.2.4 Biomassegehalt des Sedimentes 

Die Analysen des organischen Kohlenstoffgehaltes (TOC) des Sediments (siehe Tabelle 7-5) 

zeigen, dass es keinen Unterschied im org. C-Gehalt zwischen Rohsand und „besiedeltem“ 

Material gibt. Beim Vergleich dieser Ergebnisse mit Ergebnisse aus der Glühverlustbestim-

mung wurde deutlich, dass höhere Organikgehalte (0.21%) bei Glühverlust als bei der TOC-

Bestimmung (0.017%) gemessen wurden. Dies ist wahrscheinlich auf die Oxidation von Sul-

fidschwefel bei 550°C zurückzuführen. Die Bestimmung des Organikgehaltes über den Glüh-

verlust ist deshalb nicht möglich. 

Tabelle 7-5  organischer Kohlenstoff im Sediment 

Proben TOC [%]
S2 0.017

Rohsand 0.017  

7.2.5 Sedimentaustausch 

Zur Überprüfung der These, dass die im Porenraum ausgefallenen Eisensulfide und die ge-

bildete Biomasse zu einer Verblockung des Festbettes führen, wurde ein teilweiser Sedi-

mentaustausch (50%) in Batch 2 und 3 durchgeführt. Mit dem neuen Sediment sollte neuer 

Porenraum zur Verfügung gestellt werden. Nach dem Austausch der obersten 15 cm des 

Sedimentes in den Batches 2 und 3 zum Zeitpunkt t = 5064 h konnte keine nennenswerte 

Erhöhung der SRR gemessen werden. Neben dem Rückgang der SRR waren auch die 

Fe(II)-Eliminationsraten in beiden Batches rückläufig. Der von der Sulfatreduktion unabhän-

gige Rückhalt von Fe(II) war zu diesem Zeitpunkt (t > 5000 h) nicht mehr zu beobachten. 

Nach t = 6240 h wurde Batch 2 geöffnet, um die Verteilung der Eisensulfide im Festbett qua-

litativ zu untersuchen. Abbildung 7-3 zeigt ein Profil des Batch-Inhaltes. Das zum Zeitpunkt t 

= 5064 h ausgetauschte Material (0-15 cm) war zum überwiegenden Teil noch unverfärbt. 

Nur im Bereich 10-15 cm war eine schwache Schwarzfärbung erkennbar. In tieferen Berei-

chen 15-30 cm war der Sand durch die gefällten Eisensulfide, im Vergleich zur ersten Pro-

benahme beim Sedimentaustausch, unverändert schwarz verfärbt. 
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Abbildung 7-3  Profil des Sedimentes aus Batch 2 

7.2.6 Einfluss einer zusätzlichen C-Quelle auf die Sulfatreduktionsrate 

Referenz (ohne Acetat) 
Nach erfolgter Inokulation der Versuchsansätze Referenz A und B (Zeitpunkt t=0) wurden 

SRR von < 0.006 mmol/(L h) ermittelt. Erst nach einer Einlaufzeit von t > 1500 h stiegen die 

SRR auf > 0.006 mmol/(L h) an. Die maximal erreichte SRR in den Parallelansätzen lag bei 

0.012 mmol/(L h). Wie aus Abbildung 7-4 auch ersichtlich, stiegen die SRR über den gesam-

ten Versuchszeitraum an und stabilisierten sich zum Ende des Versuches (t>3500 h). 
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a) b) 

Abbildung 7-4 SRR und COD-Abbaurate in den Versuchsansätzen Referenz A 
und B 

Die DOC-Konzentrationen lagen zu Beginn des Versuches bei durchschnittlich 5.17 mg/L 

und stiegen auf durchschnittlich 7.2 mg/L an. Die gemittelte Bildungsrate lag in beiden Ver-

suchsansätzen bei < 0.0002 mmol/(L h). Bei dem gebildeten organischen Kohlenstoff han-

delte es sich wahrscheinlich um Acetat, welches durch Homo-Acetogene Mikroorganismen 

gebildet wurde. 

Die Zeitabschnitte zwischen den einzelnen Beprobungen waren unterschiedlich lang. Wie 

aus Abbildung 7-5 ersichtlich, gab es eine positive Korrelation zwischen der Länge des Ver-

suchsabschnittes und der SRR, was auf die Biomassezunahme im System zurückgeführt 

werden kann. Diese Beobachtung deutet daraufhin, dass bei jeder Beprobung ein Biomas-

seanteil aus der Batchflasche ausgetragen wurde. Die Biomasse konnte demnach nicht voll-
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ständig durch die Aufwuchskörper zurückgehalten werden. Oder anders formuliert, Teile der 

Biomasse befanden sich in Suspension. 
y = 1E-05x - 0.0032

R2 = 0.1776
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Abbildung 7-5  SRR in Abhängigkeit der Versuchsdauer 

Versuche mit [DOC] 14.8 ± 1.85 mmol/L bzw. [COD] 14.8 ± 1.85 mmol/L 
Die erreichten SRR lagen stets zwischen <0 und 0.015 mmol/(L h) (mittlere SRR = 0.006 

mmol/(L h)). Wie aus Abbildung 7-6 hervorgeht, entwickelten sich die SRR in allen vier An-

sätzen ähnlich. Die SRR schwankten besonders bis t<3000 h und stabilisierten sich an-

schließend auf 0.01 mmol/(L h). Diese Stabilisierung wurde ebenfalls in den Ansätzen Acetat 

0.2 Rate A und B beobachtet.  
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c) d) 

Abbildung 7-6 SRR und COD-Abbaurate in den Versuchsansätzen (a) Acetat 0.2 A und 
(b) B sowie (c) Acetat 0.2 Rate A und (d) B 
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In den Diagrammen a) und b) (Abbildung 7-6) ist ersichtlich, dass der Abbruch der Acetatzu-

gabe keinen Rückgang der SRR nach sich zog. 

In Abbildung 7-7 a und b wird gezeigt, dass die SRR mit zunehmender Länge des Versuchs-

abschnittes nicht oder nur sehr verhalten zunahmen. 

y = 7E-06x + 0.0038
R2 = 0.1157
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y = 5E-06x + 0.0067
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a) b) 

Abbildung 7-7 SRR in Abhängigkeit von der Versuchsdauer in den Ansätzen Acetat 0.2 
Rate A und B 

Der Biomasseverlust war offenbar weniger stark ausgeprägt als in den acetatfreien Ansät-

zen. Ein vollständiger Austausch der Lösung im Ansatz Acetat 0.2 A hatte keinen Ratenein-

bruch zur Folge. Die erreichte SRR lag bei 0.017 mmol/(L h) (Tabelle 7-6). 

Tabelle 7-6 Veränderung der Beschaffenheit der Lösung bei vollständigem Aus-
tausch 

Zeit pH Eh Fe(II) DOC Sulfat
[h] [-] [mV] [mmol/L] [mmol/L] [mmol/L]
0 6.17 42 1.3 15.63

384 7.28 -139 0 - 9.19

SRR mmol/(L h) 0.017
 

 

Die COD-Abbaurate war in allen vier Ansätzen geringer als die SRR (Abbildung 7-6). Dies 

spiegelt sich auch im COD/Sulfat-Verhältnis zu Beginn und am Ende jedes Versuchsab-

schnittes wieder. In den meisten Fällen nahm das Verhältnis wegen der stärkeren Abnahme 

der Sulfatkonzentration zu (Abbildung 7-8). Der geringe DOC-Konzentrationsrückgang kann 

bedeuten, dass Acetat nicht oder nur zu geringen Anteilen a) als Elektronendonator zur Sul-

fatreduktion genutzt wurde, b) als Substrat zur Methanbildung diente und c) für den Aufbau 

der Biomasse autotropher Sulfatreduzierer verwendet wurde. 
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Abbildung 7-8  COD/Sulfat-Verhältnis im Ansatz Acetat 0.2 Rate B  

Versuche mit [DOC] 93.1 ± 8.9 mmol/L bzw. [COD] 93.1 ± 8.9 mmol/L 
Die SRR in diesen vier Versuchsansätzen lagen während der Acetatzugabe durchschnittlich 

bei 0.008 mmol/(L h). Zu Versuchsbeginn stiegen die Raten zunächst auf 0.015-0.02 

mmol/(L h) an und gingen anschließend zurück auf 0.01 mmol/(L h). Die Ratenentwicklung 

war im Vergleich zur Ratenentwicklung der Versuchsansätze mit geringerer DOC-

Konzentration gleichmäßiger. 

Die analytische Bestimmung des DOC und damit des COD wurde zu Beginn des Versuches 

nicht regelmäßig durchgeführt. Deshalb wurden zur Bestimmung der COD-Abbauraten nur 

die DOC-Konzentrationen ab t>1800 h der Ansätze Acetat 2.0 Rate A und B verwendet. Die 

mittlere COD-Abbaurate lag während des ausgewerteten Versuchszeitraumes bei 0.017 

mmol/(L h). Die Standardabweichung der COD-Abbaurate war 0.1 bzw. 0.08 mmol/(L h). Es 

wird angenommen, dass zwei gegensätzliche Prozesse dazu führen, dass entweder DOC 

gebildet oder DOC abgebaut wird.  
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Acetat 2.0 Rate A
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Acetat 2.0 Rate B
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Abbildung 7-9 SRR und COD-Abbaurate in den Versuchsansätzen Acetat 2.0 A (a) und 
B (b) sowie Acetat 2.0 Rate A (c) und B (d) 

y = 8E-06x + 0.0032
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Abbildung 7-10 SRR in Abhängigkeit von der Länge des Versuchsabschnittes 

Zu Beginn jedes Versuchsabschnittes lag das COD/Sulfat-Verhältnis in den vier Versuchs-

ansätze mit einem mittleren COD von 93 mmol/L bei 4.85 mmol COD/ mmol Sulfat. Da für 

die Reduktion (organotroph) von 1 mmol Sulfat 2 mmol COD benötigt werden (vgl. 6.1.2), 

war der stöchiometrisch bereitgestellte COD 2.43-fach überdosiert. Am Ende wurde bei der 

Mehrzahl der Versuchsabschnitte ein Anstieg des COD/Sulfatverhältnisses beobachtet. Es 

ist anzunehmen, dass die Sulfatreduktion sowohl über die Oxidation von Acetat als auch 

über die Wasserstoffoxidation ablief. Als Voraussetzung dafür müsste allerdings acetatoxi-

dierende Sulfatreduzierer wie z.B. Desulfotomaculum sp. Teil der Lebensgemeinschaft sein. 

Das Absinken des Verhältnisses wie z.B. im Versuchsabschnitt 2 und 4, ist unter der Vor-

aussetzung, dass die Sulfatkonzentration nicht zunimmt, mit einer verstärkten Abnahme der 

COD-Konzentration zu erklären. Da das COD/Sulfat-Verhältnis > 1.67 war, ist nach DRIES ET 

AL. (1998) die Methanbildung gegenüber der Sulfatreduktion bevorzugt. Es wird daher ver-
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mutet, dass Teile des Acetats zu Methan umgesetzt wurden. Eine Quantifizierung des Me-

thangehaltes der Gasphase wurde nicht unternommen. 

Acetat 2.0 Rate B
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Abbildung 7-11 COD/Sulfat-Verhältnis im Ansatz Acetat 2.0 Rate B 

Gegenüberstellung der erreichten SRR 
Mit den durchgeführten Experimenten kann keine Aussage darüber getroffen werden, ob das 

aus der Lösung entfernte Acetat als Kohlenstoffquelle oder als Elektronendonator genutzt 

wurde. Die Bilanzierung des Elektronendonators für die Sulfatreduktion ist in Abbildung 7-12 

dargestellt. Die Berechnung gilt nur unter der Voraussetzung, dass sämtliches verbrauchtes 

Acetat als Elektronendonator für die Sulfatreduktion eingesetzt wurde und keine Konkurrenz-

reaktionen wie beispielsweise die Methanbildung aufgetreten sind. Bei einem durchschnittli-

chen COD/Sulfatverhältnis von 0.81 (Ansätze Acetat 0.2 Rate A und B) wurden 26% der 

Sulfatreduktion über die Acetatoxidation realisiert (Abbildung 7-12 a). Der Anteil der Acetat-

oxidation stieg bis auf 100% bei steigendem COD/Sulfatverhältnis (4.66 mmol COD/mmol 

Sulfat). Dieses Ergebnis scheint allerdings unwahrscheinlich, da aus thermodynamischer 

und wachstumskinetischer Sicht die Oxidation von H2 günstiger ist als von Acetat (siehe 

Tabelle 4-5). Es wird vermutet, dass die Abnahme der COD-Konzentration auf andere Reak-

tionen zurückgeht, wie beispielsweise die Methanbildung aus Acetat. Eine stöchiometrische 

Überdosierung von Acetat führt nach WEIJMA ET AL. (2002) zur Bevorteilung methanogener 

Mikroorganismen. 

Die mittleren SRR aus dem gesamten Versuchszeitraum bei durchgängiger Acetatzugabe 

waren höher als im Referenzansatz (Abbildung 7-12 a). Die Bereitstellung von Acetat hatte 

einen positiven Einfluss auf die Höhe der SRR. Besonders deutlich wurde dies beim Ver-

gleich der Raten, die zu Beginn der Versuche (t<1300 h) erreicht wurden (Abbildung 7-12 b). 

Für die Referenzansätze wurde eine durchschnittliche Rate von 0 mmol/(L h) berechnet. In 

den übrigen mit Acetat versorgten Ansätzen lag die Rate bei 0.0038 bzw. 0.0037 mmol/(L h) 

(Abbildung 7-12 b). Es wird vermutet, dass die zusätzliche Kohlenstoffquelle einen fördern-



Schlussbericht 
7 Ergebnisse (TP A)   

59 

den Effekt auf das Wachstum der Mikroorganismen hatte, da die Lebensgemeinschaft der 

Sulfatreduzierer Acetat als Elektronendonator oder als Kohlenstoffquelle verwendete. 

WEIJMA ET AL. (2002) beobachteten, dass die Zugabe von Acetat keinen Einfluss auf den 

Sulfatumsatz eines vorhandenen Bioschlammes hatte, da im System ohne Acetatzugabe, 

die Bildung des benötigten Acetats durch Homo-Acetogene Mikroorganismen übernommen 

wurde. Diese Beobachtung widerspricht den hier dargestellten Ergebnissen nicht, da sich der 

Bioschlamm in den Batchansätzen noch in der Aufbauphase befand. 

-0.004
-0.002
0.000
0.002
0.004
0.006
0.008
0.010
0.012
0.014
0.016

Referenz DOC  14.8 mmol/L DOC  93.3 mmol/L

S
R

R
 [m

m
ol

/(L
 h

)]

Acetat-Oxidation H2-Oxidation

mittlere SRR für 0<t<6348 h 

 

-0.004
-0.002
0.000
0.002
0.004
0.006
0.008
0.010
0.012
0.014
0.016

Referenz DOC  14.8 mmol/L DOC  93.3 mmol/L

S
R

R
 [m

m
ol

/(L
 h

)]

mittlere SRR für t<1300 h 

 

a) b) 

Abbildung 7-12 a) Mittlere SRR und Anteile des Elektronendonators für den gesamten 
Versuchszeitraum b) Mittlere SRR in den Versuchsansätzen für t<1300 h 

Ab t>3500 h stiegen die SRR trotz Einstellung der Acetatzugabe in allen Versuchsansätzen, 

so auch in den Referenzen A und B an (Abbildung 7-13 a). Um die Auswirkungen des Ab-

bruchs der Acetatzugabe zu ermitteln, wird deshalb die SRR-Entwicklung der Parallelansät-

ze verglichen (Abbildung 7-13 b). Die SRR verringerte sich nach Abbruch der Acetatzugabe 

unabhängig von der ursprünglichen Acetatkonzentration geringfügig. 
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Abbildung 7-13 a) Vergleich der SRR bis t=3500 h und t>3500 h, b) Vergleich der SRR in 
Ansätzen mit und ohne Acetat nach t > 3500 h 
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7.3 Sulfatreduktion in der horizontalen Versuchsanlage 

7.3.1 Inokulation und Einfahrphase 

Während der Einfahrphase wurde kein frisches Grundwasser in die Säule eingespeist. Zu-

nächst wurde auch auf jegliche Grundwasserströmung verzichtet. Die Animpfung der Ver-

suchsanlage mit Lösung aus Batch-Versuchen zur autotrophen Sulfatreduktion wurde mehr-

fach wiederholt, da keine Veränderung von pH-Wert, Redoxpotenzial, Sulfat- und Eisen(II)-

Konzentration beobachtet werden konnte. Da die Animpfung mit Bakteriensuspension nach 3 

Wochen keine sichtbaren Erfolge zeigte, wurden schließlich 240 g Sediment an den Gas-

probenahmeports der Festbettsäule durch Sediment aus dem Labor-Batch 3 gleichmäßig 

ersetzt (bei t=0 d). Daraufhin wurde die Begasung auch über die am Säulenfirst angeordne-

ten Gasprobenahmeports durchgeführt. 

Die regelmäßigen Messungen von pH- und Eh-Werten, sowie Sulfat- und Fe(II)-

Konzentrationen zeigten, dass die Sulfatreduktion und die damit verbundene Fe(II)-

Elimination nach dem Sedimentaustausch und einer ausgedehnten lag-Phase begann 

(Abbildung 7-14 - Abbildung 7-17). Der in Abbildung 7-14 dargestellte pH-Wert im Säulenfirst 

(hier exemplarisch GP3) stieg (bei t=0) an. Der pH-Wert in den Ports P2 und P4 stieg erst mit 

Beginn der Kreislaufförderung (t=47 d) innerhalb von 70 Tagen von 5 auf 7. Mit Einsetzen 

einer kontinuierlichen Grundwasserströmung trat eine Homogenisierung ein und die pH-

Wertverhältnisse im gesamten Festbett glichen sich einander an. 
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Abbildung 7-14 pH-Wertentwicklung im Porenwasser bis t=132 Tage 

Die Änderung des Redoxpotenzials erfolgte in ähnlicher Weise wie die pH-Wertänderung. 

Das Redoxpotenzials im ungesättigten Bereich war nach 100 Tagen deutlich unter 0 mV 

gesunken. Die Eh-Werte in den Ports P2 und P4 sanken während des gesamten Einfahr-

phase nur langsam ab und erreichten fast nie negative Werte (Abbildung 7-15). Ein ähnli-

ches Bild ergab sich für die hier nicht dargestellten Ports P1, P3 und P5. Eine Angleichung 

der Redoxpotenziale in der gesamten Säule wurde nicht beobachtet. 
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Abbildung 7-15 Entwicklung des Redoxpotenzials im Porenwasser bis t = 132 Tage 

Trotz positiver Redoxpotenziale, verringerte sich die Fe(II)- und die Sulfatkonzentration in der 

Säule. Dies war nicht erwartet worden, da nach POSTGATE (1979) ein Redoxpotenzial von < -

150 mV als Voraussetzung für die Sulfatreduktion notwendig ist. An den Wasserprobenah-

meports P1 und P3 nahmen die Konzentrationen mit Beginn der Kreislaufführung kontinuier-

lich ab. Innerhalb von 90 Tagen sank die Fe(II)-Konzentration von 5.5 auf unter 0 mmol/L 

(Abbildung 7-16). Die Sulfatkonzentration verringerte sich im gleichen Zeitraum im zuneh-

menden Maße um 11 mmol/L von 17 auf 6 mmol/L (Abbildung 7-17). In Abbildung 7-16 und 

in Abbildung 7-17 ist deutlich zu erkennen, dass zu Beginn der Kreislaufführung im vertikalen 

Säulenquerschnitt ein Konzentrationsgradient existierte. Das Wasser aus dem ungesättigten 

Bereich im Säulenfirst hatte deutlich geringere Fe(II)- und Sulfatkonzentrationen als Wasser 

aus den Ports P1 und P3, über die die Wasserbeschaffenheit in der Säulenmitte ermittelt 

wurde. Zum Zeitpunkt t > 90 d war der vertikale Gradient der Sulfatkonzentration und des 

pH-Wertes verschwunden.  
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Abbildung 7-16 Verlauf der Fe(II)-Konzentration im Untersuchungszeitraum 
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Abbildung 7-17 Sulfatkonzentrationen in der horizontalen Säule an unterschiedlichen 
Probenahmeports 

Die berechneten SRR stiegen im Versuchsverlauf von 0.002 auf 0.009 mmol/(L h) an. Die 

Fe(II)-Eliminationsraten waren geringer und blieben konstant bei 0.0024 mmol/(L h). Unter 

der Voraussetzung, dass die Stöchiometrie der gefällten Eisensulfide 1:1 ist, müssten die 

Eliminationsraten beider Stoffe identisch sein. Der beobachtete Unterschied könnte auf die 

Strippung von H2S über die Gasphase zurückzuführen sein. Diese Vermutung wird von den 

pH-Werten des Porenwassers gestützt. Diese waren < 7 und somit lag ein Großteil des Sul-

fides als H2S vor, welches sehr gut aus der wässrigen Phase ausgetragen werden konnte. 

Die Menge des im Festbett zurückgehaltenen Schwefels ist von der Stöchiometrie der Fäl-

lungsprodukte abhängig. Bei einer Bildung von Fe-Disulfiden würde stöchiometrisch die dop-

pelte Menge Schwefel aus der flüssigen Phase entfernt als es bei der Fällung von Eisenmo-

nosulfiden der Fall wäre. Diese These wurde nach Abschluss der Arbeiten durch die Ermitt-

lung der Sedimentzusammensetzung überprüft. 

7.3.2 Gleichgewichtseinstellung im kontinuierlich durchströmten Porenraum 

Die folgenden Darstellungen zeigen die pH-, Eh- und die Konzentrationsprofile an den Was-

serprobenahmeports (P1-P5) sowie am Säulenzu- und -ablauf zu unterschiedlichen Ver-

suchabschnitten d.h. nach dem Eintrag einer bestimmten Anzahl von Bettvolumina (BV). 

Diese wurden hier stellvertretend für die Versuchsdauer dargestellt. 

Im ersten Versuch mit kontinuierlich strömendem Grundwasser (Versuchsabschnitt 3, vgl. 

Tabelle 6-4) betrug die Abstandsgeschwindigkeit 10.4 cm/d. Das entspricht einer Aufent-

haltszeit von 19.8 Tagen bzw. 475 h. Das pH-Wertprofil entlang der Fließrichtung (Abbildung 

7-18) stieg an. Während des Versuches sank allerdings der pH-Wert in allen Probenahme-

ports kontinuierlich ab. Bis zu einem Eintrag von 1.5 BV waren noch keine Gleichgewichts-

bedingungen in der Säule ausgebildet. 
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Abbildung 7-18 pH-Wertprofile während des Versuches vw=10.4 cm/d 

Ein ebenfalls kontinuierlich ansteigendes Redoxpotenzialprofil (Abbildung 7-19) deutet   e-

benfalls auf die noch nicht eingestellten Gleichgewichtsbedingungen hin. Der Anstieg des 

Redoxpotenzials hatte zur Folge, dass sich die Milieubedingungen zur Sulfatreduktion zu-

nehmend verschlechterten.  
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Abbildung 7-19 Veränderung des Eh-Profils während des Versuches vw=10.4 cm/d 

Trotz positiver Redoxpotenziale sank die Sulfatkonzentration entlang des Fließweges deut-

lich ab (Abbildung 7-20). Die Sulfatkonzentrationsfront verschob sich allerdings mit eingetra-

genem Wasservolumen (Versuchsdauer) in Richtung Säulenablauf. Nach 1.5 BV befand sich 

die Sulfatfront bereits zwischen Port P4 und P5. Die Verlagerung des Konzentrationsprofils 

zeigt, dass die Sulfatfracht im Zulauf höher war als die erreichte SRR innerhalb der Säule. 

Da noch keine Gleichgewichtsbedingungen ausgebildet waren, wurde zur Berechnung der 

SRR der Durchbruch der Sulfatkonzentration am Beprobungsport P4 mit dem Durchbruch 

eines Tracers verglichen. Die SRR betrug 0.01 mmol/(L h). Während des Versuches wurde 

eine minimale Sulfatkonzentration von 4 mmol/L erreicht (Abbildung 7-20). 
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Abbildung 7-20 Veränderung des Sulfatkonzentrationsprofils bei vw=10.4 cm/d 

Neben dem Parameter Sulfatkonzentration änderten sich gleichermaßen auch die Profile der 

Eisen(II)-Konzentration (Abbildung 7-21). 
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Abbildung 7-21 Veränderung des Fe(II)-Konzentrationsprofils bei vw=10.4 cm/d 

Da sich das Konzentrationsprofil fortwährend verschob, konnten offensichtlich keine Gleich-

gewichtsbedingungen etabliert werden und der Versuch wurde nach dem Eintrag von 1.5 BV 

abgebrochen. 

 

Im Anschluss an eine Stabilisierungsphase (Näheres dazu in Abschnitt 7.3.3) wurde der 

Grundwasservolumentrom auf 0.72 mL/min eingestellt. Dies entspricht einer Abstandsge-

schwindigkeit von 7.6 cm/d und einer Aufenthaltszeit von 27.1 Tagen bzw. 650 h (Ver-
suchsabschnitt 6). Die während des Versuches aufgenommenen Konzentrations- und Pa-

rameterprofile sind in Abbildung 7-22 bis Abbildung 7-25 dargestellt. Trotz der geringeren 

Abstandsgeschwindigkeit konnte die Sulfatkonzentrationsfront nicht zum Stillstand gebracht 

werden. Der pH-Wert war nach Injektion von 1.6 BV im vorderen Teil der Säule stärker ge-
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sunken (von 7.5 auf 4.5) als am Säulenende (7.5 auf 6.4). Eine ähnliche Veränderung wurde 

für das Redoxpotenzial (Abbildung 7-23) gefunden. Im vorderen Säulenbereich war der An-

stieg des Eh-Wertes ausgeprägter (von –150 auf +250 mV) als am Säulenende. Im Probe-

nahmeport P5 (nach 193 cm Fließweg) wurden bis zu einem BV von 1.453 (nicht in 

Abbildung 7-23 enthalten) negative Redoxpotenziale gemessen, wohingegen im übrigen 

Festbett bereits Eh-Werte > 0 mV herrschten. Das gemessene Redoxpotenzial (Abbildung 

7-23) lag am Ende des Versuches (BV=1.61) im gesamten Porenraum, auch in P5, bei Wer-

ten > 0 mV. Die fortwährende Änderung des pH- und Eh-Profils bis zum Versuchsende zeig-

ten, dass sich auch bei vw=7.6 cm/d noch keine Gleichgewichtsbedingungen während des 

Versuches eingestellt hatten. 
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Abbildung 7-22 pH-Wertentwicklung im Versuchsabschnitt 6, vw=7.6 cm/d 
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Abbildung 7-23 Entwicklung des Redoxpotenzials im Versuchsabschnitt 6, vw=7.6 cm/d 

Die Fe(II)- und die Sulfatkonzentration stiegen während der Versuchszeit an jedem Probe-

nahmeport an (Abbildung 7-24, Abbildung 7-25). Trotz positiver Redoxpotenziale konnte 

während des Versuches erneut sowohl eine Fe(II)- als auch eine Sulfatkonzentrationsab-
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nahme beobachtet werden (Abbildung 7-25). Zwischen den Probenahmeports P4 und P5, 

war der Rückgang im Vergleich zu den anderen Säulenabschnitten stärker. Nach dem Ein-

trag von 1.453 BV wurde eine durchschnittliche Fe(II)-Elimination von 23±3% zwischen Port 

P1 und P4 ermittelt. Die Fe(II)-Elimination zwischen Port P1 und P5 betrug 69%. Da der 

Konzentrationsgradient zwischen den Probenahmeports P1 bis P4 konstant war (Standard-

abweichung 3%), ist von einer gleichmäßigen Verteilung der mikrobiellen Umsatzleistung in 

diesem Bereich auszugehen. Im Bereich des Probenahmeports P5 herrschte dagegen eine 

erhöhte mikrobielle Umsatzleistung. Nach Injektion von 1.61 BV vereinheitlichte sich der 

Konzentrationsgradient entlang des Fließweges. Es konnte also nicht mehr von einer ver-

gleichsweise hohen Aktivität im Bereich des Ports P5 gesprochen werden. 
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Abbildung 7-24 Entwicklung der Fe(II)-Konzentration im Versuchsabschnitt 6, vw=7.6 
cm/d 
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Abbildung 7-25 Entwicklung der Sulfatkonzentration im Versuchsabschnitt 6,  
vw=7.6 cm/d 
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Der Fe(II)- und der Sulfatkonzentration ist gemein, dass sich zum Ende der Versuchszeit 

(1.03 < BV < 1.61) die Profile zwischen zwei Probenahmezeitpunkten zunehmend ähnelten. 

Unter Annahme von Gleichgewichtsbedingungen für die Sulfatkonzentration in der Säule 

wurde eine SRR von 0.01 mmol/(L h) berechnet.  

 

Mit der weiteren Verringerung der Abstandsgeschwindigkeit auf 6.4 cm/d (Versuchsab-
schnitt 9) konnte erneut kein Gleichgewichtszustand für die Parameter pH- und Eh im Po-

renwasser erreicht werden. Die Erhöhung der Aufenthaltszeit führte nicht zu der erwarteten 

dauerhaften Verbesserung der Milieubedingungen im Porenwasser. Sowohl der pH-Wert als 

auch das Redoxpotenzial sind bei ungefähr gleichem Injektionsvolumen im Versuchsab-

schnitt 9 günstiger als im Versuchsabschnitt 6 (Abbildung 7-26, Abbildung 7-27). 
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Abbildung 7-26 pH-Wertentwicklung im Versuchsabschnitt 9, vw=6.4 cm/d 
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Abbildung 7-27 Entwicklung des Redoxpotenzials im Versuchsabschnitt 9, vw=6.4 cm/d 

Die Redoxprofile Abbildung 7-27 weisen alle eine charakteristische Zweiteilung auf. Im vor-

deren Bereich der Säule lagen die Eh-Werte weit über 0 mV. Im hinteren Säulenabschnitt 
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jedoch war das Redoxpotenzial < 0 mV. Da die Bedingungen für die Sulfatreduktion im hinte-

ren Säulenabschnitt günstiger waren als im vorderen Bereich, ist zu erwarten, dass die Kon-

zentrationsprofile von Sulfat und Fe(II) eine ähnliche Zweiteilung aufweisen. Die Zweiteilung 

in den Fe(II)- und Sulfatkonzentrationsprofilen ist jedoch nicht so deutlich ausgeprägt wie-

derzufinden. Die Sulfatkonzentrationsabnahme schien, wie in den vergangenen Versuchen, 

unabhängig vom Redoxpotenzial des Porenwassers zu sein. Die aus der Sulfatkonzentrati-

onsabnahme berechnete SRR betrug 0.006 mmol/(L h) und entsprach so der Fe(II)-

Eliminationsrate. 
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Abbildung 7-28 Entwicklung der Fe(II)-Konzentration im Versuchsabschnitt 9,  
vw=6.4 cm/d 
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Abbildung 7-29 Entwicklung der Sulfatkonzentration im Versuchsabschnitt 9,  
vw=6.4 cm/d 

Da sich die Milieubedingungen für die Sulfatreduktion zu Versuchsende zunehmend ver-

schlechtert hatten, wurde die Abstandsgeschwindigkeit ein weiteres Mal reduziert (Ver-



Schlussbericht 
7 Ergebnisse (TP A)   

69 

suchsabschnitt 10, vw=4.0 cm/d). Im Gegensatz zu den bisherigen Versuchen gab es aber 

keine Übergangsphase zur Stabilisierung der Milieubedingungen im Porenwasser in der die 

Säule als Batch betrieben wurde und kein Grundwasser durch das Festbett strömte. Im Fol-

genden wurden deshalb die durchströmten Bettvolumen (BV) von Versuchsabschnitt 9 und 

10 summiert. Wie aus Abbildung 7-30 ersichtlich, endet Versuchsabschnitt 9 bzw. beginnt 

Versuchsabschnitt 10 bei einem BV von 2.08.  

Nach Verringerung der Porenwassergeschwindigkeit auf 4 cm/d konnte ein Anstieg des pH-

Wertes in den einzelnen Ports beobachtet werden. Der Verlauf des pH-Wertprofils über den 

Fließweg zeigt, dass bei einer Porenwassergeschwindigkeit von 4 cm/d und 3.6 injizierten 

BV der pH-Wert von 4.90 im Zulauf bis auf 6.3 an Port P2 angestiegen ist. In Port P5 erreich-

te der pH-Wert 6.7 und fiel im Ablauf auf 6.5 ab. 
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Abbildung 7-30 pH-Wertprofil für vw = 6.4 und 4 cm/d 

Abbildung 7-31 veranschaulicht die Entwicklung des Redoxpotenzials entlang des Fließwe-

ges mit fortlaufender Versuchsdauer. Nach Verringerung der Porenwassergeschwindigkeit 

auf 4.0 cm/d stieg das Redoxpotenzial zunächst weiter an und sank schließlich in den Ports 

P3-P5 ab, womit sich die hydrochemischen Bedingungen für die Sulfatreduktion (Eh< -100 

mV) im hinteren Säulenabschnitt erheblich verbesserten. Nach Injektion von insgesamt 3.6 

BV wurde, wie bereits im Versuchsabschnitt 9, eine deutliche Zweiteilung der Redoxverhält-

nisse im Porenwasser erkennbar. Im vorderen Säulenabschnitt (einschließlich Port P2) lag 

das Redoxpotenzial weiterhin zwischen 170 und 200 mV wohingegen im hinteren Säulenab-

schnitt negative Potenziale (ca. –100 mV) gemessen wurden. Im Säulenablauf stieg das Re-

doxpotenzial auf –58 mV an. 
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Abbildung 7-31 Redoxpotenzial bei vw = 6.4 und 4 cm/d 

Nach der Verringerung der Porenwassergeschwindigkeit auf vw=4.0 cm/d (Versuchsabschnitt 

10) endete die stete Zunahme der Fe(II)-Konzentration (Abbildung 7-32) und es konnte ein 

Rückgang der Fe(II)-Konzentration beobachtet werden. Nach Eintrag von 3.6 BV wurde am 

Port P5 eine vollständige Fe(II)-Elimination erreicht. Im Konzentrationsprofil 3.6 BV (grün) ist 

auch zu erkennen, dass die Fe(II)-Konzentration im Säulenablauf von 0 mmol/L auf 0.2 

mmol/L anstieg (Abbildung 7-32). Es wird angenommen, dass dieser Konzentrationsanstieg 

durch eine Kurzschlussströmung zwischen Port P4 und dem Säulenablauf entlang des Firs-

tes verursacht wurde. 
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Abbildung 7-32 Fe(II)-Konzentration bei vw = 6.4 und 4 cm/d 

Auch die Sulfatkonzentration sank (Abbildung 7-33) in der gesamten Säule. In den Ver-

suchsabschnitten 9 und 10 ist die gleichmäßige Sulfatkonzentrationsabnahme zwischen den 

Ports P1 und P2 auffällig. Der Konzentrationsverlauf war in diesem Bereich der Säule unab-
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hängig von der Dauer des Versuchsabschnittes und von der jeweiligen Porenwasser-

geschwindigkeit. Im hinteren Säulenteil gab es größere Fluktuationen der Konzentration ent-

lang des Fließweges und im Verlauf der Versuchsabschnitte.  

Das Sulfatkonzentrationsprofil war ebenso wie das Fe(II)-Konzentrationsprofil i.d.R. zweige-

teilt. Bis zu Port P4 ging die Konzentration nach Injektion von 3.6 BV auf 11.15 mmol/L zu-

rück. Zwischen Port P4 und P5 blieb die Konzentration konstant und stieg dann im Ablauf um 

0.2 mmol/L auf 11.35 mmol/L an (Abbildung 7-33). 
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Abbildung 7-33 Sulfatkonzentrationsprofil für vw = 6.4 und 4 cm/d 

Unter Annahme von Gleichgewichtsbedingungen und einer Aufenthaltszeit von 51 d betrug 

die SRR 0.005 mmol/(L h). Sowohl die Fe(II)- als auch die Sulfatkonzentration (Abbildung 

7-32, Abbildung 7-33) stieg im Ablauf an. Dies deutet auf eine Kurzschlussströmung im Säu-

lenfirst hin. 

Bei der Verringerung der Sulfatkonzentration von 17 (Zulauf) auf 11.1 mmol/L (Port P4) wur-

de erwartet, dass Fe(II) (Zulaufkonzentration 3.5 mmol/L) bei Fällung von Eisenmomosulfi-

den vollständig aus der Lösung eliminiert sein sollte. Dem entgegen wurde jedoch noch eine 

Fe(II)-Restkonzentration von 0.2 mmol/L am Port P4 gemessen. Eine FeSx-Stöchiometrie 

von beispielsweise 1:2 würde zu einem höheren Sulfidbedarf für die Elimination des Fe(II) 

führen. Im Beispiel wäre eine Fe(II)-Restkonzentration in Port P4 von ca. 1.1 mmol/L mög-

lich. Da der pH-Wert des Porenwassers im Port P4 6.5 betrug, ist davon auszugehen, dass 

Großteile des Sulfides nicht als FeS ausgefällt, sondern mit der Gasphase während der Be-

gasung aus dem System ausgetragen wurden. Eine Unterbindung der FeS-Fällung aufgrund 

von Sättigungsindices < 0 wurde hier nicht vermutet, da diese erst bei pH-Werten < 4.0 ein-

treten würde (Vgl. Abschnitt 4.3).  

 

In den Versuchsabschnitten 11 und 13 wurde die Abstandsgeschwindigkeit auf 5.8 bzw. 

4.7 cm/d eingestellt. Sowohl die pH-Wert- als auch die Sulfatkonzentrationsentwicklung ent-
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lang der Fließstrecke sind in Abbildung 7-34 dargestellt. Auf Grundlage des pH-Wertprofils 

wurde angenommen, dass bei einer Abstandsgeschwindigkeit von 4.7 cm/d quasi-stationäre 

Verhältnisse eingestellt waren. Die dabei erreichte Sulfatabreinigung lag bei 7.72 mmol/L, 

was einer SRR von 0.007 mmol/(L h) entspricht. Der geringe Anstieg des pH-Wertes entlang 

der Fließstrecke ist auf die vergleichsweise intensive Begasung mit H2/CO2 und die entspre-

chenden pH-Wertregulierung durch CO2-Einlösung zurückzuführen. Außerdem findet nach 

Gleichung (3.1) und (3.2) erst nach vollständiger Fe(II) Elimination ein pH-Wertanstieg statt. 

Der anfängliche pH-Wertanstieg zwischen den Ports P1 und P2 geht auf die Pufferwirkung 

des Sedimentes zurück. 
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Abbildung 7-34 pH- und Sulfatkonzentrationsprofil für vw=4.0; 5.8 und 4.7 cm/d 

Bei einer Aufenthaltszeit von 44 Tagen in der horizontalen Festbettsäule stellten sich Gleich-

gewichtsbedingungen bezüglich des pH- und Eh-Wertes sowie der Sulfat- und Fe(II)-ein.  

7.3.3 Stabilisierung der hydrochemischen Bedingungen im Porenwasser 

Während der Versuchsabschnitte mit einem kontinuierlich durchströmten Festbett ver-

schlechterten sich in der Regel die Milieubedingungen im Porenwasser. Deshalb wurde im 

Anschluss eines solchen Versuchsabschnittes getestet, ob das System selbstständig in der 

Lage ist, günstigere Milieubedingungen für die Sulfatreduktion bei Unterbrechung der Zufüh-

rung frischen Grundwassers zu entwickeln, oder ob die ungünstigen Bedingungen ein dau-

erhaftes Versagen des Prozesses nach sich ziehen. In den Versuchsabschnitten 4, 5, 7, 8 

und 12 wurde auf die Zufuhr von frischem Grundwasser verzichtet (vergleich Tabelle 6-4). In 

den Abschnitten 4 und 8 durchströmte Grundwasser im Kreislauf in entgegengesetzter Rich-

tung zur sonst üblichen Grundwasserfließrichtung die Säule. In den Versuchsabschnitten 5, 

7 und 12 fand keine Grundwasserströmung statt. Das Festbett wurde weiterhin kontinuierlich 

mit dem H2/CO2-Gasgemisch beaufschlagt. 

 

Die Ergebnisse aller Versuchsabschnitte ähnelten sich sehr stark. Deshalb beschränken sich 

die Ausführungen auf die Darstellung der Ergebnisse des Versuchsabschnittes 8 in dem die 
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Festbettsäule für 26 Tage als Batchreaktor mit kontinuierlicher H2/CO2-Zugabe betrieben 

wurde. In Abbildung 7-35 sind die Parameter pH und Eh-Wert, sowie die Fe(II)- und die Sul-

fatkonzentration zusammengefasst. Nach der Versuchsdauer von 20 Tagen war der pH-Wert 

in allen Ports angestiegen. Im hinteren Teil der Säule wurden Werte über 7.5 gemessen. Das 

Redoxpotenzial sank innerhalb der Versuchszeit auf < 0 mV ab.  
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Abbildung 7-35 Parameter während des Fed-Batchbetriebes 

Der anfängliche Fe(II)-Gehalt des Grundwassers war am Versuchsende bis auf 0-0.1 mmol/L 

abgesunken. Auch die Sulfatkonzentration sank in der gesamten Säule. Auffällig ist jedoch 

die stärkere Abnahme der Konzentrationen im Port P2, was wahrscheinlich auf die unmittel-

bare Nähe eines Begasungsports zurückzuführen ist, wodurch eine stete Wasserstoff-

versorgung gewährleistet wurde. 

In Abbildung 7-36 sind die SRR für vier Zeitabschnitte des Fed-Batch-Versuches in jedem 

Probenahmeport dargestellt. Die Raten lagen zwischen 0.0018 mmol/(L h) und 0.021 

mmol/(L h). Im Versuchsabschnitt 11 (vW = 4.7 cm/d) war die SRR unter quasistationären 

Bedingungen mit 0.007 mmol/(L h) geringer. Grundsätzlich gab es zwei gegenläufige Ent-

wicklungen der SRR in der Säule. Im vorderen Bereich (Port P1-P3) stiegen die SRR inner-

halb der 26 Tage an. Im hinteren Bereich (Port P4 und P5) nahmen sie hingegen ab. Die 

maximalen SRR wurden an Port P1 und P3 gemessen. Eine mögliche Ursache für die unter-

schiedlichen SRR innerhalb der Säule kann die Verfügbarkeit von H2(aq) sein. Außerdem 

können auch die differenzierten Milieubedingungen im Porenwasser zur Schwankung der 

SRR beitragen. 
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Innerhalb der 3-wöchigen Stabilisierungsphase wurden die Milieubedingungen verbessert. 

Ein Anstieg der SRR in Folge der zunehmend günstigeren Redoxbedingungen war zu er-

kennen (Abbildung 7-36). Die Erhöhung der Rate wurde aber bereits bei positiven Redoxpo-

tenzialen im beprobten Porenwasser beobachtet (Tag 12-20). 
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Abbildung 7-36 Verteilung der SRR im Fed-Batchbetrieb, Versuchsabschnitt 8 

Das Redoxpotenzial im Porenwasser kann also nicht als Indikator für Milieubedingungen 

genutzt werden. Dessen Änderung allerdings kann ein Hinweis auf Sulfidbildung d.h. Sulfat-

reduktion sein. 

7.3.4 Wasserstoffkonzentrationen in der wässrigen Phase 

Eine Voraussetzung für die Sulfatreduktion im natürlichen Festbett ist die Gewährleistung der 

kontinuierlichen Versorgung der Mikroorganismen mit Wasserstoff. In einem Feldversuch, so 

das Konzept, könnte der Wasserstoff über Gaslanzen in das Festbett eingebracht und dort in 

Form von residualen (immobilen) Gasblasen gespeichert werden. 

Zur Gewährleistung der Versorgung der Mikroorganismen mit Wasserstoff in der horizonta-

len Festbettsäule müssen drei Voraussetzungen erfüllt sein: 

1. möglichst hoher, gleichmäßig verteilter, immobiler Gasanteil am Porenraum, 

2. Bereitstellung der stöchiometrisch notwendigen H2-Stoffmenge zur Sulfatreduktion 

(effektive Einlösung) und 

3. möglichst hohe H2(aq)-Konzentrationen. 

Zu 1.) Eine möglichst hohe Gassättigung des Festbettes muss erreicht werden, um einen 

großen Gasspeicher im Sediment zu erzeugen. Die Gassättigung in der horizontalen Fest-

bettsäule wurde regelmäßig durch Messung des Druckabfalls in der Säule bei Entnahme 

eines definierten Wasservolumens bestimmt. Es wurde angenommen, dass das Säulenfirst-

volumen durch die Höhe der Abtropfkante am Säulenablauf definiert ist (VFirst=1.94 L). 

Abbildung 7-37 zeigt, dass bei diskontinuierlicher Begasung zwischen 0 und 9% vom durch-

strömten Porenraum mit Gas gefüllt waren. Im Durchschnitt lag die Gassättigung bei ca. 2%. 

Die mittlere Gassättigung bei kontinuierlicher Begasung lag bei ca. 6%. Die Gassättigung 
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des Porenraums war demnach bei kontinuierlicher Begasung höher als bei diskontinuierli-

cher Begasung.  
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Abbildung 7-37 Gassättigung des durchströmten Festbettes 

Der Fehler bei der Ermittlung der Gassättigung des Sedimentes ist vor allem auf das nur 

ungenau bestimmbare Gasvolumen im Säulenfirst zurückzuführen. Im Fall von negativen 

Gassättigungen (Abbildung 7-37) muss das Gasvolumen im Säulenfirst abgenommen haben 

d.h. die Wasseroberfläche ist angestiegen. Der durch die unsichere Bestimmung des Firstvo-

lumens verursachte Fehler kann beispielsweise bei Verdopplung oder Halbierung des First-

volumens bis zu 100% der berechneten Gassättigung betragen.  

 

Zu 2.) Zur Erreichung der angestrebten Sulfatablaufkonzentration muss mindestens die zur 

Sulfatreduktion notwendige H2-Stoffmenge in das System eingebracht werden. Die während 

der diskontinuierlichen Begasung bereitgestellte H2-Stoffmenge betrug 21.7 mmol/d. Dies 

entspricht einem Stofffluss von 5.42 mmol/(Port d) bzw. 167 mLn/(d Port). Demgegenüber 

steht die reduzierte Sulfatstoffmenge von 2.24 mmol/d. Unter der Annahme von Gleichge-

wichtsbedingungen wurde diese integral aus der Differenz von Zu- und Ablaufkonzentration 

über den gesamten Versuchszeitraum abgeschätzt. Nach dieser überschlägigen Bilanz wur-

den 41% des injizierten Wasserstoffes bei der Sulfatreduktion umgesetzt (Tabelle 7-7). Das 

überschüssige Gas wurde entweder für andere Reaktionen genutzt oder wurde als Über-

schussgas aus der Säule abgeführt. 
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Tabelle 7-7 Stoffflüsse von Wasserstoff und Sulfat während der diskontinuierlichen 
Begasung 

diskontinuierliche Begasung 
(Versuchsabschnitt 10)

kontinuierliche Begasung 
(Versuchsabschnitt 6)

kontinuierliche Begasung 
(Versuchsabschnitt 13)

Stoffkonz. und -flüsse vw = 6.4 cm/d vw = 7.7 cm/d vw =  4.7 cm/d
Volumenstrom GW mL/min 0.61 0.74 0.454
Sulfatkonz. Zulauf mmol/L 16.40 16.40 16.40
Sulfatkonz. Ablauf mmol/L 13.85 8.59 9.05
Sulfatfracht Zulauf mmol/d 14.42 17.48 10.72
Sulfatfracht Ablauf mmol/d 12.19 9.15 5.92
Volumenstrom_Gas mL/d 607 3607.9 2330.7
H2-Stoffmengenfluss mmol/d 21.66 161 104
Anzahl begaster Ports - 4 3 3
Stofffluss je Port mmol/(d Port) 5.42 53.7 34.7
Prognostizierte Abreinigung
mögliche Sulfatabreinigung mmol/d 5.42 40.3 26.0
Sulfatfracht Ablauf mmol/d 9.01 0.0 0.0
Sulfatkonz. Ablauf mmol/L 10.24 0.00 0.00
H2-Verbrauch prog. mmol/d 21.66 70 43
Erreichte Abreinigung
Sulfatabreinigung mmol/d 2.24 8.32 4.81
H2-Verbrauch mmol/d 8.96 33.29 19.22

H2-Verbrauch/Zugabe mmol/mmol 0.41 0.21 0.18  
 

Im Vergleich dazu wurden während der kontinuierlichen Begasung (Versuchsabschnitt 6 bis 

einschließlich Tag 41, Tabelle 7-7, Spalte 2) 161 mmol/d Wasserstoff über die drei Gasports 

in das System eingetragen. Diese Stoffmenge war theoretisch ausreichend, um die gesamte 

Sulfatfracht zu reduzieren. Die erreichte Verminderung der Sulfatkonzentration liegt aller-

dings weit unterhalb der theoretisch möglichen Konzentrationsverminderung. So wurden 

lediglich 21% der injizierten Wasserstoffstoffmenge zur Sulfatreduktion genutzt (Tabelle 7-7). 

Die dabei erreichte mittlere Sulfatablaufkonzentration lag bei 8.59 mmol/L. In einem weiteren 

Versuch (Versuchsabschnitt 13) wurde das Festbett kontinuierlich im täglichen Rhythmus für 

8-10 h mit 4 mL/(min Port) begast. Im Laufe eines Tages wurden durchschnittlich 104 mmol 

H2 in die Säule injiziert. Die theoretisch erreichbare Sulfatabreinigung lag bei 26 mmol/d. 

Demgegenüber stand eine Sulfatzulauffracht von 10.72 mmol/d. Die realisierte Sulfatabreini-

gung lag bei 4.81 mmol/d. Der Vergleich der Ergebnisse aus allen drei Versuchen zeigt, dass 

ungefähr die fünffache Menge des stöchiometrisch notwendigen Wasserstoffs ins System 

injiziert wurden ist. Da Wasserstoff immer über die Gasphase aus dem System ausgetragen 

wurde, kann keine genaue Aussage über eine minimal notwendige stöchiometrische Was-

serstoffüberdosierung gemacht werden.  

 

Zu 3.) Zur Versorgung des immobilen Porenraums (Biofilm) mit H2, muss ein möglichst hoher 

Konzentrationsgradient zwischen mobilem und immobilem Porenraum existieren d.h. es 

mussten möglichst hohe H2(aq)-Konzentrationen im mobilen Porenraum erreicht werden. Die 

Ergebnisse zeigten, dass die Wasserstoffkonzentrationen bei kontinuierlicher und halbkonti-

nuierlicher Begasung höher sind, als bei der diskontinuierlichen Begasung (Abbildung 7-38). 

In allen drei Fällen wird die theoretisch mögliche Sättigungskonzentration (csätt=4.17 mg/L bei 
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10°C, 2.5 bar absolut und 95 Vol-% H2) aber nicht erreicht. Die ermittelten Konzentrationen 

lagen zwischen 1 und 0.00001 mg/L. 

Die Nähe einzelner Probenahmeports zu einem Begasungsport hatte keinen Einfluss auf die 

gemessene Konzentration. Am Port P2 lagen die Konzentrationen auf gleichem Niveau wie 

an den Ports, die weiter entfernt zu einem anstromigen Gasinjektionspunkt waren (bei-

spielsweise P1 und P3). 
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Abbildung 7-38 Wasserstoffkonzentrationen entlang des Fließweges, Pfeile kennzeich-
nen Position des Gaseintrags 

7.3.5 Fällungs- und Lösungsreaktionen 

Die mögliche Ablagerung unterschiedlicher Festphasen im Porenraum wurde mit drei Ansät-

zen untersucht. 

1. Zunächst wurden die thermodynamischen Sättigungsindices für eine Auswahl an 

Festphasen berechnet. 

2. Anhand der Konzentrationsentwicklung entlang des Fließweges der jeweiligen Ele-

mente, sollten die unter 1. durchgeführten Untersuchungen experimentell bestätigt 

werden. 

3. Nach Abschluss der Versuche wurde der Gehalt verschiedener Elemente im Sedi-

ment bestimmt und mit dem Ausgangssediment verglichen. 

Mit diesen drei Untersuchungsansätzen konnten mögliche Präzipitate ermittelt, die wahr-

scheinliche Stöchiometrie der Eisensulfide gezeigt und die Verteilung der Fällungsprodukte 

im Porenraum charakterisiert werden. 
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Sättigungsindices relevanter Festphasen (zu 1.) 
Die Berechnung der Sättigungsindices einiger Verbindungen im Porenwasser wurde mit 

PHREEQC (PARKHURST & APPELO, 1999) für die Ports P1-P5 im Versuchsabschnitt 13, 

BV=0.84 exemplarisch durchgeführt. Die dazu verwendeten Modelleingangsdaten sind der 

Anlage zu entnehmen (Anlage A.1.5). Da die berechneten Sättigungsindices auf einer rein 

thermodynamischen Betrachtung beruhen, ist eine Fällung bzw. Lösungsreaktion entspre-

chend des berechneten Sättigungsindices nicht zwangsläufig. Die in Tabelle 7-8 gezeigten 

Sättigungsindices für die Calcium-Präzipitate waren durchgehend < 0. Gleiches gilt auch für 

die Phosphorverbindung (Hydroxyapatit). Erwartungsgemäß war Eisenmonosulfid und Gibb-

sit übersättigt. 

Tabelle 7-8 Sättigungsindices unterschiedlicher Präzipitate im Porenwasser wäh-
rend des Durchlaufbetriebes 

pH pe Calcit Hydroxyapatit Gips FeS Vivianit Gibbsit
CaCO3 Ca5(PO4)3OH CaSO4*2H2O FeS Fe3(PO4)2*8H2O Al(OH)3

log k -8.48 -3.421 -4.59 -3.915 -36 9
P1 4.76 3.23 -3.71 -16.93 -0.24 -5.73 -4.97 0.32
P2 6.42 3.11 -0.66 -4.22 -0.29 2.81 1.33 1.99
P3 6.6 2.57 -0.33 -2.19 -0.31 2.01 -3.02 2.11
P4 6.64 2.5 -0.21 -1.33 -0.36 1.31 -5.86 2.12
P5 6.67 2.68 -0.18 -1.26 -0.36 0.89 -7.21 2.13  
 

Die Berechnung der Sättigungsindices von Calcit in der Versuchsanlage ergab, dass wäh-

rend des Durchlaufbetriebes keine Calcitausfällung zu erwarten war. Die SI-Werte waren 

i.d.R. < 0. In Port P1 lagen die SI-Werte bei ca. –4, vor dem Säulenablauf in Port P5 erreich-

ten sie –0.18 (Tabelle 7-8).  

Porenwasserkonzentration von Calcium entlang des Fließweges (zu 2.) 
Die Ca2+-Konzentration entlang des Säulenprofils war während der Durchlaufversuche (Ver-

suchsabschnitt 6, 10 und 13) konstant (Abbildung 7-39). 
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Abbildung 7-39 Calciumkonzentration entlang der Fließweges bei verschiedenen Ab-
standsgeschwindigkeiten 
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Im Durchlaufversuch bestand weder nach den Berechnungsergebnissen noch nach den ge-

messenen Calciumkonzentrationen die Gefahr der Versinterung des Festbettes. Während 

des Fed-Batchbetriebes musste allerdings festgestellt werden, dass eine thermodynamische 

Calcitübersättigung an den Ports P1, P3 und P5 auftrat. Die Sättigungsindices von Calcit 

lagen in einer PHREEQC-Rechnung zwischen 0.28 und 0.6. Die anhand der Sättigungsindi-

ces erwartete Calcitfällung während des Fed-Batchbetriebes wurde durch die Calciumkon-

zentrationsabnahme bestätigt. Im Fed-Batchbetrieb sank die Ca2+-Konzentration um bis zu 1 

mmol/L ab (Abbildung 7-39). 

Rückhalt von Calcium im Sediment (zu 3.) 
Im Vergleich zum Ausgangssediment war der Ca-Gehalt des Sedimentes nach Abschluss 

der Versuche angestiegen. Die größte Zunahme des Calciumgehaltes wurde direkt am Säu-

lenablauf mit 1.7 mg/g gefunden (Abbildung 7-40 a). In allen weiteren Bereichen lag die mitt-

lere Zunahme des Calciumgehaltes bei 0.21 ± 0.12 mg/g. Die höheren Calciumgehalte am 

Säulenablauf sind vermutlich auf die vergleichsweise hohen pH-Werten in diesem Bereich 

zurückzuführen (z.B. Abbildung 7-18, Abbildung 7-22). Die Ca-Gehalte waren unabhängig 

von der Länge des Fließweges und von der Höhe der Festbettprobenahme. Es war nicht 

möglich, anhand der Zunahme des Calciumgehaltes im Sediment eine Aussage über den 

Trend des Calciumrückhaltes im Festbett zu treffen. Die Berechnung des Calciumrückhaltes 

aus der integralen Calciumablaufkonzentration von 7.47 mmol/L in der Lösung ergab einen 

mittleren Calciumgehalt von 0.07 mg/g im Festbett. Verglichen mit den tatsächlichen Calci-

umgehalten des Festbettes (cirka 0.36 mg/g) wurde mehr Calcium zurückgehalten, als es die 

Bilanz der flüssigen Phase erwarten ließe. Vermutlich kam es während der verschiedenen 

Batchbetriebsphasen zu einem Calcitrückhalt, der aber nicht bilanziert wurde.  

Rückhalt von anorganischem Kohlenstoff (TIC) 
Mit der Calcitfällung müsste, neben dem Anstieg des Ca-Gehaltes, auch der Gehalt an anor-

ganischem Kohlenstoff (TIC) im Sediment angestiegen sein. Es konnte jedoch im Vergleich 

zum Ausgangsmaterial kein Anstieg des anorganischen Kohlenstoffgehaltes im Sediment 

festgestellt werden. Die TIC-Gehalte lagen stets unterhalb der quantitativen Nachweisgrenze 

von 0.005% (0.05 mg/g). Bei einigen Proben konnte die Messung allerdings nicht erfolgreich 

abgeschlossen werden, da die Matrix des Sedimentes möglicherweise Interferenzen zwi-

schen organischem und anorganischem Kohlenstoff verursachte. Die Ursache dafür blieb 

ungeklärt. Die entsprechenden Messwerte wurden nicht mit aufgeführt. Wird angenommen, 

dass TICTOCTC +=  gilt, so lagen die Gehalte an anorganischem Kohlenstoff im Aus-

gangssediment und im ausgebauten Sediment zwischen 0.01 und 0.05 mg/g (0.001-

0.005%). Im Vergleich zu den Ca-Gehalten waren die TIC-Gehalte an den Probenahmestel-

len also nicht angestiegen (Tabelle 7-9). Eine Fällung von Gips (CaSO4*2H2O, log k=-4.59) 

war bei den Porenwasserbeschaffenheiten nicht zu erwarten und wurde durch die Berech-
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nungen des Sättigungsindexes für Gips nicht bestätigt (Tabelle 7-9). Sorption muss in eini-

gen Säulenabschnitten also auch von Bedeutung für den Calciumrückhalt gewesen sein. 

Tabelle 7-9 a) Vergleich der TIC- und der Ca-Gehalte, sowie b) Vergleich des TOC-
Gehalts im Rohsand mit den TOC-Gehalten nach Abschluss des Versu-
ches 

a) b) 

Position
TIC -

Zunahme
Ca - 

Zunahme
[mmol/g] [mmol/g]

L=0, h=10 0.000 0.003
L=100, h=0 0.000 0.005
L=100, h=20 -0.039 0.006
L=206, h=10 -0.030 0.045  

Position TOC
[mg/g]

Rohsand 0.180
L=0; h=10 0.340
L=100; h=0 0.110
L=100; h=20 0.099
L=206; h=10 0.27  
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Abbildung 7-40 Calcium- und Gesamtkohlenstoff-Gehalt entlang des Fließweges bei 
unterschiedlichen Tiefen 

Bildung von Biomasse 
Die Zunahme des Gesamtkohlenstoffs (Abbildung 7-40 b) wird auf den Anstieg des organi-

schen Kohlenstoffanteils zurückgeführt, da eine Zunahme des anorganischen Kohlenstoffes 

entsprechend der Analysedaten ausgeschlossen werden konnte. Die direkte Bestimmung 

des organischen Kohlenstoffanteils erfolgte nur an ausgewählten Positionen (Tabelle 7-9 b). 

Der Anteil organischen Kohlenstoffs war im Vergleich zum Ausgangssediment in einigen der 

untersuchten Proben höher. Es wird vermutet, dass dieser Anstieg auf ein Biomassewachs-

tum im Festbett zurückzuführen war. Die große Streuung der Messwerte wird mit einem un-

gleichmäßigen Biomassewachstum entlang des Fließweges erklärt. 

Räumliche Verteilung der Eisensulfide 
Nach Tabelle 7-8 waren die Eisenmonosulfide in den Ports P2-P5 übersättigt. Wie auch be-

reits im Abschnitt 7.3 diskutiert, wurden die Sulfide im Porenraum abgelagert. Die Berech-

nung der Stöchiometrie der Eisensulfidpräzipitate über die Schwefel- und Fe(II)-Bilanz war 

nicht möglich. Die Sulfatablaufkonzentration war nicht konstant. So konnte keine integrale 

Sulfatablaufstoffmenge berechnet werden. Noch wesentlicher für den Verzicht auf eine 
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Schwefelbilanz war der nicht quantifizierte Schwefelanteil in der Gasphase der Festbettsäu-

le. Da der pH-Wert im Regelfall < 7 war, wurde angenommen, dass ein nicht zu vernachläs-

sigender Schwefelanteil über die Gasphase in Form von H2S aus dem System ausgetragen 

wurde. Deshalb wurde zur Ermittlung der FeSx-Stöchiometrie nach Abschluss der Versuche 

Sedimentmaterial an verschiedenen Stellen der Festbettsäule entnommen und dessen Fe- 

und S-Gehalt bestimmt. Außerdem wurde die Verteilung der Eisensulfidpräzipitate entlang 

des Fließweges durch die Entnahme von Sedimentkernen optisch nachvollzogen (Abschnitt 

A.2.8). Abbildung 7-41 zeigt exemplarisch die Verteilung der abgeschiedenen Präzipitate im 

Fließquerschnitt im vorderen Teil der Säule (0-23 cm) und am Säulenablauf. Besonders in-

tensiv war die Verfärbung des Sedimentes in den Randbereichen des Säulenzulaufs, in un-

mittelbarer Nähe des Begasungsports GP1 und direkt am Säulenablauf. Es wird vermutet, 

dass ein Großteil des Gases an der Innenwand der Säule entlang geströmt ist und Gasvor-

hänge mit geringer horizontaler Ausdehnung im Sediment ausgebildet wurden.  

Mit der Entnahme von Sedimentlinern auf drei Ebenen (unten 0 cm; mitte 10 cm und oben 20 

cm) konnte weiterhin optisch gezeigt werden, dass im restlichen Säulenvolumen das Sedi-

ment homogen dunkel eingefärbt war. Nur im unteren Bereich zwischen L=60 und 130 cm 

war das Sediment heller als in anderen Säulenabschnitten. In diesem Bereich war kein Be-

gasungsport installiert. Das führte wahrscheinlich zu einer großräumigen Wasserstofflimitie-

rung in diesem Bereich der Säule  
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Abbildung 7-41 Verteilung der Eisensulfidpräzipitate im Festbett  

Rückhalt von Schwefel 
In Abbildung 7-42 a) ist, der im Königswasseraufschluss bestimmte, Gehalt an Gesamt-

schwefel über die Sedimenthöhe bei den Fließwegen 0, 100 und 206 cm aufgetragen. Es 

fällt auf, dass direkt am Säulenablauf die höchste Zunahme des Schwefelgehaltes (55 mg/g) 

gemessen wurde. In den übrigen Abschnitten lag die mittlere Zunahme des Schwefelgehal-

tes bei 0.08 mmol/g (bzw. 2.56 mg/g), wobei in den unteren Bereichen (h=0 cm) tendenziell 

geringer S-Gehalt ermittelt wurden als im Mittelteil und im First. Solche Abbildung 7-42 b 

zeigt die Fe-Gehalte des entnommenen Sedimentes. Die qualitative Verteilung entspricht 

sehr gut der des Schwefels (Abbildung 7-42 a). 
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Abbildung 7-42 Verteilung des zurückgehaltenen a) S und b) Fe (Königswasser-
aufschluss) 

Der Fe- und S-Gehalt des Sediments ist abhängig von der Aktivität der SRB, da das gebilde-

te Sulfid aufgrund des geringen Löslichkeitsproduktes von FeS sofort ausfällt. Die akkumu-

lierte Fe- und S-Stoffmenge kann deshalb nachträglich als Indikator für Sulfatreduktionsakti-

vität betrachtet werden. Der Vergleich mit SRR-Daten lässt diesen Schluss zu. Beispielswei-

se waren die SRR im Bereich des Säulenablaufes in der Regel am höchsten (siehe auch 

Abschnitt 7.3.2) und im unteren Bereich geringer. Sowohl der Bereich des Säulenfirsts als 

auch der Säulenablauf waren zeitweise durch hohe Anteile einer residualen Gasphase ge-

kennzeichnet. So war eine kontinuierliche H2-Versorgung gewährleistet. Solche hohen 

Gassättigungen werden im natürlichen Festbett nicht erwartet und die hohen Fe- und S-

Gehalte werden als nicht repräsentativ für eine Stromröhre im Untergrund betrachtet. Im üb-

rigen Teil der Säule waren die Schwefelgehalte relativ gleichmäßig. 

Rückhalt von Eisen 
Der Fe-Gehalt im Festbett war ebenso verteilt wie von Schwefel (Abbildung 7-42 b). Der 

höchste Fe-Gehalt wurde am Ablauf und im Firstbereich der Festbettsäule gefunden. In 

Abbildung 7-42 a) und b) ist bereits angedeutet, dass die zurückgehaltene Fe-Menge, die im 

Sediment verbliebene S-Menge überstieg und es weitere Rückhaltemechanismen für Eisen 

gegeben haben muss. Die Fällung von Eisenphosphaten wie beispielsweise Vivianit 

(Fe3(PO4)2, log k=-36.0) wäre möglich (vergleiche Abschnitt 7.2.3). Die Phosphatkonzentrati-

onen im Porenwasser waren aber sehr gering (Tabelle 4-4) und nur eine geringe Stoffmenge 

Fe hätte mit Phosphat als Eisenphosphat aus der Lösung entfernt werden können. Der mitt-

lere P-Gehalt des Sediments stieg jedoch, wie auch in den Batchversuchen (Abschnitt 7.2.3), 

im Vergleich zum Ausgangssediment um 0.0029 mmol/g (0.09 mg/g) an (Abbildung 7-43). 

Die höchsten P-Gehalte wurden am Säulenablauf und direkt am Zulauf ermittelt. 
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Abbildung 7-43 Verteilung des P-Gehaltes im Sediment 

So ergibt sich, auch nach Abzug des im Vivianit enthaltenen stöchiometrischen Fe-Anteils 

vom Gesamteisengehalt, ein Fe/S-Verhältnis, welches an den Probenahmepunkten mehr-

heitlich >1 war (Tabelle 7-10). Das Fe/S-Verhältnis nahm von unten nach oben zu. Nur direkt 

am Säulenzu- und -ablauf wurden Fe/S-Verhältnisse <1 bestimmt. Die Fällung von Eisenmo-

nosulfiden war am wahrscheinlichsten. Da aber stöchiometrisch mehr Eisen als Schwefel im 

Festbett verblieb, wird angenommen, dass weitere Fe-Rückhaltemechanismen von Bedeu-

tung waren. 

Tabelle 7-10  Stöchiometrie FeSx-Fällungsprodukte in der Festbettsäule 

Höhe [cm]

Fe S Fe/S Fe S Fe/S Fe S Fe/S Fe S Fe/S Fe S Fe/S
[mmol/g] [mmol/g] [-] [mmol/g] [mmol/g] [-] [mmol/g] [mmol/g] [-] [mmol/g] [mmol/g] [mmol/g] [mmol/g] [-]

20 0.603 0.353 1.71 0.099 0.089 1.12 0.089 0.052 1.70 0.069 0.048 1.45 0.364 0.282 1.29
10 0.074 0.080 0.93 0.095 0.063 1.50 0.058 0.037 1.56 0.044 0.021 2.04 1.380 1.701 0.81
0 0.091 0.027 3.39 0.071 0.015 4.78 0.048 0.016 3.11 0.045 0.019 2.38 0.190 0.105 1.80

206
Fließweg [cm]

0 100 105 155

>
<
>

>
>
>

>
>
>

>
>
>

>
<
>  

 

Nach PARRY & JONG (2004 a) kann ein Fe(II)-Rückhalt auch durch Sorption an bereits gefäll-

ten FeS-Präzipitaten stattfinden. Da Sulfid stets verfügbar war und die pH-Werte zu gering 

waren, wird davon ausgegangen, dass die Sideritfällung im Porenraum keine bedeutende 

Rolle spielte. Diese Vermutung wurde auch durch die geringen TIC-Gehalte des Sediments 

bestätigt. Des Weiteren kann Fe(II) auch organisch gebunden vorliegen (JONG & PARRY 2004 

b). Die Zunahme der TOC-Gehalte im Festbette könnte zu einem verstärkten Rückhalt von 

Fe geführt haben. Die Sorption von Fe(II) an Eisen- und Mangan-Oxiden und -Hydroxiden 

setzt voraus, dass diese zunächst im Porenraum abgeschieden wurden. Unter den herr-

schenden Porenwasserbeschaffenheiten gilt allerdings eine Fällung von Fe(III)-Hydroxiden 

und Oxiden als unwahrscheinlich. Es ist jedoch möglich, dass es zu Beginn der Versuche zur 

Oxidation von Fe(II) und zur anschließenden Fällung von Fe(III)-Hydroxiden im gesamten 

Porenraum kam, da noch geringe Mengen an Luftsauerstoff im Porenraum eingeschlossen 

waren. Die Fe(III)-Hydroxide wurden im Laufe des Versuches mikrobiell, vornehmlich in Be-

reichen mit guter Wasserstoffverfügbarkeit (im Säulenfirst und am Säulenablauf), zu Fe(II) 
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reduziert. In den unteren Zonen der Strömungsröhre verblieben die Fe(III)-Hydroxide bis zum 

Versuchende erhalten, da dort H2(aq) als Reduktionsmittel schlechter verfügbar war. 

 

Zur Identifikation, der im Sediment vorliegenden Schwefelspezies wurde eine nasschemi-

sche Bestimmung von monosulfidischem, disulfidischem und elementarem Schwefel (S0) 

durchgeführt (Tabelle 7-11) und mit dem über den Königswasseraufschluss extrahierbaren 

Schwefelgehalt verglichen (Abbildung 7-42 a). Dieser wurde als Gesamtschwefel definiert. In 

jeder der untersuchten Sedimentproben wurde elementarer Schwefel nachgewiesen. Der 

Gehalt lag bei 0.23-1.02 mg/g und stieg mit zunehmendem Fließweg an. Während der Pro-

benaufbereitung (Probenahme, Gefriertrocknung) fand vermutlich eine Oxidation des Sulfid-

S statt, da die Oxidation der Sulfide in der geschlossenen Säule sehr unwahrscheinlich er-

scheint. Das dazu benötigte Oxidationsmittel wie beispielsweise Sauerstoff war im Poren-

wasser nicht vorhanden. Der in den untersuchten Sedimentproben gefundene Sulfid-S-

Gehalt hatte jedoch stets den größten Anteil am Gesamtschwefel. Mit den durchgeführten 

nasschemischen Aufschlüssen über die Schwefelspeziierung im Festbett konnte jedoch kei-

ne Aussage über die Bindungsform des Schwefels gemacht werden. 

Tabelle 7-11  Schwefelspeziation im Sediment 

KWA Extr. mit 
Aceton

Aufschluss 
nach DIN 

51724 Teil 2
Sulfid-S

Position
Sges    

[mg/g]
S0        

[mg/g]
S           

[mg/g]
S-S0=S(-2), (-)  

[mg/g]
L 206, h 10 54.0 1.02 2.32 1.30
L 100, h 10 2.0 0.81 1.51 0.70
L 0, h 10 2.5 0.23 2.55 2.32
Rohsand 0.001 <0.2 <0.2 <0.2

naßchemisch

 
 

7.3.6 Ableitung eines konzeptionellen Modells des Stofftransports und der räumli-
chen Verteilung der Mikroorganismen 

Die Reduktion von Sulfat ist bei Redox-Verhältnissen Eh > -150 mV nicht möglich (POSTGATE 

1979). Im Versuch mit der Festbettsäule wurde nichtsdestotrotz ein Sulfatkonzentrations-

rückgang in Festbett-Bereichen mit Eh > 0 mV beobachtet. Daraus kann abgeleitet werden, 

dass es Regionen im Porenraum gegeben haben muss, in denen niedrigere Redoxpotenzia-

le herrschten und die bei der Beprobung nicht erfasst wurden. In diesen Bereichen (hier als 

immobilen Porenraum bezeichnet) wurde ein Großteil der Sulfatreduktion vermutet. In Ver-

suchsabschnitten ohne Grundwasserströmung stabilisierten sich die Verhältnisse im mobilen 

Porenwasser (d.h. pH-Anstieg, Eh-Rückgang), was bedeuten kann, dass sich Sulfatreduzie-

rer im immobilen Porenraum befanden und dass sie dort ungünstige Bedingungen während 

der Versuche mit einer Grundwasserströmung überdauerten. Die durchgeführten mikrobiolo-
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gischen Untersuchungen bestätigten, dass die Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft 

auf der Sedimentoberfläche und im mobilen Porenwasser sehr ähnlich war (SEIFERT 2007). 

Die im mobilen Porenraum vorhandenen SRB könnten aufgrund der ungünstigen Milieube-

dingungen in geringerem Ausmaß mit am Sulfatumsatz beteiligt gewesen sein. 

Die Nährstoff-, die H2- und die Sulfatversorgung der Mikroorganismen im immobilen Poren-

raum erfolgte unabhängig von der Abstandsgeschwindigkeit über Diffusion vom mobilen in 

den immobilen Porenraum. Bei geringen Konzentrationen in der mobilen Lösung, wie bei-

spielsweise beim Wasserstoff der Fall, könnte dann die Sulfatreduktion durch Transportlimi-

tierung eingeschränkt gewesen sein, was eine Ursache für die geringen SRR gewesen sein 

kann. Der Stofftransport im mobilen Porenraum war nach der Peclet-Zahl bei einer Ab-

standsgeschwindigkeit von 4.7 cm/d sowohl von Advektion, Dispersion als auch von Diffusi-

on geprägt (vergleiche Abschnitt A.2.6). 

Das aus den Beobachtungen abgeleitete konzeptionelle Modell ist in Abbildung 7-44 darge-

stellt. Es existiert neben dem mobilen Porenraumanteil (gelb) ein immobiler Porenraumanteil 

um das Sedimentkorn (grau). Die hydrochemischen Bedingungen in beiden Porenraumantei-

len unterscheiden sich. Im mobilen Porenraum herrschen Redoxpotenziale > 0 mV. Für den 

immobilen Porenraum werden negative Redoxpotenziale erwartet. Diese können aber mess-

technisch nicht bestätigt werden, da das Porenwasser aus dieser Zone per Definition bei der 

Probenahme nicht erfasst wird. Sowohl im immobilen als auch im mobilen Porenraum befin-

den sich Mikroben (Sulfatreduzierer). Im immobilen Porenraum können diese direkt an das 

Sedimentkorn angelagerte sein (Biofilm) oder in Suspension im Porenwasser vorliegen. Die 

Biomasse im mobilen Porenraum ist nicht oberflächengebunden. Wegen der günstigeren 

Milieubedingungen im immobilen Porenraum (Eh<0 mV) wird vermutet, dass die dortigen 

Sulfatreduzierer aktiver sind als die im mobilen Poreraum. Der Stofftransport zwischen mobi-

lem und immobilem Porenraum erfolgt über Diffusion. So ist der Stofftransport bei geringen 

Konzentrationsgradienten entsprechend langsam und die für die Sulfatreduktion günstigen 

hydrochemischen Bedingungen, d.h. beispielsweise ein ausreichend niedriges Redoxpoten-

zial können im immobilen Porenraumanteil auch im Durchlaufbetrieb aufrechterhalten wer-

den.  

 

Abbildung 7-44 Konzeptionelles Modell des mobilen und immobilen Porenraums 
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Dieses Modell beschreibt auch Beobachtungen wie sie in der Literatur dargestellt werden. 

LYEW ET AL. (1994) zeigte, dass SRB in der Lage zu sein scheinen, ungünstige Bedingungen 

bei fehlender Grundwasserströmung in kurzen Zeiträumen zu verbessern. In LYEW ET AL. 

(1994) wurde geschlussfolgert, dass SRB vornehmlich oberflächengebunden sind und sich 

vorteilhafte Mikromilieus um sie herum bilden. Die Milieubedingungen können bei geringen 

Strömungsgeschwindigkeiten besonders gut aufrechterhalten werden, so dass SRB in Zonen 

mit geringer Abstandsgeschwindigkeit siedeln (BENNER ET AL. 2002). 

7.3.7 Analyse der Lebensgemeinschaft im Festbett 

Im Abschnitt 4.1.7 wurden die möglichen Konkurrenzreaktionen um Wasserstoff erläutert. 

Neben der Sulfatreduktion kann der verfügbare Wasserstoff sowohl durch die Methanogene-

se als auch durch die Homo-Acetogenese umgesetzt werden. 

Mit unregelmäßigen Messungen des Methangehaltes der Gasphase konnte gezeigt werden, 

dass die Methanproduktion keinen großen Anteil am Wasserstoffverbrauch hatte. Der Me-

thangehalt der Gasatmosphäre lag unterhalb der Bestimmungsgrenze von 0.004%. Es kann 

also angenommen werden, dass MA keinen großen aktiven Anteil an der Lebensgemein-

schaft der Mikroorganismen im Festbett hatten. 

Des Weiteren wurde die DOC-Konzentration entlang des Fließweges bestimmt (Abbildung 

7-45). Wie aus der Abbildung 7-45 zu entnehmen, stieg die DOC-Konzentration entlang des 

Fließweges an und erreichte Werte von maximal 42 mg/L. Es wurde zunächst vermutet, dass 

es sich bei dem gebildeten organischen Kohlenstoff um Acetat handelt. Zur Überprüfung 

dieser Hypothese wurde im Versuchsabschnitt 9 (vw=6.4 cm/d; BV=0.614) eine Porenwas-

serprobe am Port P5 (DOC=26 mg/L), sowie eine Probe des Zulaufwassers mit HPLC-

Analytik auf die stoffliche Zusammensetzung des organischen Kohlenstoffes untersucht. In 

Abbildung A-5, dargestellt in der Anlage, sind beide Chromatogramme gegenübergestellt. In 

dieser Stichprobe des Porenwassers aus P5 konnte kein Acetat nachgewiesen werden. Der 

Anstieg der DOC-Konzentration wurde durch die Zunahme anderer polarer organischer Ver-

bindungen, die nicht identifiziert werden konnten, verursacht. An dieser Stelle bestünde, zur 

vollständigen Aufklärung der DOC-Zunahme, noch Untersuchungsbedarf. 
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Abbildung 7-45 DOC-Konzentration entlang des Fließweges 

Die Bildung von Acetat aus H2 und CO2 konnte nicht direkt gezeigt werden. Eine Analyse der 

Lebensgemeinschaft im Festbett, durch die TU Bergakademie Freiberg durchgeführt, zeigte 

allerdings, dass geringe Anteile homoacetogener Mikroorganismen im Festbett vorhanden 

waren. Die Ergebnisse der Untersuchungen einer Sedimentprobe aus GP3 und einer Po-

renwasserprobe aus P5 wurden in SEIFERT (2007) (Anlage A.2.9) dokumentiert. Es konnte 

gezeigt werden, dass die Lebensgemeinschaft durch Sulfatreduzierer der Gattung Desulfo-

vibrio dominiert wurde. Wie in Abschnitt 4.1.7 beschrieben, sind H2 + CO2 in Verbindung mit 

Acetat geeignete Substrate für Desulfovibrio sp.. CO2 und Acetat dienen Desulfovibrio sp. als 

Kohlenstoffquelle zum Biomasseaufbau. Da dem System allerdings kein Acetat zugeführt 

wurde, wird vermutet, dass aufgrund der nicht verfügbaren organischen Kohlenstoffquelle die 

Biomassebildung von Desulfovibrio sp. in großen Teilen der Säule stark eingeschränkt war. 

Die interne Bildung von Acetat konnte trotz DOC-Konzentrationsanstieg (vor allem zwischen 

Port 5 und dem Ablauf) nicht nachgewiesen werden (Abbildung 7-45). Es könnten jedoch die 

nicht identifizierten gebildeten organischen Verbindungen den SRB als Kohlestoffquelle ge-

dient haben. Wird angenommen, dass die Bildung von DOC auf den Konzentrationsanstieg 

eines Stoffwechselproduktes acetogener Mikroorganismen zurückzuführen war, könnte de-

ren geringer Anteil an der Biozönose ausschlaggebend für die ungleichmäßige DOC-Bildung 

gewesen sein. Der Anteil der DNA-Sequenzen acetogener Mikroorganismen in der Klonbank 

betrug nur 1% (SEIFERT 2007). Da die Acetatbildung und somit auch die Bildung anderer 

Stoffwechselprodukte aus thermodynamischen und kinetischen Gründen erst unter sulfatlimi-

tierenden Bedingungen abläuft (vgl. Abschnitt 4.1.7), wurde die maximale DOC-

Konzentration am Säulenablauf, wo die Sulfatkonzentrationen zum Probenahmezeitpunkt 

zwischen 2 und 4 mmol/L lag (vgl. Abbildung 7-29), beobachtet. Bei Sulfatkonzentrationen 

>2-4 mmol/L war der DOC-Konzentrationsanstieg geringer. 

Die dominierenden Sulfatreduzierer (Desulfovibrio sp.) werden den mesophilen Mikroorga-

nismen zugeordnet und haben ihr Temperaturoptimum bei 30-35°C (Tabelle 4-3). Unter 
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Grundwassertemperaturbedingungen d.h. 10°C ist die Stoffwechselaktivität stark einge-

schränkt (vgl. Abschnitt 4.1.3). 

Die Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft auf der Sedimentoberfläche und im Poren-

wasser unterschieden sich kaum (Anlage A.2.9). Die bereits diskutiert Dominanz von Desul-

fovibrio sp. wurde in beiden Lebensräumen gefunden. In nahezu gleichen aber viel geringe-

ren Anteilen waren Desulfobacterium sp., Desulfosporosinus sp. Desulfitobacterium sp. und 

Desulfomonile sp. in beiden Lebensräumen vertreten (SEIFERT 2007). Alle gefunden Sul-

fatreduzierer können H2 als Elektronendonator nutzen. Häufig ist neben CO2, die bereits an-

gesprochene weitere Kohlenstoffquelle zum Biomasseaufbau notwendig. 

7.4 Strippung und Sulfidrückoxidation 

7.4.1 H2S-Strippung mit CO2 und N2 im Batchversuch 

Verwendung von CO2 als Strippgas 
Bei Einsatz von Kohlenstoffdioxid als Strippgas wird nach den Gleichungen I.3.19-I.3.21 der 

pH-Wert in der Lösung abgesenkt. Sulfid liegt dann größtenteils in Form von H2S vor 

(Abbildung 4-8). H2S geht von der wässrigen Phase in die Gasphase über. Die prinzipielle 

Anwendbarkeit der Schwefelwasserstoffstrippung mit CO2 wurde zunächst im Batchbetrieb 

d.h. ohne Grundwasserzu- und -ablauf, nachgewiesen. Zu Beginn des Versuches sank der 

pH-Wert von 6.83 auf den Gleichgewichts-pH-Wert von 5.65 ab. Bei pH-Wert von 5.65 liegen 

96% des gelösten Sulfides als H2S(aq) vor (vgl. Gl. 3.8 und 3.9). Das in die Gasphase über-

gehende H2S wurde gemessen und die entsprechende H2S(aq)-Konzentration berechnet 

(Abbildung 7-46). Außerdem wurde der Strippvorgang auf Grundlage des Henry-Gesetzes im 

Modell nachvollzogen. Der Vergleich beider Größen zeigt eine zufrieden stellende Überein-

stimmung. Die größte Abweichung wurde bei geringen Konzentrationen festgestellt. Die ge-

messenen Konzentrationen waren höher als die prognostizierten. Dies war wahrscheinlich 

auf Rückstände im Gasmesssystem zurückzuführen.  
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Abbildung 7-46 Schwefelwasserstoffkonzentration in der flüssigen Phase während des 
Strippvorganges im Gleichstrom 
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Verwendung von N2 als Strippgas 
Neben der Strippung mit CO2 wurde auch N2 als Strippgas getestet. Zunächst wurde die An-

wendbarkeit des Gases in einem Batch-Versuch, analog zum zuvor beschriebenen Versuch, 

untersucht. Bei Strippung mit N2 steigt der pH-Wert auf 9.8 an. In diesem pH-Bereich liegt 

nahezu sämtliches Sulfid als HS- in der Lösung vor. Bei der Strippung mit N2 wird im Ver-

gleich zu CO2 nur eine geringe Menge Sulfid pro mL Gas aus der Lösung entfernt. Um eine 

identische Abreinigung zu erreichen, muss a) mehr Strippgas pro Minute durch den Reaktor 

strömen oder b) eine längere hydraulische Aufenthaltszeit im Reaktor eingestellt werden. 

Abbildung 7-47 illustriert den Vergleich des Strippeffektes der beiden Gase CO2 und N2. Un-

abhängig von der Art des Gases konnte eine vollständige Sulfidelimination erreicht werden. 

Die pH-Wertabnahme, wie sie durch das Strippen mit CO2 erzielt werden sollte, war nur be-

grenzt notwendig, um die erforderliche Sulfidelimination zu erreichen. Der schnelle Rück-

gang der H2S-Gaskonzentration bei Strippung mit N2 (grüne Kurve) ist auf den höheren pH-

Wert und die daraus resultierende geringere H2S-Fracht im Gas zurückzuführen. Es ist je-

doch zu vermuten, dass längere Aufenthaltszeiten bei der Strippung mit N2 als mit CO2 benö-

tigt werden, um die gleiche Sulfidrestkonzentration im Ablaufwasser zu erreichen (<0.5 

mmol/L). Neben den beiden reinen Gasen CO2 und N2 wurde auch ein Versuch zur Anwen-

dung eines Mischgases bestehend aus 50% CO2 und 50% N2 durchgeführt. Der Gleich-

gewichts-pH-Wert lag bei 6.71. Der Großteil des Sulfides lag also in der neutralen Form als 

H2S in Lösung vor. 
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Abbildung 7-47 Relative Sulfidkonzentration in der Lösung bei Strippung mit CO2 (rot) 
oder N2 (grün) 

7.4.2 Strippung, Adsorption und Rückoxidation des Sulfides im Technikumsver-
such 

Es konnte gezeigt werden, dass die Sulfidzulaufkonzentration im Strippreaktor im Durchlauf-

betrieb unabhängig vom Strippgas um durchschnittlich 97% reduziert werden konnte. Die 
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Abtrennung des Schwefelwasserstoffs aus der Gasphase gelang mit der verwendeten Aktiv-

kohle. 

Verwendung von CO2 als Strippgas 
Bei der Strippung mit CO2 wurde die Sulfidfracht von 0.95 mmol/h (Sulfidkonzentration 8.8 

mmol/L) im zu behandelten Grundwasser um 97% reduziert. Nach der Behandlung von ca. 

150 Reaktorvolumen Grundwasser wurde der Durchbruch von H2S im Gasstrom hinter dem 

Aktivkohlefilter beobachtet.  

Bei Strippung mit CO2 war zum Ausgleich des ständigen CO2-Austrages über den Ablauf des 

Strippreaktors durchschnittlich 390 mL/L CO2 notwendig. Dieses Volumen wurde aus der 

Differenz des anorganischen Kohlenstoffgehaltes im Zu- und Ablauf ermittelt. Es wurden 

keine weiteren möglichen Kohlenstoffsenken beachtet (siehe unten). 

Zur Beurteilung der Beladungskapazität der Aktivkohle sind deren Oberflächeneigenschaften 

von maßgeblicher Bedeutung (BANDOSZ 2002). Die Adsorption und anschließende Rückoxi-

dation von Schwefelwasserstoff zu elementarem Schwefel kann zu Veränderungen der O-

berflächeneigenschaften, wie z.B. zu einer pH-Wertänderung, führen. Tabelle 7-12 fasst ei-

nige Parameter vor und nach dem Beladungsexperiment zusammen. 

Tabelle 7-12 Charakterisierung der Aktivkohleoberfläche (* übernommen von GUT 
GmbH) 

Parameter  Vor Beladung Nach Beladung-CO2 Nach Beladung-N2 

Spez. Porenoberfläche* [m²/g] 1000 nicht bestimmt nicht bestimmt 

pH der AK Oberfläche [-] 8.87 7.37-8.11 8.01 (0-3 cm) 

Wassergehalt [%] 11.8 ± 1.1 35.4 ± 0.1 29 

 

Der im Eluat bestimmte Oberflächen-pH-Wert der Aktivkohle war nach Beladung geringer als 

der von fabrikneuer Aktivkohle. Die ermittelten pH-Werte entlang des Reaktorprofils bei 

Strippung mit CO2 (Abbildung 7-48) stiegen mit der Gasstromrichtung an und erreichten nicht 

das Niveau fabrikneuer Aktivkohle (pH=8.87). Im Zustrom sank der pH-Wert der Aktivkohle-

oberfläche auf 7.37. Im Abstrom lag der pH-Wert der Aktivkohleoberfläche bei 8.11. Eine 

mögliche Ursache für den pH-Wert Rückgang ist die Bildung von Schwefelsäure durch die 

Oxidation von Sulfid mit Sauerstoff. Durch die Einlösung des Schwefelwasserstoffes in den 

die Aktivkohle umgebenden Wasserfilm und die anschließende Dissoziation in HS- werden 

auch Protonen freigesetzt, was auch zur Verminderung des pH-Wertes führen könnte. Der 

Wassergehalt der Aktivkohle war nach Abschluss der Beladung auf 35.4% angestiegen. 

Prinzipiell verbessern höhere Wassergehalte der Aktivkohle die Beladungskapazität. Nach 

PRIMAVERA ET AL. (1998) verdreifacht sich die Beladungskapazität bei einem Wassergehalt 

der Aktivkohle von 30 Gew.-% im Vergleich zu Aktivkohle mit geringerem Wassergehalt( 5 
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Gew.-%). Die Erhöhung des Wassergehaltes wird dem Oxidationsprozess (Gleichung (3.18)) 

und dem aus dem wassergesättigten Gasstrom an der Aktivkohleoberfläche abgeschiede-

nem Wasser zugeschrieben. 

Die Verteilung des zurückgehaltenen Schwefels entlang der Gasströmungsrichtung ist in 

Abbildung 7-48 b) dargestellt. Die maximale Beladung wurde im Bereich des Gaseintrittes 

ermittelt. Mit zunehmender Reaktorlänge nahm die Beladung ab. Der Anteil des elementaren 

Schwefels am Gesamtschwefel war sehr gering. Auf Grundlage des ermittelten S0-Anteils 

wurden nur 2.7% des hinzudosierten Sauerstoffs zur Rückoxidation des Sulfidschwefels ver-

braucht. Es ist wahrscheinlich, dass große Anteile des Gesamtschwefels in einer höher oxi-

dierten Form als S0 vorlagen.  
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Abbildung 7-48 a) pH-Wert der Aktivkohleoberfläche, b) Sges-Gehalt, S0-Gehalt 

Wie aus Abbildung 7-49 ersichtlich konnte eine durchschnittliche Beladungskapazität von 

0.045 mg S/mg AKtr bis zum Durchbruch von Schwefelwasserstoff in der Gasphase erreicht 

werden. Diese Beladung ist im Vergleich zu den in der Literatur angegeben Daten um das 

zehnfache geringer (MOLLEKOPF ET AL. 2006; PRIMAVERA ET AL. 1998). Es wurde vermutet, 

dass neben der Adsorption von Schwefelwasserstoff auch CO2 an der Aktivkohleoberfläche 

zurückgehalten wurde. Das könnte zu einer Verminderung der Beladungskapazität der Aktiv-

kohle für Schwefelwasserstoff und somit zu einer Erhöhung des Aktivkohleverbrauchs füh-

ren.  
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Abbildung 7-49 Beladung der Aktivkohle und Schwefelwasserstoffkonzentration in der 
Gasphase nach Passage des Aktivkohlereaktors 

Der nach Gleichung (6.10) berechnete Aktivkohleverbrauch liegt bei der experimentell ermit-

telten Beladungskapazität von 0.045 gS/gAK_tr, einer durchschnittlichen Sulfidzulaufkonzen-

tration von 8.8 mmol/L, einer Sulfidablaufkonzentration von 0.25 mmol/L und einem Grund-

wasservolumenstrom von 1.74 mL/min bei 15 gAK_tr/d. 

Wie aus Abbildung 7-50 ersichtlich ist die Aktivkohleoberfläche im Zustrom weiß/gelblich 

eingefärbt. Im Abstrom hingegen hat die Oberfläche ihre ursprüngliche schwarze Farbe be-

halten. Außerdem wurde beobachtet, dass nach Trocknung der Aktivkohle bei 105°C einige 

Körner eine rostbraune Farbe annahmen. Die unterschiedliche Einfärbung der Aktivkohle 

weist auch daraufhin, dass keine gleichmäßige Beladung mit Schwefel erreicht werden konn-

te.  
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Abbildung 7-50 Optische Veränderung der Aktivkohle nach Beladung in unterschiedli-
chen Höhen des Reaktors 

Verwendung von N2 als Strippgas 
Die mittlere Sulfidablauffracht betrug bei einem N2-Volumenstrom von 490 mL/min, einer 

mittleren hydraulischen Aufenthaltszeit im Strippreaktor von 150 Minuten, einer Sulfidfracht 

von 0.28 mmol/h und einem pH-Wert von 7.0 0.027 mmol/h (Sulfidkonzentration 

0.38 mmol/L). Nach Behandlung von ca. 200 Reaktorvolumen kam es zu einem Anstieg der 

Sulfidablaufkonzentration auf 2 mmol/L ohne, dass es zu einem Durchbruch des Schwefel-

wasserstoffes im Aktivkohlefilter kam. Es wird vermutet, dass höhere Sulfidkonzentrationen 

(ca. 8 mmol/L) im Zulaufwasser bei gleich bleibender Aufenthaltszeit und einem höheren pH-

Wert im Strippreaktor, zur Erhöhung der Sulfidkonzentration führten. Die höheren Sulfidkon-

zentrationen im Zulaufwasser waren mit einem pH-Wertanstieg des Zulaufwassers auf 7.9 

gekoppelt. Dies führte bei der Strippung mit N2 dazu, dass weniger H2S pro mL Gas aus dem 

System ausgetragen wurden und die Sulfidelimination unvollständig ablief. Es wurde kein 

Schwefelwasserstoffdurchbruch im Gasstrom während der gesamten Versuchszeit erreicht.  
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Um eine Aussage über die erreichte Beladung der Aktivkohle mit Schwefel machen zu kön-

nen, wurde aus dem Bereich 0-3 cm hinter dem Gaszutritt des Rückoxidationsreaktors eine 

Feststoffprobe der Aktivkohle entnommen und auf ihren Gesamtschwefelgehalt untersucht. 

Dieser betrug 0.047 mgS/mgAK. Da die Zulaufsulfidfrachten in der Regel geringer waren als 

im Versuch mit CO2 als Strippgas, erreichte der Schwefelgehalt der Aktivkohle bis Versuch-

sende nicht die Größenordnung wie im Versuch mit CO2, wo im gleichen Bereich des Reak-

tors Beladungen von 0.1 mgS/mgAK erreicht wurden. 

In Abbildung 7-51 ist ein Ausschnitt der entnommenen Probe gezeigt. Es wurden, wie auch 

schon auch auf Abbildung 7-50 gezeigt, eine weißgelbliche Verfärbung der Aktivkohlekörner 

beobachtet. Ob diese Verfärbung im gesamten Aktivkohlefilter auftrat kann nicht beurteilt 

werden. 

 

pH [-] 8.01
qSges [mgS/mgAK] 0.047
qS0 [mgS/mgAK]  

a)  

Abbildung 7-51 Aktivkohleprobe aus 0-3 cm 

Um eine nahezu vollständige Sulfidelimination auch bei hohen Sulfidzulaufkonzentrationen 

zu erreichen, wurde ein N2/CO2 Gasgemisch im Verhältnis 1:1 zur Strippung getestet. Es 

wurde eine vollständige Sulfidelimination (Zulaufkonzentration ca. 7-8 mmol/L) erreicht. Der 

Gleichgewichts-pH-Wert lag bei 6.57. Unter Einbeziehung der bereits dargestellten Ergeb-

nisse wird vermutet, dass die Anwendung eines Mischgases die erfolgsversprechende Vari-

ante ist. Eine abschließende Untersuchung der Aktivkohle bei der Nutzung von Mischgas lag 

zum Ende der Projektlaufzeit noch nicht vor. 

8 Diskussion und Schlussfolgerung (TP A) 

8.1 Bedeutung der untersuchten Parameter für die 
Sulfatreduktion 

In den Laborversuchen wurden die Einflüsse der folgenden Parameter auf die Sulfatredukti-

onsraten untersucht: 

• Temperaturerhöhung auf 25°C (Batch 2) 

• Erhöhung des Ammonium- und Phosphatgehaltes im Grundwasser (Batch 3) 

• Spurenstoff- und Vitaminversorgung (Batch 4) 
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• CH4 als Elektronendonator (Batch 5) 

• Erhöhung des Wasserstoffanteils im Festbett (ungesättigter Betrieb) (Batch 6) 

• Zugabe einer zusätzlichen Kohlenstoffquelle (weitere Batchversuche) 

Die aus den Ergebnissen abgeleiteten mittleren SRR (bis t = 2088 h) sind in Tabelle 8-1 und 

Abbildung 8-1 gegenübergestellt. Die Streuung der Messdaten war sehr hoch (hohe Stan-

dardabweichung). Deshalb wurde zusätzlich der Median bis t = 2088 h berechnet (Tabelle 

8-1). 

Tabelle 8-1  Median, Mittelwert und Standardabweichung der SRR bis t=2088 h 

SRR bis t=2088 h Batch 1 Batch 2 Batch 3 Batch 4 Batch 5 Batch 6
Median [mmol/(L h)] 0.027 0.055 0.075 0.019 0.008 0.035
Mittelwert [mmol/(L h)] 0.038 0.060 0.089 0.020 0.008 0.072
Standardabweichung [mmol/(L h)] 0.021 0.043 0.067 0.006 0.012 0.082
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Abbildung 8-1 Gegenüberstellung der mittleren Sulfatreduktionsraten bis t=2088 h in 
den Batches 1-6 

Die höchsten SRR wurden in Batch 3 erreicht. Durch Nährstoffzudosierung verdoppelte sich 

die SRR im Vergleich zum Referenzansatz (Batch 1).  

Trotz des geringeren Biomasseaufbaus von anaeroben Mikroorganismen im Vergleich zu 

Aerobiern und dem damit verbundenen geringeren Nährstoffbedarf erschien die SRR in 

Auswertung dieser Versuche durch die Nährstoffverfügbarkeit begrenzt und konnte nach 

Bereitstellung von Stickstoff und Phosphor in den Batch-Ansätzen erhöht werden. Die Tem-

peraturerhöhung um 15 K führte zu einer Erhöhung der SRR um 50% gegenüber dem Refe-

renzansatz. Beide Faktoren, Temperatur und Nährstoffverfügbarkeit, sind allerdings im natür-

lichen Untergrund nur mit großem Aufwand veränderbar. Daher wurde bei der Durchführung 
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des Technikumsversuches darauf verzichtet, zusätzlich Nährstoffe zur Verfügung zu stellen 

und die Temperatur des Festbettes zu erhöhen. 

Die Dosierung von Vitaminen und Spurenelementen, sowie die Erhöhung des Gasphasenan-

teils im Festbett der Versuchsansätze führten im Vergleich zum Referenzansatz nicht zu ei-

ner Ratensteigerung. Die im Grundwasser gelösten Spurenelementkonzentrationen waren 

im Vergleich zu üblichen Nährmedien mindestens genauso hoch oder höher (Tabelle 4-4). 

Eine Dosierung von zusätzlichen Spurenstoffen wurde als überflüssig eingeschätzt. 

Der Einfluss des H2-Gasanteils im Porenraum auf die SRR lässt sich aus den Ergebnissen 

von Batch 6 nicht eindeutig ableiten. Es scheint in diesem Versuch keinen ratensteigernden 

Effekt gegeben zu haben. Es kann angenommen werden, dass andere Faktoren in diesen 

Versuchen ratenlimitierend wirkten und die verbesserte H2-Versorgung nicht zur Ratenstei-

gerung führte. 

Die Zugabe von Methan anstelle von Wasserstoff führte zu einem starken Rückgang der 

SRR. Der Einsatz von Methan verspricht keine hohen SRR und ist somit für den Betrieb von 

Feldanlage als unwirtschaftlich einzustufen. Die Untersuchungen mit CH4 wurden allerdings 

in einem Batchansatz, in dem die Mikroorganismen zunächst mit H2/CO2 angezogen wurden, 

durchgeführt. Der gewählte Versuchszeitraum könnte für eine vollständige Adaption der Le-

bensgemeinschaft an Methan zu kurz gewählt wurden sein. Bei längeren Versuchszeiten 

wäre eine Adaption der Mikroorganismen möglich nicht aber zwangsläufig. 

 

Ab t > 2088 h wurden einzelne Parameter geändert. So erfolgte eine Umstellung der Bega-

sung von Batch 5 von CH4 auf H2, was direkt zu einem Ratenanstieg führte. In allen Ver-

suchsansätzen wurden jedoch zunehmende Schwankungen und schließlich ein Rückgang 

der SRR beobachtet. Die Ursache für den Ratenrückgang konnte nicht vollständig aufgeklärt 

werden. Coatingbildung konnte nach einem Teilaustausch von eisensulfidhaltigem Sediment 

durch frisches Sediment ausgeschlossen werden, da keine Verbesserung der Sulfatredukti-

onsleistung beobachtet werden konnte. Steht frisches Sediment als Siedlungsfläche zur Ver-

fügung, wurde erwartet, dass dieses neu besiedelt wird, die SRR ansteigen und Eisensulfide 

im Porenraum ausfallen. Entgegen den Erwartungen blieben die Raten auf niedrigem Ni-

veau. Nach Öffnung des Batchansatzes wurden keine FeS-Präzipitate im ausgetauschten 

Sedimentvolumen (Verfärbung des Sedimentes) gefunden. Eine Neubesiedlung war nicht 

erfolgt. Eine Verblockung des Festbettes durch Eisensulfide gilt als unwahrscheinlich, da 

Tracertests mit frischem Sediment und Sediment mit einer Standszeit von t > 6500 h (Batch 

6) gaben keine eindeutigen Hinweise auf Unterschiede im Transportverhalten. So verringerte 

sich die Porosität um ca. 5% und die hydraulische Leitfähigkeit sank von 4.7*10-5 auf 2.9*10-5 

m/s. Es wird aber vermutet, dass die Gasspeicherung im Sediment infolge der FeS-Fällung 

zurückging und präferentielle Strömungswege des Gases zunehmend gebildet wurden. Die 
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Versorgung der Mikroorganismen mit H2 verschlechterte sich und führte schließlich zu einem 

Einbruch der SRR. 

 
In Batchversuchen mit Acetat, als zusätzliche Kohlenstoffquelle, konnte gezeigt werden, 

dass bei Zugabe von Acetat die lag-Phase zügiger überwunden wird als in acetatfreien An-

sätzen. Auf die Höhe der SRR hatte die Dosierung von Acetat aber kaum Einfluss. Ein Ab-

bau von Acetat blieb in großen Bereichen der Versuche aus. Da keine mikrobiologische Ana-

lysen der Lebensgemeinschaft in den Batchansätzen durchgeführt wurden, können nur Ver-

mutung über deren Zusammensetzung getroffen werden. Es ist aufgrund des gleichen Inoku-

lum von Batchansätzen und horizontaler Festbettsäule und der gezeigten Ergebnisse sehr 

wahrscheinlich, dass auch die Lebensgemeinschaft in den Batchansätzen von Desulfovibrio 

sp. dominiert wurde. Desulfovibrio sp. sind den unvollständig oxidierenden Sulfatreduzierern 

zu zuordnen. Diese sind nicht in der Lage Acetat als Elektronendonator zu nutzen. Es wird 

jedoch als obligatorische Kohlenstoffquelle bei der Oxidation von Wasserstoff genutzt. Ist 

Acetat verfügbar, so läuft die Biomassebildung schneller, als wenn nur CO2 für den Biomas-

seaufbau nutzbar ist. In einer Feld-Anwendung des Verfahrens ist jedoch die Dosierung von 

Acetat in den Untergrund nicht realisierbar. Deshalb wurde im Technikumsversuch auf eine 

Acetatzugabe verzichtet. Nach WEIJMA ET AL. (2002) ist eine Acetatzugabe auch nicht nötig, 

da Acetat durch Homo-Acetogene Mikroorganismen aus H2/CO2 gebildet wird und so den 

Sulfatreduzierern als Kohlenstoffquelle zur Verfügung steht.  

An dieser Stelle soll auf die Abschnitte 7.3.7 und 8.2 verwiesen werden, wo die Zusammen-

setzung der Lebensgemeinschaft in der horizontalen Festbettsäule ausführlich diskutiert 

wird. 

8.2 Bestimmende Faktoren der SRR im Technikumsversuch 

8.2.1 Abstandsgeschwindigkeit 

Die in den Laborvorversuchen zur autotrophen Sulfatreduktion im Festbett erreichten SRR 

von ca. 0.03 mmol/(L h) konnten bei identischen Versuchsbedingungen im Technikumsver-

such nicht erreicht werden. Als Ursache werden eine schlechtere Wasserstoffverfügbarkeit 

und ungünstigere Redoxbedingungen im Porenwasser vermutet. Die im Technikumsversuch 

erreichten SRR lagen zwischen 0.005 und 0.01 mmol/(L h) im Durchlaufbetrieb und cirka 

0.02 mmol/(L h) im Fed-Batchbetrieb, wobei in der Regel keine Gleichgewichtsbedingungen 

erreicht werden konnten. Die maximal über einen längeren Zeitraum und bei Gleichge-

wichtsbedingungen erreichbare SRR lag bei 0.007 mmol/(L h) (Abstandgeschwindigkeit 4.7 

cm/d). 
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8.2.2 Redox-Bedingungen 

Mit dem Anstieg der Redoxpotenziale während der Durchlaufversuche entlang des Fließwe-

ges auf > 0 mV, verschlechterten sich die Milieubedingungen für SRB. Nach POSTGATE 

(1979) findet bei Redoxpotenzialen > -150 mV keine Sulfatreduktion mehr statt. Am Ende der 

Versuchsabschnitte nahm aber die Sulfatkonzentration trotz positiver Redoxpotenziale über 

die gesamte Fließstrecke stetig ab. Die Höhe des im Porenwasser gemessenen Redoxpo-

tenzials war offenbar keine Vorraussetzung für die Sulfatreduktion. Bei Unterbrechung der 

Durchlaufversuche mit Versuchsabschnitten ohne Grundwasserströmung stellten sich inner-

halb kurzer Zeit (3-4 Wochen) negative Redoxpotenziale im Porenwasser der gesamten 

Säule ein. Die Population der SRB überdauerte die Zeit, in der positive Redoxpotenziale im 

Porenwasser gemessen wurden. Ähnliche Beobachtungen wurden bereits von LYEW ET AL. 

(1994) und BENNER ET AL. (2002) beschrieben. Es wird vermutet, dass das gemessene Re-

doxpotenzial nicht die Milieubedingungen in unmittelbarer Nähe der Mikroorganismen be-

schreibt. Bei der Beprobung des Porenwassers wird nur derjenige Anteil erfasst, der mobil 

ist. Das Redoxpotenzial im immobilen Porenraum könnte dementsprechend viel niedriger 

sein und den am Sediment aufgewachsenen (sessil) oder sich im immobilen Porenwasser 

befindendenden Mikroorganismen gute Wachstumsbedingungen bieten. Da die Mikro-

organismenlebensgemeinschaft auf der Sedimentoberfläche und im mobilen Porenraum na-

hezu identisch zusammengesetzt war (SEIFERT 2007), wird vermutet, dass die im Porenraum 

gefundenen Mikroben wegen der ungünstigen Milieubedingungen weniger aktiv waren als 

die Mikroben an der Sedimentoberfläche.  

Die geringeren SRR während des Durchlaufversuches deuten an, dass durch Zunahme des 

Redoxpotenziales im mobilen Porenraum auch das Redoxpotenzial im immobilen Porenraum 

ansteigt bzw. die Bereiche mit SRB-freundlichem Mikromilieu schrumpfen. Die erreichten 

Redoxpotenziale im immobilen Porenraum scheinen die Sulfatreduktion allerdings noch zu 

zulassen. Diese These wurde in längerandauernden Phasen mit einer kontinuierlichen 

Grundwasserströmung überprüft. Die Entwicklung des Redox-Potenzials war stark abhängig 

von der Abstandsgeschwindigkeit. Bei einer Abstandsgeschwindigkeit von 4.7 cm/d wurden 

stabile Gleichgewichtsbedingungen erzielt. Es bildeten sich scheinbar ausreichend niedrige 

Redoxpotenziale im mobilen Porenraum aus. Da die SRR vergleichsweise niedriger waren 

als in den Batchversuchen, muss ein anderer Faktor limitierend gewirkt haben. 

8.2.3 H2(aq)-Verfügbarkeit 

In Abschnitt 7.3.4 wurde die Abhängigkeit der SRR von der Wasserstoffverfügbarkeit darge-

stellt. Die Verfügbarkeit von Wasserstoff war anscheinend der limitierende Faktor der Sulfat-

reduktion in der horizontalen Festbettsäule. Die erreichten H2(aq)-Konzentrationen waren im 

Vergleich zu technischen Reaktoren sehr gering (BILEK 2007). Gleichzeitig war die Nachliefe-
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rung von Wasserstoff wegen der inhomogenen Verteilung der Gasvorhänge im Festbett nur 

unzureichend. Da die Löslichkeit von Wasserstoff in Wasser auch bei einem Absolutdruck 

von 2.5 bar und einer Temperatur von 10°C nur 2.09 mmol/L beträgt und mit dieser Stoff-

menge nur 0.52 mmol Sulfat reduzierbar wären, muss eine kontinuierliche Nachlieferung von 

H2 in die Lösung erfolgen, um eine Sulfatabreinigung von 10 mmol/L zu erreichen. Der Test 

unterschiedlicher Begasungsregime zeigte, dass bei kontinuierlicher Begasung höhere H2(aq)-

Konzentrationen erreicht wurden. Diese blieben aber dennoch weit unterhalb der theoreti-

schen möglichen Sättigungskonzentration und waren in der gesamten Säule relativ konstant. 

Die ständige Wasserstoffnachlieferung sollte über die Einlagerung von Gasblasen im Sedi-

ment gewährleistet werden. Abbildung 8-2 zeigt die Modellvorstellung über die Ausbreitung 

des injizierten Gasgemisches im Festbett der horizontalen Säule. Die ausgebildeten Gasvor-

hänge wiesen, wegen der Homogenität des Festbettes, wahrscheinlich eine geringe horizon-

tale Ausdehnung auf. Großteile des Gases gelangten mutmaßlich über präferentielle Fließ-

wege durch das Sediment senkrecht zur Grundwasserströmungsrichtung in den ungesättig-

ten Porenraum im Säulenfirst.  

 

Abbildung 8-2 Modell zur Gasverteilung in der horizontalen Festbettsäule 

Mit der stark heterogen verteilten Gasphase im Porenraum (Abbildung 8-2, helle Regionen) 

war keine kontinuierliche Nachführung von H2 aus der Gasphase in die wässrige Phase rea-

lisierbar. Die in unmittelbarer Umgebung einer Gasblase auftretende H2(aq)-Konzentration war 

vermutlich höher (z.B. 0.1 mmol/L) als die im Porenwasser gemessenen Konzentrationen 

(0.05 mmol/L). So entstanden große Zonen, in denen es keine direkte Gasnachlieferung gab 

und so die Reduktion von Sulfat durch Elektronendonatormangel limitiert war (Abbildung 8-2, 

dunkle Bereiche). Die Gasnachlieferung wurde vermutlich größtenteils nicht über die, an den 

Begasungsports aufgebauten, Gasvorhänge realisiert, sondern über das Gaskissen im Säu-
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lenfirst, welches sich über die gesamte Säulenlänge erstreckte. Aufgrund von Diffusion wur-

de entlang der Fließweges eine konstante H2(aq)-Konzentration (Abbildung 7-38) im Poren-

wasser eingestellt. Die Oberfläche, der im Porenraum eingelagerten Gasblasen, war im Ver-

gleich zum Gesamtflüssigkeitsvolumen gering. Der Vergleich mit technischen Reaktoren 

zeigt, dass durch ein vielfach höheres Gasoberflächen / Gesamtvolumen-Verhältnis a) eine 

kontinuierliche Nachlieferung von Wasserstoff im gesamten Reaktorvolumen und b) eine 

höhere H2(aq)-Konzentrationen, die in der Größenordnung der theoretischen Sättigung liegt 

(BILEK ET AL. 2007), realisierbar sind. Ein weiterer Vorteil eines technischen Reaktors ist die 

vergleichsweise einfache Steuerbarkeit der Milieuparameter, wie sie bereits seit langem bei-

spielsweise in Biogasreaktoren praktiziert wird. 

8.2.4 Präzipitate 

Die Abscheidung der FeS-Präzipitate im Porenraum hatte bis zum Ende des Versuches kei-

ne erkennbare Auswirkung auf die mikrobiologischen Prozesse. Des Weiteren wurden keine 

Verblockungen des Porenraums im Festbett beobachtet. Nach Ausbau der Säule zeigte sich 

anhand der einheitlichen Verfärbung zunächst eine homogene Verteilung der Fällungspro-

dukte im Porenraum. Nach anschließender Elementaranalyse des Sedimentes wurde fest-

gestellt, dass die Fällungsprodukte mit Ausnahme von Säulenfirst und vom Säulenablauf 

homogen verteilt vorlagen. Die am Säulenablauf und im Säulenfirst verstärkte Akkumulation 

der Fällungsprodukte wurde mit der zeitweise guten Wasserstoffverfügbarkeit in diesem Be-

reich erklärt. Solche Phänomene sind in einem natürlichen Untergrundreaktor nicht zu erwar-

ten. Deshalb kann im Feldmaßstab auch mit einer homogenen Verteilung der Fällungspro-

dukte gerechnet werden. 

Die Stöchiometrie der gefällten Eisensulfide war aus den Ergebnissen der Elementaranalyse 

nicht ableitbar, da stets mehr Eisen als Schwefel im Festbett zurückgehalten wurde. Der ver-

stärkte Eisenrückhalt war wahrscheinlich auf Fe(II)-Sorption an gefällten Sulfiden und orga-

nischen Bestandteilen sowie auf andere Fe-Fällungsprodukte zurückzuführen. 

Die erhöhten Calciumgehalte des Sedimentes konnten aufgrund der zu geringen TIC-

Gehalte nur teilweise als Calcitfällung interpretiert werden. Großteile des zurückgehaltenen 

Calciums wurden offenbar über andere Prozesse, beispielsweise Sorption aus der wässrigen 

Lösung abgeschieden. Die Zunahme des Calciumgehaltes im gesättigten Porenraum kann 

als unbedeutend eingestuft werden. 

8.2.5 Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft 

Bei den Untersuchungen von SEIFERT (2007) wurden Hinweise gefunden, dass die lange 

Einfahrzeit und die geringen SRR unter anderen auch durch den Mangel an einer zusätzli-

chen Kohlenstoffquelle neben CO2 hervorgerufen wurden sein könnten. Bakterien mit ähnli-

chen Gensequenzen wie Desulfovibrio sp. dominierten (72-76%) die Lebensgemeinschaft 
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sowohl am Sediment als auch im Porenwasser (SEIFERT 2007). Desulfovibrio sp. sind in der 

Lage sowohl Wasserstoff als auch organische Verbindungen als Elektronendonator zu nut-

zen. Sie werden den unvollständig oxidierenden Sulfatreduzierern zugeordnet und benötigen 

bei autotrophem Wachstum neben CO2 eine weitere Kohlenstoffquelle wie beispielsweise 

Acetat oder andere kurzkettige organische Verbindungen. Da weder Acetat noch andere 

kurzkettige organische Verbindungen im Zulaufwasser nicht enthalten waren, müssten diese 

im Festbett, z.B. durch Homo-Acetogene gebildet werden. Der Anteil Homo-Acetogener Mik-

roorganismen war allerdings nach SEIFERT (2007) sowohl im Porenwasser als auch auf der 

Sedimentoberfläche sehr gering. Die DOC-Daten und die Ergebnisse der HPLC-Analytik 

zeigten, dass die Bildung polarer organischer Verbindungen hauptsächlich im Bereich des 

Säulenablaufes bei Sulfatkonzentrationen < 4 mmol/L stattfand. Im vorderen Säulenabschnitt 

kann das Wachstum der Sulfatreduzierer durch Mangel einer organischen Kohlenstoffquelle 

limitiert gewesen sein, da dort keine DOC-Bildung nachgewiesen werden konnte.  

Die Temperatur im Festbett lag ca. 20 K unterhalb des Temperaturoptimums der dominie-

renden mesophilen (30-35°C) Desulfovirbio sp.. Auch alle anderen weniger stark vertretenen 

Sulfatreduzierer können den mesophilen Mikroorganismen zugeordnet werden. Die Tempe-

ratur des Grundwassers führt zu einer Verringerung der Stoffwechselaktivität und somit zu 

geringeren SRR. 

Die geringe Diversität der Lebensgemeinschaft im Festbett ist auch im Grundwasserleiter zu 

erwarten, da dieses substrat- und nährstoffarm ist und so ungünstige Wachstums-

bedingungen bietet. Die dominierenden Mikroorganismen (Desulfovibrio sp.) sind deshalb 

auch keinem großen Selektionsdruck durch andere besser angepasste Mikroben ausgesetzt. 

Die Animpfung des Untergrundes mit rein autotrophen Sulfatreduzierern könnte daher eine 

Möglichkeit darstellen, um die Schwierigkeit des Mangels an einer zusätzlichen organischen 

Kohlenstoffquelle zum Biomasseaufbau zu überwinden. Diese hätten gegenüber Desulfo-

vibrio sp. den Vorteil, dass nur CO2 als Kohlenstoffquelle nötig wäre, um die Biomasse auf-

zubauen. Es bleibt allerdings ungeklärt, ob in diesem Anwendungsbeispiel die angeimpften 

Mikroorganismen den autochthonen Mikroben auf Dauer überlegen wären. 

8.3 Leistungsfähigkeit der Sulfidabscheidung 

Die Abtrennung des gelösten Sulfides durch Strippung und anschließend Rückoxidation an 

Aktivkohle wurde sowohl für CO2 als auch für N2 als Strippgas erfolgreich demonstriert. Die 

maximal erreichte Beladung der Aktivkohle bei der Strippung mit CO2 blieb hinter den Erwar-

tungen zurück. Es wird vermutet, dass CO2 ebenfalls an der Aktivkohle zurückgehalten wur-

de und deshalb die Beladungskapazität für Schwefel stark verringert war. Um die Bela-

dungskapazität zu erhöhen, wurde die Anwendung von N2 als Strippgas getestet. Der inerte 

Stickstoff hat bei dem geschlossenen Gaskreislauf keinen Effekt auf den pH-Wert. Die als 
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zunächst für notwendig befundene pH-Wertverringerung bleibt in diesem Fall aus. Zur Errei-

chung der geforderten Sulfidablaufkonzentration von < 0.1 mmol/L bedarf es wahrscheinlich 

höherer Aufenthaltszeiten oder höherer Gasströme im Reaktor als bei der Strippung mit CO2, 

da hier die Schwefelwasserstofffracht im Gasstrom geringer ist. Bei sehr hohen Sulfidkon-

zentrationen ist allerdings für eine vollständige Elimination eine pH-Wertabsenkung durch 

CO2-Anteil im Gas erforderlich. 

Alternativ zur Strippung und Rückoxidation an Aktivkohle zu elementaren Schwefel, kann 

elementarer Schwefel auch über die biologische Sulfidoxidation rückgewonnen werden. Die-

se Technologie wird in der Literatur als sehr robustes Verfahren mit vergleichsweise gerin-

gem technischem Aufwand beschrieben (MOLLEKOPF ET AL. 2006, SCHNEIDER 2002). 

8.4 Voraussichtlicher Nutzen und Verwertbarkeit der Ergebnisse 

8.4.1 Dimensionierung eines in-situ Festbettreaktors in natürlichen Untergrund 

Für die Übertragbarkeit der SRR auf einen natürlichen Untergrundreaktor muss beachtet 

werden, dass die größere Heterogenität des natürlichen Untergrundes im Vergleich zum 

Festbett in der horizontalen Versuchsanlage zu einer größeren horizontalen Ausbreitung des 

Gasvorhanges führen würde. Andererseits können sich jedoch auch aufgrund stärkerer He-

terogenitäten präferentielle Fließwege für das Gas bilden, so dass manche Bereiche nicht 

mit Gas versorgt werden könnten. Wie im Technikumsversuch gezeigt, waren die FeS-

Präzipitate im Porenraum der repräsentativen Stromröhre homogen verteilt. Nur in Regionen 

mit sehr hohen Gasphasenanteilen (Säulenfirst und Säulenablauf) wurden höhere Fe- und S-

Gehalte gemessen. Ob im deutlich heterogenen natürlichen Festbett alle Bereiche durch die 

Einspeisung von H2 als Reaktionsraum erschlossen werden können, muss offen bleiben.  

Durch die mögliche große räumliche Ausdehnung eines Untergrundreaktors können jedoch 

auch bei einer geringen Rate große Stoffströme erfolgreich behandelt werden.  

Auf Grundlage der ermittelten SRR soll beispielhaft die Dimensionen eines Untergrundreak-

tors berechnet werden. Zur Berechnung der Ausdehnung des Festbettreaktionsraumes wur-

de eine Brunnenanordnung mit L=10 m; Q=0.0001 m³/s = 0.360 m³/h; i=0.01 verwendet 

(Abbildung 8-3). Es wird angenommen, dass der Grundwasservolumenstrom eine Quer-

schnittsfläche von 20x5 m (Mächtigkeit GWL x Breite GWL) durchströmt und die effektive 

Porosität (ε) 0.25 beträgt. Die Abstandsgeschwindigkeit ist nach der Gleichung (A.12) 

Aε
Qva ∗

=      (A.12) 

definiert. 

A Grundwasserleiterquerschnittsfläche [m²] 

Q Volumenstrom [m³/s] 
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Die Abstandsgeschwindigkeit beträgt bei dem geförderten Volumenstrom von 0.360 m³/h 

1.44 cm/h. Bei einer SRR von 0.007 mmol/(L h) und der angestrebten Sulfatabreinigung von 

17 auf 5 mmol/L, muss eine Aufenthaltszeit von 1700 h im Festbettreaktionsraum gewähr-

leistet werden. Bei der gegebenen Abstandsgeschwindigkeit von 1.44 cm/h muss der Fest-

bettreaktionsraum mindestens eine Länge von 24.7 m haben. 

 

 

Abbildung 8-3 Beispielhafte Anordnung von Förder- und Infiltrationsbrunnen und dem 
vorgeschalteten Festbettreaktionsraum 
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Abbildung 8-4  Vereinfachte Konzentrationsprofile im Festbett 

Da im Festbettreaktionsraum neben der Sulfatreduktion auch die Ablagerung der gefällten 

Eisensulfidfällung stattfindet, muss deren Einfluss auf die Größe des Porenraums diskutiert 

werden. Die Untersuchungen in den Abschnitten 7.2.3 und 7.3.5 zur Stöchiometrie der Fe(II)-
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Q =0.0001 m³/s 

20.6 m 

Reaktions-

raum 
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Fällung ergaben, dass Eisen(II) und Sulfid in einem Verhältnis zwischen 1:1 und 1:2 präzipi-

tieren. Außerdem wurde gezeigt, dass die Fällungsprodukte im gesamten Porenraum 

gleichmäßig verteilt waren. Nach Übertragung dieser Ergebnisse auf einen Untergrundreak-

tor im Feld, wäre bei Fällung von Eisenmonosulfid Fe(II) nach 10.3 m vollständig aus der 

Lösung entfernt. Bei der Fällung von Eisendisulfid ist die Fe(II)-Elimination nach 20.6 m ab-

geschlossen. Beide Fälle sollen als Grenzfälle diskutiert werden. 

Innerhalb von 10 Jahren strömen 31536 m³ Grundwasser durch den Festbettreaktionsraum. 

In diesem Zeitraum werden 157680 mol Fe(II) in Form von Sulfiden gebunden. Bei einer 

Fe:S-Stöchiometrie von 1:1 werden 13.9 t Eisenmonosulfid (bei einer Dichte von 1 g/cm³ 

Präzipitatvolumen 13.9 m³) im Untergrund abgelagert. Der dazu zur Verfügung stehende 

Porenraum von 618 m³ verkleinert sich um 2.2% auf 604 m³. Nach der Fällung von 18.9 t 

Eisendisulfid (Präzipitatvolumen 18.9 m³, Dichte 1 g/cm³) verkleinert sich der Porenraum von 

618 m³ auf 599 m³ (um 3.1%). Die Verringerung des Porenraums um 2.2 bis 3.1% über ei-

nen Zeitraum von 10 Jahren, wird für die Strömungsverhältnisse als unbedenklich erachtet, 

sofern die Präzipitate gleichmäßig eingelagert werden. Nach einer Näherungsrechnung mit 

der Kozeny-Carmen-Gleichung geht die hydraulische Leitfähigkeit im Untersuchungs-

zeitraum in beiden Fällen um 8% zurück. 

Die für die Abreinigung der Sulfatfracht benötigt H2-Stoffmenge beträgt im oben diskutierten 

Beispiel 17.28 mol/h. Diese Stoffmenge entspricht 387 Ln/h H2 (bei 20°C und p=1 bar, abso-

lut). In den Untersuchungen mit der Festbettsäule war eine zwei bis fünffache stöchio-

metrische Wasserstoffüberdosierung zur Erreichung der Sulfatabreinigung notwendig. Da die 

Verteilung und Ausbildung der Gasvorhänge im Untergrund standortspezifisch ist, wird an-

genommen, dass eine fünffache Überdosierung auch in einer Feldanlage benötigt wird. So 

müssen 1932 L/h H2 gleichmäßig in den Untergrundreaktor injiziert werden. Die überschüssi-

gen 1545 L H2 würden wahrscheinlich in die ungesättigte Bodenzone übertreten und gege-

benenfalls auch in die Atmosphäre ausgasen, was ein erhebliches Risiko darstellen kann. 

Mit der Überdosierung erhöhen sich die Kosten für den Elektronendonator, die den Großteil 

der laufenden Betriebskosten ausmachen. Allerdings gilt zu beachten, dass die letztendlich 

notwendige stöchiometrische Dosierung nicht vorhersagbar ist, da die Verteilung der Gas-

vorhänge im heterogenen Untergrund und somit die Verfügbarkeit von H2(aq) unbekannt sind. 

HAMMACK ET AL. (1998) gibt für einen, mit H2 betriebenen, technischen Reaktor mit einer Sul-

fatreduktion von 10000 t pro Jahr Behandlungskosten von cirka 330$/Tonne Sulfat an. Die 

aufzubringenden Mittel zum Betrieb eines Untergrundreaktors sind wahrscheinlich trotz eines 

geringeren Steueraufwandes höher, da eine Überdosierung an Wasserstoff erforderlich wä-

re. 
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8.4.2 Vor-Planung einer Feldversuchsanlage 

Die dargestellten Ergebnisse haben gezeigt, dass beim Einsatz von Wasserstoff im natürli-

chen Festbett eine Überdosierung kaum vermieden werden kann und dass die Gasausbrei-

tung im natürlichen Festbett zu einer inhomogenen Versorgung mit Elektronendonator führt. 

Mit der in BILEK ET AL. (2007) beschriebenen und im Technikumsmaßstab erprobten Kombi-

nation technischer Reaktoren erfolgt eine Trennung der Fe(II)-Abscheidung von der Sulfatre-

duktion mit Wasserstoff. So können negative Effekte der Fällungsprodukte auf die Sulfatre-

duktion vermieden und überschüssiger Schlamm aus dem System abgezogen werden. Au-

ßerdem wird die Wasserstoffverfügbarkeit verbessert und die im Festbett limitierende  

Elektronendonatorversorgung aufgehoben. Die bisher ermittelten SRR lag bei 

0.15 mmol/(L h) (20°C, p=1.1 atm). Die Abscheidung des überschüssigen Sulfides wird ana-

log des im F&E Projekt angewandten Verfahrens (Abschnitt 4.4) durchgeführt.  

Die Umsetzung der dargestellten Ergebnisse zur autotrophen Sulfatreduktion mit H2 als  

Elektronendonator soll daher in Form eines Tiefschachtreaktors erfolgen (Abbildung 8-5). 

Alle für die vollständige Behandlung nötigen Tiefschachtreaktoren werden Bestandteil eines 

ADAG-Systems eingesetzt (vgl. Abschnitt 3.1). Die in Abbildung 8-5 dargestellte mögliche 

Prozessführung für die Reinigung von eisen- und sulfathaltigem Grundwasser wurde in BILEK 

ET AL. (2007) in einem Technikumsversuch untersucht und bewertet. Das dargestellte Ver-

fahren ist in vier Behandlungsschritte untergliedert.  

Teil-Reaktor 1: Fällung von Eisensulfid (vollständige Elimination der Fe(II)-Fracht) 

Teil-Reaktor 2: Sulfatreduktion (Verringerung der Sulfatkonzentration) 

Teil-Reaktor 3: Abtrennung des überschüssigen Sulfides durch Strippung und  

Teil-Reaktor 4: Sorption und Rückoxidation an Aktivkohle (Rückgewinnung von ele-

mentarem Schwefel). 
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Filter

FeS-Schlamm-Abzug

Gasmischer
Gasmischer
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Wasserspaltung

H2S
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Gas-KreislaufstromAbleitung gereinigtes 
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CO2
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H2S

CO2
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Blähton-Festbett
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Strippgas-Kreislauf

Fassungsbrunnen mit 
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im Kopfbereich 
(ca. 20 m; 0,2 / 0.6 m 
Durchm.)

H2O2

CO2-Versorgung

2

1

1
1

3

1

Reaktor
(ca. 30 m; 0.8 m Durchm.)

Teil-Reaktor 1

Teil-Reaktor 2

      Teil-
Reaktor 3

Teil-Reaktor 4

 

Abbildung 8-5 Verfahrensschema einer möglichen in-situ Feldanlage zur Abreinigung 
von eisen- und sulfathaltigem Grundwasser 

Als Grundlage der geometrischen Auslegung eines technischen Reaktors wurden die in 

BILEK ET AL. (2007) ermittelten Kenndaten des Prozesses zugrundegelegt. Tabelle 8-2 gibt 

einen Überblick über die Dimensionierung eines technischen Reaktors im Feldmaßstab. 

Tabelle 8-2 Dimensionierung der Tiefschachtreaktoren zur Sulfatreduktion und zur FeS-
Abscheidung 

Tiefschacht: autotropher Sulfatreaktor
Rate 0.15 mmolSulfat/(L*h)
�c(SO4) 15 mmolSO4/l
Höhe 30 m
Durchmesser 0.8 m
Reaktor-Lösungsvolumen 7.5 m3

Volumenstrom 1800 L/d
Reinigungsleistung 3 kgSO4/d  

 

 

Dieses alternative Verfahren bietet den Vorteil gegenüber einem natürlichen Untergrundreak-

tor, dass eine Trennung der Eisensulfidfällung von der biologischen Sulfatreduktion möglich 

ist und so keine Beeinflussung der aktiven Biomasse durch Präzipitate zu erwarten wäre. 

Außerdem ist die Steuerung der Milieubedingungen (z.B. pH-Wert) möglich. Durch die Erhö-

hung der H2-Verfügbarkeit werden im Vergleich zum natürlichen Festbett höhere SRR er-

reicht (BILEK ET AL. 2007). 
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9 Zielstellungen (TP B) 

9.1 Laborversuche 

9.1.1 Batch-Versuche zur Verfügbarkeit organischer Substanz  

Bei den abgeschlossenen Forschungsprojekten „Experimentelle und modellgestützte Ent-

wicklung von Verfahren der geochemischen Grundwasser- und Untergrundbehandlung zur 

Gefahrenabwehr im Nordraum des Senftenberger Sees“ (BMBF 02-WB 0068) und „Mikro-

bielle in-situ-Neutralisierung von schwefelsauren Bergbauseen“ (DBU-AZ 19296) wurde bei 

den vom LS Wassertechnik und Siedlungswasserbau durchgeführten Versuchen überwie-

gend Methanol als Energie- und Kohlenstoffquelle für die Sulfatreduzierenden Bakterien 

verwendet. Den Vorteilen dieser Massenchemikalie wie Reinheit, Verfügbarkeit, Lager- und 

Transportmöglichkeiten stehen der gestiegene Marktpreis sowie die Verwertbarkeit durch 

Methanogene nachteilig gegenüber. Insbesondere mit Blick auf die Verfahrenskosten er-

scheint die Suche nach geeigneten Reststoffen aus industriellen Prozessen zur Deckung des 

Bedarfs an organischem Kohlenstoff attraktiv. Neben des Nachweises der Verwertbarkeit 

dieser Stoffe durch Sulfatreduzierende Bakterien sind Aussagen zum umweltverträglichen 

Einsatz solcher Kohlenstoffquellen erforderlich. 

9.1.2 Versuche zur Stabilität von Eisensulfid-Schlämmen 

Der Betrieb technischer Reaktoren zur mikrobiellen Sulfatreduktion mit Eisensulfidfällung 

macht die geordnete Ablagerung der Reaktionsprodukte erforderlich. Zu diesem Zweck wird 

die Verspülung der Eisensulfidschlämme in das Sediment von Tagebauseen angestrebt. 

Bisher liegen zu dieser Technologie noch keine Erfahrungswerte vor. Die abgelagerten 

Schlämme müssen daher eine nachgewiesene Toleranz gegenüber oxidativen Angriffen, 

z.B. in der Vollzirkulation des Sees, und bei Kontakt mit anoxischen Grundwasser, das durch 

niedrige pH-Werte geprägt sein kann, aufweisen. Die geochemische Stabilität des Sulfid-

schlammes ist vermutlich auch von den mit-sedimentierenden weiteren Substanzen abhän-

gig.  

Die Prüfung der Ablagerung mit verschiedenen Begleitstoffen kann experimentell leicht aus-

ufern. Es sind deshalb die Wirkprinzipien der Schlammauflösung und der Begleitstoffe her-

auszuarbeiten und miteinander zu vergleichen. Als relevante Kategorien ergeben sich dabei: 

- Säureangriff 

- Oxidativer Angriff 

- Einfluss von Komplexbildnern 

Damit lassen sich die möglichen Lagerungsbedingungen sowie eventuelle Begleitstoffe sys-

tematisch bewerten. 
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9.2 Technikumsversuche 

In den Technikumsversuchen werden im kleineren Maßstab Festbettreaktoren erprobt, wie 

sie für den zukünftigen technischen Einsatz in Aktiven Drain and Gate Systemen (ADAG) 

konzipiert sind. Primäres Ziel stellt eine stabile Betriebsweise der Reaktoren bei dauerhafter 

Einhaltung des Sanierungszieles dar, welches mit Ablaufkonzentrationen von maximal 

250 mg/L Sulfat festgelegt wurde. Neben der Ermittlung der dabei erzielbaren Umsatzraten 

sind weitere Fragestellungen im Kontext der Prozessstabilität und –optimierung zu untersu-

chen.  

Parallel zur mikrobiellen Sulfatreduktion erfolgt bei dem gewählten Verfahrenskonzept die 

Fällung von Eisensulfiden. Somit muss neben der beabsichtigten Akkumulation von Biomas-

se die Abreinigung der anfallenden Eisensulfidschlämme beherrscht werden. Die Art und 

Weise der Abförderung der Schlämme ist experimentell zu ermitteln. 

Bei dem angestrebten Umsatz von Sulfat ist mit dem im Rohwasser vorhandenen Eisenvor-

rat eine vollständige Fällung des produzierten Sulfid-Schwefels nicht möglich. Die Entwick-

lung einer Möglichkeit zur Abreinigung der restlichen Sulfide in einer zweiten Prozessstufe 

durch Kationenzugabe (Eisen) ist daher Gegenstand der Untersuchungen. 

Für die Entwicklung eines wirtschaftlichen Sanierungsverfahrens richtet sich ein weiterer 

Untersuchungsschwerpunkt auf die Maximierung der Umsatzraten. Vor diesem Hintergrund 

werden die Einflüsse der hydraulischen Verhältnisse in den Reaktoren, der verwendeten 

Aufwuchsträger und der Milieuparameter untersucht. 

Die Überführung des untersuchten Verfahrens der Wasserbehandlung in die Sanierungspra-

xis setzt dessen Genehmigungsfähigkeit voraus. Deshalb sollen die im Technikumsversuch 

aufbereiteten Wässer hinsichtlich ihrer Wirkung bei Ausleitung in Umweltkompartimente be-

urteilt werden. 

10 Aufbau und Durchführung der Versuche (TP B) 

10.1 Laborversuche 

10.1.1 Batch-Versuche zur Verfügbarkeit organischer Substanz  

Der Test verschiedener organischer Kohlenstoffquellen zu ihrer Eignung als Substrat für Sul-

fatreduzierende Bakterien (SRB) erfolgte als Batch-Ansatz in 1000 mL Glasstandflaschen mit 

Schliffstopfen und wurde jeweils als Doppelbestimmung ausgeführt. Es wurden die Kohlen-

stoffquellen Glycerin, Maishydrolysat und Schlempe untersucht. Deren charakteristischen 

stofflichen Zusammensetzungen sind in Tabelle 10-1 dargestellt. 
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Ziel dieser Versuche lag neben dem grundsätzlichen Eignungstest in der Bestimmung der 

notwendigen Konzentrationen der Hauptnährelemente Stickstoff und Phosphor sowie dem 

Einfluss des pH-Wertes auf die Aktivität der SRB. 

Tabelle 10-1 ausgewählte Parameter der verwendeten Kohlenstoffquellen 

Parameter Dimension Glycerin Maishydrolysat Schlempe 

pH [-] 7,3 6,7 3,57 

CSB [g/L] 1108 8,3 55,5 

TOC [g/L] 362,4 3,37 20 

Nges [mg/L] 280 565 17300 

Pges [mg/L] 4 48,6  

SO4 [mg/L] <70 <30  

C:N:P molar 90600:70:1 69:12:1  

 

Das Glycerin fällt als Reststoff der Biodieselproduktion an und wurde von der Firma Biopetrol 

Schwarzheide GmbH bezogen. Durch den Ausbau der Biodiesel-Produktionskapazitäten ist 

gegenwärtig eine Marktschwemme an Glycerin zu verzeichnen, die Glycerin als kostengüns-

tiges Substrat für die mikrobielle Sulfatreduktion erscheinen lässt.  

Das Maishydrolysat entstammt der ersten Prozessstufe einer Versuchsanlage des Lehr-

stuhls Abfallwirtschaft der BTU Cottbus, welche Biomasse zum Zweck der Biogasproduktion 

aufschließt (hydrolysiert). Prinzipiell ist die Biomasseproduktion auf Bergbaukippen denkbar, 

wobei neben einer energiewirtschaftlichen Nutzung auch eine Verwendung der Hydrolysate 

in der Wasserbehandlung attraktiv wäre. 

Als weitere mögliche kostengünstige Energie- und Kohlenstoffquelle für Sulfatreduzierende 

Bakterien wurde Schlempe, ein Rückstand bei alkoholischer Gärung von Getreide und 

Destillation, aus der Görlitzer Kornbrennerei und Spirituosenfabrik untersucht.  

In den Versuchen kamen zwei Wässer zum Einsatz, deren Beschaffenheiten in Tabelle 10-2 

zusammengefasst sind. Für die Durchführung der ersten Batch-Versuche wurde ein synthe-

tisches Kippengrundwasser hergestellt. Die nachfolgenden Versuche erfolgten mit einem 

realen Kippengrundwasser, welches aus den noch vorhandenen Brunnen im Südanstrom 

des Senftenberger Sees gewonnen wurde (ehemalige Versuchsanlage des BMBF-Projektes 

02-WB 0068). 
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Tabelle 10-2 Beschaffenheiten der verwendeten Rohwässer 

Parameter Dimension Synthetisches Kippengrundwasser Südanstrom Senftenberger See 

pH [-] 4,44 4,3 

KS4,3 [mmol/L] 0,15 0,0 

Fe(II) [mg/L] 65,2 150 

Mn [mg/L] 2,08 10,0 

Al [mg/L] 9,06 3,4 

NP [mmol/L] -3,26 -6,48 

SO4 [mg/L] 1150 ca. 1600 

 

Die Einstellung der Konzentrationen der Nährelemente erfolgte durch Zugabe von NH4Cl und 

KH2PO4. Die Korrektur der pH-Werte wurde mit NaOH vorgenommen. 

10.1.2 Versuche zur Stabilität von Eisensulfid-Schlämmen 

10.1.2.1 Batchversuche zur Säurelöslichkeit 

In 250mL fassende Schliffflaschen wurden je 10g Schlamm in ca 200 mL dest Wasser sus-

pendiert. Anschließend wurden verschiedene Mengen Salzsäure zudosiert, mit dest Wasser 

bis zum Rand aufgefüllt und luftblasenfrei verschlossen. Bis zur einfachen Gleichge-

wichtseinstellung nach 24 Stunden wurden die Proben gerührt oder geschüttelt. Aus den 

sedimentierten Proben wurden pH, elektrische Leitfähigkeit und das Redox-Potential und aus 

dem Filtrat Eisen(II), Sulfid-Schwefel und KS4,3 bestimmt: 

Für die ersten Experimente wurde auf Eisensulfidschlämme zurückgegriffen, die in vorange-

gangenen Forschungsprojekten angefallen sind. Einzelheiten dieser Versuche sind in 

(PREUSS 2004) beschrieben. Dabei stellt Schlamm A eine Mischung von Rückständen ver-

schiedener Versuche dar. Bei Schlamm B handelt es sich um Material, das direkt einer Fil-

tersäule (SII) entnommen wurde. 

Der Schlamm A wurde keiner differenzierten mineralogischen Untersuchung unterzogen. 

Entsprechend der Reaktionsgleichung für die Sulfatreduktion ist hauptsächlich Eisenmono-

sulfid als Reaktionsprodukt zu erwarten. Obwohl nicht nachgewiesen, sind auch geringe An-

teile an Calcium- und Eisencarbonat sowie Aluminium uns Silizium wahrscheinlich vorhan-

den. Vom Schlamm B wurden zwei Proben gefriergetrocknet und mittels Röntgendiffrakto-

metrie untersucht. Die Proben bestehen aus Greigit, Pyrit und Quarz. Dabei wurde zunächst 

ein erhöhter amorpher Eisensulfidanteil bestimmt, der durch Mikrostrain und anisotroper 

Kristallitgrößenkorrektur weiter aufgelöst wurde (Abbildung 10-1).  
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A morphous 64.7 %

Greigite 10.6 % Pyrite 14 %

Quartz 10.7 %

 

A morphous 2.2 %

Greigite 46.1 %

Pyrite 34.1 % Quartz  17.6 %

  

Abbildung 10-1 Zusammensetzung der Probe 1 ohne Kristallitgrößeneffekte (links) und 
unter Berücksichtigung der Kristallitgrößen (rechts) 

Zwischen dem oberen und unteren Bereich im Probengefäß (entsprechen Probe 1 und 2) 

gab es geringfügige Unterschiede in der Zusammensetzung, insbesondere, was den Pyritan-

teil betraf (Tabelle 10-3).  

Tabelle 10-3 Zusammensetzung der Proben 1 und 2 unter Berücksichtigung aller Effekte 

Mineral x (FeSx) Pr.1 Pr.2 
amorph 1 2,2 % 10 % 

Greigit 1,33 46,1 % 40,6 % 

Pyrit 2 34,1 % 29,4 % 

Quarz  17,6 % 20,1 % 

 

10.1.2.2 Versuche zum oxidativen Angriff 

In einer Fluidzirkulationsanlage wurde der FeS-Schlamm B (s. Kapitel 10.1.2.1) im Teilaus-

tausch eluiert. Als Elutionsmittel wurden ein schwach saures Tagebauseewasser, Tagebau-

seewasser mit HCl versetzt und Eisenchloridlösung eingesetzt. Damit wurde die Oxidation 

mit gelöstem Eisen(III) untersucht. Diverse Vorversuche dienten der Methodenentwicklung. 

Für den Hauptversuch wurden in zwei baugleiche Filter der Abmessungen d = 10,5 cm, 

L = 23 cm zwischen Sandschichten in Filter 1 400 g FeS-Schlamm B und in Filter 2 200 g 

FeS-Schlamm B gemischt mit 200 g eines Eisenhydroxid-Schlammes (Filterspülschlammes 

aus der Trinkwasseraufbereitung) eingebaut. Nach der Befüllung mit dem Seewasser und 

der Gleichgewichtseinstellung im Kreislauf wurden die Bettvolumina mehrfach ausgetauscht. 

Mit Elektroden für pH, Redox und Leitfähigkeit wurden diese Parameter kontinuierlich ge-

messen. Aus den entnommenen Proben wurden bestimmt: KS4,3, Fe(II), Feges, Mn, Al. 

Die Versuche wurden bei 10°C durchgeführt. 

10.2 Technikumsversuche 

Für die Durchführung der Technikumsversuche mit anaerobem Kippengrundwasser wurden 

geeignete Transport- und Lagerbehältern angeschafft (Abbildung 10-2). Zu diesem Zweck 

wurden vier Edelstahlbehälter (Bierfässer) á 50 L modifiziert und mit den erforderlichen Ar-
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maturen ausgestattet. Diese Behälter können problemlos mit einem Überdruck bis zu 1,0 bar 

beaufschlagt werden. Weiterhin wurde ein neuartiges Produkt (ECOBULK MX 1000 EVOH) 

der Firma Schütz GmbH verwendet. Die Wandungen dieses Behälters sind mit einer Diffusi-

onssperre versehen, die den Zutritt von Luftsauerstoff gegenüber konventionellen Kunst-

stoffbehältern reduziert. Bei diesem Behälter ist allerdings nur ein Überdruck von ca. 

0,05 bar möglich, da sonst erhebliche Deformationen auftreten. 

Zur Einstellung des Kohlendioxidpartialdruckes konnte durch Beratung der Firma Linde AG 

auf handelsübliche Gasmischungen zurück gegriffen werden, die normalerweise als Schutz-

gas beim MAG-Schweißen eingesetzt werden. Entsprechend der möglichen Druckbereiche 

bei den verwendeten Behältern kamen die Gase CORGON®10 (10 % CO2, 90 % Ar) und 

CORNIGON®2 (2,5 % CO2, 97,5 % Ar) zum Einsatz. Die Verwendung dieser beiden Gase 

bietet weiterhin den Vorteil, dass die Gasflaschen identische Anschlüsse aufweisen und da-

durch bei Lieferschwierigkeiten oder Havarien problemlos gegeneinander getauscht werden 

können. Die verwendeten Flaschendruckminderer sind mit einem Regelbereich von 0,01 bis 

1,0 bar für beide Behältertypen geeignet. 

 

Abbildung 10-2 Behälter für Transport und Lagerung anaeroben Grundwassers 

Das im Südanstrom des Senftenberger See gewonnene Kippengrundwasser konnte in den 

Behältern anforderungsgerecht gelagert werden. Die bergbautypischen Hauptinhaltsstoffe 

unterlagen nur geringen Konzentrationsschwankungen (Tabelle 10-4). Die Einstellung des 

CO2-Partialdruckes in der Schutzgasatmosphäre gelang nicht immer optimal, so dass wäh-

rend der Bevorratung eine leichte Veränderung des pH-Wertes gemessen wurde. Im letzten 

halben Versuchsjahr wurde eine fallende Tendenz der Mangan- und Aluminiumkonzentration 

im Rohwasser festgestellt. 
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Tabelle 10-4  charakteristische Rohwasserbeschaffenheit 

Parameter pH Fe(II) Mn Al NP SO4 

Dimension [-] [mg/L] [mg/L] [mg/L] [mmol/L] [mg/L] 

Abweichung + 0,9 14,6 3,1 0,8 1,0 70 

Mittelwert 5,0 151,4 9,6 3,3 -6,6 1302 

Abweichung - 0,8 31,4 5,3 1,2 1,1 56 

 

Bei allen Technikumsversuchen kam Pharmaglycerin (Biopetrol Schwarzheide GmbH) als 

Kohlenstoffquelle zum Einsatz. Stickstoff und Phosphor wurden durch Zugabe von NH4Cl 

und KH2PO4 ergänzt. Das Verhältnis von C : N : P wurde auf 320 : 5 : 1 eingestellt. Für die 

Sanierungsreaktion unter Verwendung von Glycerin lässt sich die folgende Reaktionsglei-

chung aufstellen: 

C3H8O3 + 1,75SO2-
4  + 3,5H+ → 3CO2 + 1,75H2S + 4H2O  (10.1) 

 

10.2.1 Säulenfilteranlage 

Für die Versuchsdurchführung wurden zwei vertikal aufgestellte Filtersäulen montiert, deren 

wirksame Filterstrecke sich auf einer Länge von 2,05 m erstreckt. Die Säulen haben einen 

Durchmesser von 15 cm, woraus sich ein Bettvolumen von 36,25 L ergibt (Abbildung 10-3).  

 

Abbildung 10-3 Schematischer Aufbau der Säulenfilteranlage 

Rohwasser

SubstratSubstrat 
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Eine Säule wurde mit ulopor® Blähschiefer der Körnung 8/16 (VTS Koop Schiefer GmbH & 

Co. Thüringen KG) und die andere Säule mit PE-Füllkörpern Bioflow 30 des Herstellers  

Rauschert gefüllt. Die Beaufschlagung der Reaktoren mit Prozesswasser sowie den Substra-

ten erfolgt mit Schlauchpumpen. Über Trommelgaszähler wird die mögliche Bildung einer 

Gasphase registriert. Die Versuche laufen bei Raumtemperatur, so dass sich Temperatur-

schwankungen im Tages- und Jahresgang ergeben. 

Tabelle 10-5 Kenngrößen der Säulen S und P 

Parameter Dimension Säule S (Blähschiefer) Säule P (Füllkörper) 

Bruttovolumen [L] 42,9 42,9 

Volumen Fußraum [L] 5,65 5,65 

Schüttvolumen [L] 36,25 36,25 

Impfkultur [L] 5,6 6,0 

Rohwasser [L] 20,4 32,4 

Glycerin-Stamm-Lsg. [L] 0,26 0,42 

N/P-Stamm-Lsg. [L] 0,045 0,073 

Porosität Schüttschicht [%] 57,0 91,7 

 

Im Zuge der Erstbefüllung der beiden Säulen ergaben sich die in Tabelle 10-5 ausgewiese-

nen Füllmengen. Die aus der Volumenbilanz ermittelte Porosität der Blähschiefer-

Schüttschicht stimmt mit der Herstellerangabe sehr gut überein. Dabei muss der Porenraum 

in Makro- und Mikroporen unterteilt werden. Während die Makroporen (Kornzwischenräume) 

erfahrungsgemäß etwa 30 bis 35 % Porenraum liefern, tragen die Mikroporen (Innere Porosi-

tät des Korns) mit ca. 22 bis 27 % zur Gesamtporosität bei. Die deutlichen Unterschiede in 

der Porengröße wirken sich dahingehend aus, dass bei der Erstbefüllung die Verdrängung 

der Luft aus den Mikroporen nur sehr langsam erfolgen kann. Deshalb musste mehrfach 

Wasser nachgefüllt werden. Auch noch 14 Tage nach der Erstbefüllung wurde eine geringe 

Volumendifferenz von ca. 0,2 L festgestellt. Dagegen erfolgte die Erstbefüllung der Füllkör-

perpackung vollständig. 

10.2.2 Großsäule 

Als Großsäule kam ein PE-Rohr mit 0,6 m Durchmesser und 4,8 m Länge zum Einsatz. Die-

se wurde durch ein Raumgerüst (3,0 m x 3,0 m x 6,0 m) fixiert, das gleichzeitig den Zugang 

zu allen Anschlussleitungen, Messeinrichtungen und Probenahmestellen ermöglichte.  
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pH, Ltf, Redox, T

Interface, PC

pH, Ltf, Redox, T

pH, Ltf, Redox, T

pH, Ltf, Redox, T

Reinwasser

Sulfidfällung

Rohwasser

Spülwasserpumpe

Substrat

Umwälzung

Spülwasser

Gaszähler

 

Abbildung 10-4 Schematische Darstellung der Großsäule (unmaßstäblich) 

Die Großsäule wurde als abwärts-durchströmter Festbettreaktor mit einer Packungshöhe von 

4,0 m und damit einem Packungsvolumen von 1,0 m³ betrieben. Als Schüttschicht kamen 

Kunststofffüllkörper (H2X36 glatt, Christian Stöhr GmbH & Co Elektro- und Kunststoffwaren 

KG) zum Einsatz. 

Die Beaufschlagung des Reaktors mit Kippengrundwasser erfolgte durch Membrandosier-

pumpen, zur Dosierung der Nährlösung (Glycerin, NH4Cl, KH2PO4) kam eine Schlauchpum-

pe zum Einsatz. Über zwei Kreiselpumpen unterschiedlicher Baugröße konnte eine Umwäl-

zung vorgenommen werden. Durch eine weitere Kreiselpumpe war die Rückspülung (Was-

serstarkstromspülung) des Reaktors möglich. 

Die Erfassung der jeweiligen Wasser-Volumenströme erfolgte bei sehr kleinen Werten durch 

Auslitern sonst mittels Ultraschall-Aufschnallsensoren. Eine mögliche Gasentwicklung wurde 

über einen Trommelgaszähler erfasst. Entlang des Fließweges war an vier Messpunkten die 

kontinuierliche Erfassung von pH-Wert, Redoxpotential, elektrischer Leitfähigkeit und der 

Temperatur vorgesehen. Über ein Interface wurden die 16 Elektroden angesteuert und zur 

Datenspeicherung mit einem PC gekoppelt. 

In die Ablaufleitung des Reaktors wurden separate Filter zur Fällung der restlichen Sulfide 

eingebunden. 
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10.2.3 Abscheidung restlicher Sulfide 

Als verfahrenstechnisch einfach zu handhabende Vorrichtung zur Abreinigung der restlichen 

Sulfide bietet sich der Einsatz von Filterpackungen an. Das setzt voraus, dass für die beab-

sichtigte Eisensulfidfällung die Eisenquelle als schüttfähiges, körniges Material vorliegt. Mit 

Blick auf die erforderlichen Einsatzmengen bei einer zukünftigen technischen Anwendung ist 

es nahe liegend, dass die in Grubenwasserreinigungsanlagen (GWRA) anfallenden Eisen-

hydroxidschlämme als Eisenquelle Verwendung finden.  

Die Aufbereitung der Dünnschlämme aus den GWRA zu einem schüttfähigen Material wurde 

durch Pelletierung gelöst und ist in BRANDES & PREUSS (2007) ausführlich beschrieben. Die 

Herstellung der Pellets umfasst die Verfahrensschritte: 

 Konditionierung – Eindickung – Entwässerung – Pelletierung.  

Bei diesem Verfahren ist es gelungen, teilentwässerte Schlämme durch Zusatz von hygro-

skopischen Naturfasern zu pelletieren. Für diesen völlig neuen Verfahrensansatz wurde die 

Patentierung beantragt. Die gefertigten Pellets weisen eine ausreichend hohe mechanische 

Festigkeit auf, um sie als Filterschüttung einsetzen zu können. 

Das Rohwasser (Grundwasser aus dem Südanstrom des Senftenberger Sees) weist Sulfat-

konzentrationen von 1300 mg/L auf. Für den Behandlungsprozess ist eine Abreinigung auf 

Restsulfatkonzentrationen von 250 mg/L gefordert. Der Konzentrationsdifferenz an Sulfat 

von 1050 mg/L = 10,9 mmol/L steht als Bindungspartner ein Eisenvorrat von ca. 150 mg/L = 

2,68 mmol/L gegenüber. Mit den Erfahrungen aus dem abgeschlossenen DBU-Projekt [1] 

und den aktuell durchgeführten Untersuchungen zeigte sich, dass als Eisensulfid-

Mineralneubildung dominierend Greigit (Fe3S4) auftritt. Das bedeutet, dass mit dem im 

Grundwasser vorhandenen Eisen 3,6 mmol/L Schwefel gebunden werden können. Bei an-

forderungsgerechter Sulfatreduktion müssen demnach über 7 mmol/L reduzierter Schwefel 

(> 230 mg/L S2-) frei in der Lösung verbleiben, welcher durch die Bereitstellung von Kationen 

in Form von Eisenhydroxiden abgereinigt werden muss. 

Zur Erprobung von schüttfähigem Eisenhydroxid-Material diente eine Filtersäule mit einem 

Durchmesser von 105 mm und einer nutzbaren Betthöhe von ca. 300 mm. Diese wurde in 

die Ablaufleitung der Großsäule integriert und mit Probenahmestellen vor und nach dem Fil-

terbett versehen (Abbildung 10-5). 
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Abbildung 10-5 Versuchsaufbau zur Sulfidabreinigung 

Die Charakterisierung des Filtermaterials erfolgte aus der Korngrößenverteilung über den 

wirksamen Korndurchmesser nach Gleichung (11.2). 

2
1090 dd

dw
+

=  (11.2) 

Weiterhin wurde der mittels RFA bestimmte Eisengehalt der Packung zur Bilanzierung des 

Schwefelrückhalts herangezogen. 

Zur Erfassung des Durchbruchs der Sulfid-Front wurden tägliche Messungen der Sulfid- und 

Eisenkonzentrationen in Zu- und Ablauf durchgeführt. Einmal wöchentlich erfolgte die Be-

stimmung der Hauptinhaltsstoffe in Zu- und Ablauf. 

Untersucht wurden drei Kornfraktionen der selbst gefertigten Eisenhydroxid-Pellets sowie ein 

handelsübliches Adsorber-Granulat (FerroSorp®Plus) des Anbieters HeGo-Biotec (Tabelle 

10-6). 

 

Ablauf-Niveau-Gefäß 

Probenahme Z 

Probenahme X 

Filterschüttung 

Großsäule 
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Tabelle 10-6 Bezeichnungen der Versuche zur Sulfidabreinigung 

Versuchs-Nummer Material Kornklasse wirksamer Korndurchmes-
ser 

Versuch 1 Pellets 0,17 – 5,0 mm 2,70 mm 

Versuch 2 Pellets 5,0 – 12,5 mm 6,65 mm 

Versuch 3 Pellets 2,0 – 6,3 mm 4,05 mm 

Versuch 4 FerroSorp®Plus 2,0 – 4,0 mm 2,45 mm 

11 Ergebnisse (TP B) 

11.1 Laborversuche 

11.1.1 Batch-Versuche zur Verfügbarkeit organischer Substanz 

Für die Batch-Versuche wurden ausschließlich Glycerin und das Maishydrolysat verwendet. 

Die ebenfalls zur Eignungsprüfung vorgesehene Schlempe konnte als Corg-Quelle nicht wei-

ter berücksichtigt werden, da sie überwiegend aus partikulärer Substanz (Eiweiße) bestand. 

Demzufolge wies sie einen extrem hohen Stickstoffgehalt auf, was im Sinne einer Minimal-

zugabe der erforderlichen Nährelemente die Verwendung von Schlempe nicht mehr prakti-

kabel erscheinen lies. 

 

Versuchsreihe 1 
Die ersten Versuche wurden als Doppelbestimmung mit einem synthetischen Kippengrund-

wasser bei Original-pH-Wert und korrigiert auf pH 7,0 angesetzt (Tabelle 11-1).  

Tabelle 11-1 Füllmengewn der Batchgefäße bei Versuchsreihe 1 

H1_org / H2_org 

- 115 mL Hydrolysat 
- 1040 mL Wasser vom Eisenfil-

ter 
pH-Wert: 5,6 

H1_kor / H2_kor 

- 115 mL Hydrolysat 
- 1040 mL Wasser vom Eisenfilter 
pH-Wert: 6,9 

G1_org / G2_org 

- 21 mL Glycerin-Stammlösung 
- 6,5 mg (NH4)2HPO4 
- 12,5 mg NH4Cl 
- 1125 ml Wasser vom Eisenfil-

ter 
pH-Wert: 4,5 

G1_kor / G2_kor 

- 21 mL Glycerin-Stammlösung 
- 6,5 mg (NH4)2HPO4 
- 12,5 mg NH4Cl 
- 1125 ml Wasser vom Eisenfilter 
pH-Wert: 7,0 
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Während bei dem Hydrolysat bei beiden pH-Niveaus mikrobiell Sulfat reduziert wurde, konn-

te beim Glycerinansatz nur bei pH 7 die gewünschte Reaktion beobachtet werden. Obwohl 

für die Versuchsansätze beider Substrate etwa gleiche Konzentrationen an organischem 

Kohlenstoff eingestellt wurden, ergeben sich für die Anteile an Stickstoff und Phosphor we-

sentliche Unterschiede (vgl. Tabelle 11-2). 

Tabelle 11-2 Verhältnis der Nährelemente bei Batchversuch 1 

 Start 
C : N : P 

Verbrauch 
C : N : P 

Hydrolysat 180 : 26 :1 134 : 13 : 1 
Glycerin 615 : 6 : 1 261 : 4 : 1 

 

Bei dem Glycerin-Ansatz wurden die Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen entsprechend 

Literaturangaben durch Zugabe von Ammonium- und Phosphatsalzen eingestellt. Dagegen 

resultieren die relativ großen Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen beim Hydrolysat aus 

der aufgeschlossenen Biomasse.  

Aus den ermittelten Restkonzentrationen an C, N und P ergeben sich für die beiden Substra-

te unterschiedliche Umsätze der Hauptnährelemente. Beim Glycerin war nach Versuchsende 

kein gelöstes Phosphat nachweisbar, so dass eine Limitierung des Zellwachstums nicht aus-

geschlossen werden kann. Die relativen Umsätze entsprechen im Wesentlichen den Ver-

hältnissen für anaerobe Reaktionen, obwohl der Bedarf an Stickstoff und Phosphor höher als 

erwartet ausfiel (Abbildung 11-1). Die Versuche mit dem Hydrolysat erreichten grundsätzlich 

größere Umsätze der jeweiligen Nährelemente. Da bei diesen Versuchen eine Gasbildung 

(Methan) beobachtet wurde, ist der Mehrverbrauch durch Konkurrenzreaktionen begründet. 

Das verdeutlichen ebenfalls die ermittelten Kohlenstoff-Schwefel-Verhältnisse. Während mit 

Glycerin pro Mol Sulfat 1,7 Mol Kohlenstoff verbraucht wurden, lag der Kohlenstoffumsatz 

des Hydrolysats etwa beim fünffachen des reduzierten Sulfates. 
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Abbildung 11-1 Absolute Umsätze der Hauptnährelemente bei Verwendung von Glycerin 
und Hydrolysat im Batchversuch 1 
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Versuchsreihe 2 
Die Fortführung der Versuche erfolgte bei Versuchsreihe 2 mit Mischungen aus Glycerin und 

Maishydrolysat, um eine möglichst optimale Nährstoffkombination mit minimaler Zugabe wei-

terer Stoffe (Kaliumdihydrogenphosphat) zu erhalten. Die Versuchsdurchführung erfolgte 

ebenfalls als Doppelbestimmung mit vier unterschiedlichen Kohlenstoffkonzentrationen und 

unterschiedlichen Nährstoffverhältnissen. In Tabelle 11-3 sind die entsprechenden Füllmen-

gen ersichtlich. Die pH-Werte wurden auf 7,0 korrigiert. 

Tabelle 11-3 Füllmengen der Batchgefäße bei Versuchsreihe 2 

H1_1 / H1_2 

87 mL Hydrolysat 

22 mL Glycerin 

13 mg KH2PO4 

1000 mL Rohwasser 

79 mL NaOH mit Dest.Wasser 

H2_1 / H2_2 

127 mL Hydrolysat 

25 mL Glycerin 

14 mg KH2PO4 

1000 mL Rohwasser 

26 mL NaOH mit Dest.Wasser 

G1_1 / G1_2 

9 mL Hydrolysat 

17 mL Glycerin 

11 mg KH2PO4 

1000 mL Rohwasser 

162 mL NaOH mit Dest.Wasser 

G2_1 / G2_2 

48 mL Hydrolysat 

19,5 mL Glycerin 

12 mg KH2PO4 

1000 mL Rohwasser 

125 mL NaOH mit Dest.Wasser 

 

Bei allen Versuchsansätzen setzte in unterschiedlichem Umfang innerhalb der sechswöchi-

gen Versuchszeit die Sulfatreduktion ein, was an der Fällung schwarzer Eisensulfide sichtbar 

wurde. Gleichzeitig trat bei allen Ansätzen eine Gasbildung auf, die proportional zum Hydro-

lysatanteil zunahm. Auf Grund analytischer Komplikationen ist eine Bilanzierung der Sulfat-

umsätze leider nicht möglich. Qualitativ lag der Sulfatumsatz auf überraschend geringem 

Niveau. Die weitere Auswertung beschränkt sich auf die Elemente Kohlenstoff, Stickstoff und 

Phosphor. 

Die mit steigendem Hydrolysatanteil beobachtete Gasentwicklung kann auf Methanbildung 

zurückgeführt werden, deshalb weist auch der Umsatz an organischem Kohlenstoff diese 

steigende Tendenz aufweist. Innerhalb der Konkurrenz zwischen Methanbildenden und Sul-

fatreduzierenden Bakterien scheint ein Vorteil bei den Methanbildnern zu bestehen. Offenbar 

wurde durch das Hydrolysat eine entsprechende Impfkultur in die Versuchsansätze einge-

bracht, so dass diese auf Grund der höheren Zellzahlen die dominierende Population bilden 

konnten. Die Kombination von Glycerin und Hydrolysat hat sich damit nachteilig auf den be-

absichtigten Prozess der Sulfatreduktion ausgewirkt.  
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Tabelle 11-4 Verhältnis der Nährelemente bei Batchversuch 2 

Anteil Hydrolysat 
[Vol-%] 

Start 
C : N : P 

Verbrauch 
C : N : P 

0,75 298 : 4 :1 104 : 2 : 1 
4,0 263 : 12 :1 169 : 8 : 1 
7,3 249 : 15 :1 191 : 11 : 1 
10,7 243 : 17 : 1 232 : 14 : 1 

 

Für das Verhältnis Stickstoff zu Phosphor konnte kein fester Wert ermittelt werden. In Ab-

hängigkeit der Startkonzentrationen scheint mit höherer Vorlage auch der Umsatz anzustei-

gen, wobei die Umsatzzunahme geringer ausfiel, als die Erhöhung der Ausgangskonzentra-

tionen.  
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Abbildung 11-2 Umsätze der Hauptnährelemente unter Verwendung von Glycerin-
Hydrolysat-Mischungen bei Batchversuch 2 

Für den Ansatz mit den geringsten Nährstoffkonzentrationen (G1) kann eine Limitierung 

durch Phosphor nicht ausgeschlossen werden, da die zugegebene Menge fast vollständig 

verbraucht wurde. Möglicherweise wird Phosphor auch durch Fällung aus der Wasserphase 

entfernt. Der relative Umsatz für organischen Kohlenstoff erreicht ab Ansatz G2 sein Maxi-

mum, ähnliche Verhältnisse ergeben sich für Stickstoff (s. Abbildung 11-3).  
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Abbildung 11-3 relativer Nährelementumsatz bei Versuchsreihe 2 

In Übereinstimmung mit Literaturangaben OKABE & CHARACKLIS (1991), OKABE ET AL. (1992) 

und LETTINGA (1995) kann das optimale Verhältnis Stickstoff zu Phosphor mit ca. 5-7 : 1 an-

gegeben werden. Unter Berücksichtigung der Ergebnisse der ersten Versuchsreihe (ohne 

Methanbildung) kann für das C : N : P Verhältnis der Bereich 150-250 : 5-7 : 1 abgeschätzt 

werden. Dieses Verhältnis gilt für die Inbetriebnahme von Reaktoren, da in dieser Phase in 

erheblichem Umfang Biomasse gebildet werden muss. Mit dem Erreichen quasi-stationärer 

Verhältnisse bildet sich durch absterbende und wachsende Biomasse ein interner Kreislauf 

aus, der die externe Zugabe der Nährelemente verringert. 

 

Versuchsreihe 3 
Für die Versuchsreihe 3 wurde ausschließlich Glycerin als Energie- und Kohlenstoffquelle 

verwendet. Mit dieser Versuchsreihe wurde die pH-Abhängigkeit der mikrobiellen Aktivität in 

Doppelbestimmung untersucht. Bei gleicher Konzentration der Nährelemente 

(C : N : P = 122 :3 : 1) wurden die pH-Werte der Versuchsansätze in Schritten von 0,5 Ein-

heiten für den Bereich pH 5,5 bis 7,5 variiert. 

Tabelle 11-5 Füllmengen der Batchgefäße bei Versuchsreihe 3 

Rohwasser Glycerin-Stamm-Lsg. NH4Cl KH2PO4 

[mL] [mL] [mg] [mg] 

ca. 1170 15 25 25 

 

Anhand der zeitlichen Staffelung der Fällung von Eisensulfiden war der gravierende Einfluss 

des pH-Wertes auf die Aktivität der Sulfatreduzierer bereits visuell erkennbar. Während bei 

den Ansätzen mit pH-Wert 7,5 bzw. 7,0 bereits nach 3 Tagen die Fällung von Eisensulfiden 

festgestellt wurde, zeigte der Ansatz bei pH-Wert 6,5 erst nach zwei Wochen erste Fällungen 

von Eisensulfiden (s. Abbildung 11-4). Bei dem Ansatz mit pH 6,0 war die Fällungsreaktion 
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nach drei Wochen und beim Ansatz mit pH 5,5 nach sechs Wochen wahrzunehmen, wobei 

nur bei jeweils einer Flasche der Doppelansätze pH 6,0 und pH5,5 diese Reaktion auftrat. 

 

Abbildung 11-4 Batchgefäße bei Versuchsreihe 3 nach 3 Tagen Standzeit 

Neben der visuellen Bewertung bestätigen die analytischen Ergebnisse den Einfluss des pH-

Wertes auf den Verlauf der Sanierungsreaktion. Bei allen Versuchsansätzen kam es zu einer 

Abnahme des pH-Wertes. Ursächlich dafür ist eine Versäuerungsreaktion, durch welche das 

Glycerin in niedermolekulare organische Säuren gespalten wird. Bei allen Proben wurden 

acetatähnliche Komponenten mit einer Konzentration zwischen 3 und 4 mmol/L festgestellt. 

Die mikrobielle Sulfatreduktion konnte sich nur in den Ansätzen etablieren, bei denen der 

pH-Wert > 5,5 lag (Abbildung 11-5). Dadurch ist auch die unterschiedliche Entwicklung der 

Doppelansätze mit den niedrigen Start-pH-Werten zu erklären. Das pH-Milieu wurde inner-

halb der Versuchszeit unterschiedlich stark verändert. Der ermittelte DOC-Umsatz zeigt eine 

starke Korrelation mit dem Sulfatumsatz (Abbildung 11-6). Ob durch die Sulfatreduzierer das 

Glycerin direkt oder nur die niedermolekularen Säuren verstoffwechselt werden können, ist 

durch diese Versuche nicht zu klären. 

 

pH 5,5 pH 6,0 pH 6,5 pH 7,0 pH 7,5 
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Abbildung 11-5 Auftragung des Sulfat- und DOC-Umsatzes in Abhängigkeit des 
pH-Wertes  
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Abbildung 11-6  Korrelation zwischen Sulfat- und DOC-Umsatz 

11.1.2 Versuche zur Stabilität von Eisensulfid-Schlämmen 

11.1.2.1 Säurelöslichkeit 

Die Untersuchung der Säurelöslichkeit der FeS-Schlämme mittels Schnelltitration und in den 

Batch-Ansätzen zeigte, dass während der längeren Kontaktzeit in den Batch-Ansätzen mehr 

Säure neutralisiert werden konnte (Abbildung 11-7). Allerdings streuen diese Werte mehr als 

die im Titrator bestimmten Daten. 
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Abbildung 11-7 Vergleich der Titrationskurven im Titrator (durchgezogen Linien) mit 
denen aus den Batch-Versuchen 

Die in den Batch-Ansätzen ermittelten Säurelöslichkeiten von Eisen und Sulfidschwefel er-

geben kein einheitliches Bild (Abbildung 11-8, Abbildung 11-9). Eine verstärkte Lösung von 

Eisensulfiden bei pH-Werten < 4 wurde jedoch nicht festgestellt. 
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Abbildung 11-8 Abhängigkeit zwischen pH und Eisen(II) in allen Versuchen (Übersicht) 

Das unterschiedliche Lösungsverhalten der nacheinander durchgeführten Versuchsreihen 

wird auf Veränderungen der Schlämme während der Lagerung zurückgeführt. Offenbar er-

folgte in der Zeit der Versuchsdurchführung eine Umwandlung des Schlammvorrates in sta-

bilere und damit weniger säurelösliche Eisensulfidmodifikationen. 
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Abbildung 11-9 Gemessene Abhängigkeit zwischen pH und Sulfidschwefel in allen Ver-
suchen 

In den Suspensionen lag elementarer Schwefel vor. Eine gefährliche Schwefelwasserstoff-

freisetzung angesäuerter Sulfidschlämme ist damit nicht zu befürchten. Die Interpretation der 

Ergebnisse kann weiterhin über Modellrechnungen in Kapitel 11.1.2.2 erfolgen. 

11.1.2.2 Modellrechnungen mit PhreeqC zur Säurestabilität von Eisensulfid-Schlämmen 

Das Säure-Base-Verhalten von Schlämmen lässt sich durch kontinuierliche Titration im Titra-

tor oder in Serien von Batch-Ansätzen bestimmen. Die dabei zu erwartenden Effekte wurden 

mit PhreeqC simuliert. Zu diesem Zweck war die Definition einer charakteristischen 

Schlammzusammensetzung erforderlich, welche die vorhandenen Untersuchungsergebnisse 

und die Randbedingungen der Schlammentstehung berücksichtigt.  

Tabelle 11-6 Schlammzusammensetzung zur Titration in Modellszenarien 

Mineralphasen mmol/L SI 
Fe(OH)3(a) 0 -5 
Siderite 10 -2 ... 0 .. 3 
Calcite 10   0 
jeweils ein Mineral:   
FeS(ppt)  10  -0,5 ... 0 ... 0,5 
Mackinawite 10 0 
Greigite 10 0 
Pyrite 10 0 
 

Eisenhydroxid ist im Ausgangsschlamm nicht vorhanden, wird aber als Fällungsprodukt mit 

der Löslichkeit von Goethite (deshalb SI=-5) zugelassen. Abbildung 11-10 zeigt die berech-

nete Titrationskurve von FeS(ppt).  
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Abbildung 11-10 Gleichgewichtskonzentrationen (Fe(II), HCO-
3, Sulfid-S) in der berechne-

ten Titrationskurve für FeS(ppt) 

Die Minerale werden in der Reihenfolge Calcit->Siderit->Eisensulfid gelöst. Die jeweiligen 

Lösungsbereiche mit stabilisierten pH-Werten (Pufferung) sind durch pH-Sprünge getrennt. 

Die Berechnungen für unterschiedliche Eisensulfid-Modifikationen zeigen, dass sich die ein-

zelnen Sulfidminerale bei unterschiedlichen pH-Werten lösen (Abbildung 11-11).  

1 2 3 4 5 6 
0 

5 

10 

15 

20 

Mackinawite 

Pyrite 

Greigite

c [mmol/L] 

pH 

Fe

S(-2) 

HCO3
-   

FeS(ppt)

 

Abbildung 11-11 Gleichgewichtskonzentrationen in Abhängigkeit vom pH-Wert 

Mackinawite löst sich gegenüber FeS(ppt) bei einem um 0,765 niedrigeren pH-Wert. Greigite 

wird erst bei pH<3 gelöst und wird Pyrite bis pH 1,8 gar nicht gelöst. 

Für amorphe Monosulfide wird ein breites Stabilitätsspektrum vermutet. Dieses lässt sich 

durch Variation deren Sättigungsindices simulieren. Abbildung 11-12zeigt die Titrationskur-

ven als Konzentrationsfunktionen des Eisen(II) und Sulfidschwefels in Abhängigkeit vom pH-

Wert. 
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Abbildung 11-12 Variation der Eisensulfidlöslichkeit über Vorgabe des Sättigungsindex SI 

Bei sehr gut löslichen Eisensulfiden überlagern sich Siderit- und Sulfidlösung oder Sulfid löst 

sich vor dem Siderit (hypothetischer Fall). Mackinawite entspräche SI=0,5-1 und Greigite 

wäre mit SI>-2 vergleichbar.  

 

11.1.2.3 Oxidativer Angriff 

Im ersten Versuchsabschnitt wurde das saure Tagebauseewasser im Kontakt mit den 

Schlämmen neutralisiert. Auch bei erhöhter Säurekonzentration durch Zugabe von HCl im 

zweiten Versuchsabschnitt setzte sich diese Entwicklung fort. Die maximale Neutralisations-

kapazität lag bei dem eingesetzten FeS-Schlamm um 150 mmol/kg (frisch). Der eingemisch-

te Eisenhydroxidschlamm in System 2 senkte die effektive Neutralisationskapazität sogar 

(Abbildung 11-13). Die im Zulauf vorhandene Eisen(III)-Konzentration von 3 mg/L wirkte kei-

ne Oxidation. Ein Teil der Protonen durch reduktive Eisenlösung in Eisen(II) ausgetauscht. 

Die Eisen(II)konzentration stieg um 0,3 bis 0,7 mmol/L. Bei geringer Oxidationsmittelzufuhr 

wird in einer schnellen Reaktion elementarer Schwefel und Eisen(II) nach Gln. (11.1) und 

(11.2) gebildet.  

FeSx + 2Fe3+  3Fe2++ xS0  (11.1) 

FeSx + 0,5O2 + 2H+  Fe2++ xS0 + H2O (11.2) 

 

Durch die Schwefelbildung wird das Neutralisationspotential nicht geändert, das heißt, es 

wird bei dieser Reaktion keine Säure freigesetzt. 
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Abbildung 11-13 Wechselwirkung von FeS-Schlamm mit verschiedenen Fe(III)-Lösungen 

Im dritten Versuchsabschnitt bei erhöhter Eisen(III)-Konzentration waren Oxidationseffekte 

zu verzeichnen, welche sich in der Freisetzung von Säure (Abnahme von NP) darstellt 

(Abbildung 11-13). Erst die Oxidation zum Sulfat nach Gln. (11.3) und (11.4) bei hohem Oxi-

dationsmittelangebot führt zur Versauerung. 

S0 + 6Fe3+ + 4H2O  6Fe2+ + SO2-
4 +8H+ (11.3) 

S0 +1,5O2  + H2O  SO2-
4 +2H+ (11.4) 

 

Es greifen in diesem Fall die von der Pyritverwitterung bekannten Reaktionsmechanismen, 

wobei die Oxidation von Eisen(II) zu Eisen(III) zu einer Beschleunigung der Rückoxidation 

führen kann. 

11.1.3 Einfluss von Komplexbildnern 

Der Einfluss von Begleitstoffen bei der Ablagerung von Eisensulfidschlämmen wurde für re-

levante anorganische Bestandteile über das Säure-Base-Verhalten in den Modellrechnungen 

(Abschnitt 11.1.2.2) charakterisiert und stellt sich bezüglich einer Rücklösung von Eisensulfi-

den unkritisch dar. Die Effekte möglicher organischer Komplexbildner wurden in orientieren-

den Betrachtungen durch PhreeqC-Rechnungen im Vergleich zur Wirkung aus pH-

Veränderung oder Oxidation als vernachlässigbar gering eingeschätzt, so dass von einer 

separaten experimentellen Untersuchung Abstand genommen wurde. 
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11.2 Technikumsversuche 

Mit den beiden im Technikumsmaßstab eingesetzten Versuchsanlagen wurden unter ähnli-

chen Randbedingungen die identische Sanierungsreaktion genutzt. Deshalb bietet sich die 

gemeinsame Auswertung der durchgeführten Versuche an. Sofern spezielle Problemstellun-

gen nur mit einer Versuchsanlage bearbeitet worden sind, wird das in der Auswertung kennt-

lich gemacht. 

11.2.1 Tracerversuch 

Die Eignung der Säulenfilteranlage zur Durchführung von Experimenten zur mikrobiellen 

Sulfatreduktion wurde bereits in früheren Untersuchungen nachgewiesen. In PREUSS (2004) 

sind verschiedene Tracerversuche dieser Filtersäulen beschrieben, bei denen teilweise das 

identische (Bioflow 30) bzw. ähnliches Füllmaterial (Kies) verwendet wurde. Im Analogie-

schluss wird die Reaktorhydraulik der Säule S durch die Bodenstein-Zahl Bo = 8 und der 

Säule P mit Bo = 4 charakterisiert. 

 

Als Tracerversuch wurde bei Inbetriebnahme der Großsäule das Verdrängen von Leitungs-

wasser (Funktionsprobe) durch das zu behandelnde Kippengrundwasser genutzt, wobei die 

elektrische Leitfähigkeit als Tracer-Signal detektiert wurde. Um eine Oxidation des zugege-

benen Grundwassers durch das sauerstoffgesättigte Trinkwasser zu verhindern, erfolgte vor 

Beginn des Tracerversuches eine Zugabe von 100g Natriumsulfit zur Zehrung des gelösten 

Sauerstoffs. Die Stoßzugabe der Natriumsulfit-Lösung und deren Einmischung in das Was-

servolumen konnte über die Mess-Elektroden verfolgt werden. Beispielhaft ist in Abbildung 

11-14 die Veränderung der elektrischen Leitfähigkeit dargestellt. Die schlagartige Zugabe 

von 1 L Natriumsulfit-Lösung verursacht zusätzlich zur Umwälzung eine Dichteströmung. Die 

zeitliche Folge der ersten Peaks entspricht daher nicht der tatsächlichen Umlaufzeit. Im Zuge 

des Einmischens werden die Peaks flacher und breiter. Bereits nach dem dritten Umlauf ist 

die Salz-Lösung homogen in das Wasservolumen eingemischt. 
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Abbildung 11-14 Veränderung der elektr. Leitfähigkeit nach Zugabe von 100g Na2SO3 

Für den eigentlichen Tracerversuch sind die Kenndaten der Tabelle 11-7 zu berücksichtigen. 

Der Unterschied der Leitfähigkeiten vom konditionierten Trinkwasser und dem Grundwasser 

von ca. 1300 µS/cm ist hinreichend groß, um sicher gemessen werden zu können. Insge-

samt wurden 3332 L Grundwasser in drei Chargen zugegeben.  

Tabelle 11-7 Kenngrößen der Großsäule 

Parameter Dimension Großsäule 

Bruttovolumen [L] 1227 

Schüttvolumen [L] 918 

Porosität Schüttschicht [%] 92,0 

Hohlraumvolumen [L] 1140 

Volumenstrom [L/h] 10,73 

Kreislaufstrom [L/h] 870 

Raumzeit (theor.) [h] 106,29 

 

In der normierten Auftragung der Messwerte (vgl. Abbildung 11-15) fällt auf, dass die dritte 

Charge Grundwasser dem Verlauf der ersten beiden Chargen nicht mehr folgt. Offenbar wies 

diese Wassercharge in Folge partieller Oxidation eine höhere Leitfähigkeit auf. Die Auswer-

tung für die ersten beiden Chargen ergab ein nahezu ideales Rührkesselverhalten. Lediglich 

3 % Totraumvolumen sind zu berücksichtigen. Diese 34 L werden durch den Sumpfraum 

verursacht, so dass für den Reaktor ein ideales hydraulisches Verhalten nachgewiesen wur-

de. 
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Abbildung 11-15 Darstellung der normierten Leitfähigkeitsänderung über die dimensions-
lose Zeit 

Über die installierten Messelektroden für pH, Redox, Leitfähigkeit und Temperatur konnte 

während der gesamten Versuchslaufzeit keine Bildung von Konzentrationsgradienten inner-

halb der Schüttschicht beobachtet werden, so dass damit ebenfalls das Rührkesselverhalten 

bestätigt wurde. 

11.2.2 Mikrobielle Sulfatreduktion 

Den Reaktoren Säule S (Festbett: Blähschiefer), Säule P (Festbett: Kunststofffüllkörper) und 

der Großsäule (Festbett: Kunststofffüllkörper) wurden zur Behandlung des potentiell sauren 

Grundwassers vom Südanstrom des Senftenberger Sees als Nährlösung (Substrat) ein Ge-

misch aus Glycerin, Ammoniumchlorid und Kaliumdihydrogenphosphat zudosiert. Das Be-

handlungsziel lag im Erreichen einer Restsulfatkonzentration von 250 mg/L. 

Bei allen drei Reaktoren erfolgte die Wasserbehandlung ausschließlich durch die Aktivität 

Sulfat reduzierender Bakterien. Wie Abbildung 11-16 zeigt, folgen sämtliche Messwerte der 

drei verwendeten Reaktoren dem theoretischen Verlauf (Gerade in Abbildung 11-16), welche 

durch Gleichung (11.1) beschrieben wird. D. h. je umgesetzten Mol Sulfat werden zwei Mol 

Alkalinität gebildet.  
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Abbildung 11-16 Änderung der Wasserbeschaffenheit durch mikrobielle Sulfatreduktion 
in der Darstellungsebene NP über Sulfat 

Die Ablaufwässer weisen, bedingt durch den identischen Behandlungsprozess, überein-

stimmende Beschaffenheiten auf. Bei vollständigem Sulfatumsatz erreicht die Pufferkapazität 

des behandelten Wassers 20 mmol/L. Für den Zielbereich der Wasserbehandlung mit 

250 mg/L Sulfat im Ablauf ergeben sich Pufferkapazitäten von 15 mmol/L. In jedem Fall wur-

de die Entsäuerung der Wässer erreicht.  

Bei der Großsäule konnte das Aufbereitungsziel von 250 mg/L SO4 durchgängig bei nur ge-

ringer Streuung erreicht werden (Mittelwert 240 mg/L +/- 120 mg/L). Das pH-Milieu stabili-

sierte sich im Reaktor um den Wert 6,4. Ursächlich dafür ist die Konzentration des Stoff-

wechselproduktes Kohlendioxid, welches nicht im Gasaustausch zur Atmosphäre steht. Mit 

dem geochemischen Berechnungsmodell PhreeqC errechnen sich für dieses Wasser Cacit 

gesättigte Verhältnisse. Wenn es nach dem Verlassen des Reaktors zu einem Gasaustausch 

zwischen dem behandelten Wasser und der Atmosphäre kommt, wird als Folge des Ausga-

sens von Kohlendioxid der pH-Wert ansteigen. Unter diesen Bedingungen wird ein Teil der 

sonst sehr hohen Pufferkapazität von ca. 14,5 mmol/L als Calcit gefällt. 

Bei den Säulen S und P traten anlagenbedingt etwas größere Schwankungen der Ablaufbe-

schaffenheiten auf. Ursachen liegen in der geringeren Reproduzierbarkeit der Förderleistun-

gen der verwendeten Schlauchpumpen und der relativ hohen Verstopfungsgefahr der dün-

nen Schlauchleitungen und Armaturen. Die Pufferkapazitäten der aufbereiteten Wässer er-

reichten dennoch entsprechend der Sulfatumsätze Werte zwischen 3 und 18 mmol/L bei pH-

Werten im Bereich zwischen 6,0 und 6,7.  

Die biologische Behandlung weist eine sehr hohe Prozessstabilität auf. Störungen wurden 

ausschließlich durch Unzulänglichkeiten der verwendeten Geräte (Dosierpumpen, Schlauch-

leitungen, usw) verursacht. 
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Die Verwendung von Glycerin als C- und Energiequelle entspricht den gestellten Anforde-

rungen. Bei stöchiometrischer Dosierung wurden DOC-Ablaufkonzentrationen um 5 mg/L 

erreicht, was der Ausgangskonzentration des Grundwassers sehr nahe kommt. Im Routine-

betrieb der Technikumsanlagen lagen die DOC-Ablaufkonzentrationen meist zwischen 10 

und 40 mg/L. 
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Abbildung 11-17 Entwicklung der Umsatzgeschwindigkeiten für Sulfat und DOC bei der 
Großsäule 

Über den mittleren Verbrauch der Glycerin-Lösung und die Ablauf-DOC-Konzentrationen 

wurde die mittlere Umsatzgeschwindigkeit für DOC berechnet und in Abbildung 11-17) auf-

getragen. Unter Berücksichtigung der Genauigkeit dieser Berechnung erreichte der Glycerin-

Umsatz etwa die stöchiometrisch vorgegebene Größenordnung. Ein Indiz auf begleitende 

Konkurrenzreaktionen ist somit nicht gegeben. 

Die Überwachung der Technikumsreaktoren hinsichtlich einer möglichen Gasentwicklung 

insbesondere durch Methanbildung blieb über die gesamte Versuchdauer ohne Befund, so 

dass eine Konkurrenz durch methanogene Bakterien nicht relevant ist. 

Für die Entwicklung der Umsatzgeschwindigkeiten ist festzustellen, dass bei den Säulen S 

und P über die Versuchszeit eine Annäherung an einen Maximalwert erfolgt ist. Trotz streu-

ender Werte, insbesondere bei Säule S, stabilisierten sich die volumenbezogenen Umsatzra-

ten für Sulfat auf 0,1 mmol/(L*h) bzw. bezogen auf die Festbettoberfläche auf 

0,24 mmol/(m²*h) (Abbildung 11-19 und Abbildung 11-20). Bei der Großsäule konnte im Ver-

suchszeitraum die Entwicklung der Umsatzraten noch nicht bis zu einem erkennbaren Maxi-

mum geführt werden. Grundsätzlich ist davon auszugehen, dass bei hinreichend langer Ein-

arbeitungszeit das Umsatzniveau der beiden kleineren Reaktoren erreicht werden kann. 

Während die Steigerung der volumenbezogenen Umsatzrate bei der Großsäule langsamer 
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verläuft als bei den Säulen S und P, stimmen die Entwicklungen der flächenbezogenen Um-

satzraten relativ gut überein.  

11.2.3 Erprobung von Technologien zur Steigerung der Stoffumsätze 

Zur Einarbeitung der Großsäule im Kreislauf-Betrieb wurden die in Tabelle 11-8 ausgewie-

senen Stoffe zugegeben. Den Erkenntnissen der Batch-Versuche folgend wurde zur Einstel-
lung des pH-Wertes im Neutralbereich mit der Dosierung von 0,2 M Natronlauge begonnen. 

Zeitlich gestaffelt wurden damit insgesamt 8 mol Alkalinität eingetragen. 

Tabelle 11-8 Zugabemengen zur Einarbeitung der Großsäule 

Parameter Dimension Großsäule 

Impfkultur [L] ca. 50 

Glycerin [g] 400 

NH4Cl [g] 30 

KH2PO4 [g] 15 

 

Die in Abbildung 11-18 veranschaulichte Veränderung der Wasserbeschaffenheit kann ein-

deutig auf die Wirkung von chemischer Neutralisation (grüne Pfeile) und mikrobieller Sulfat-

reduktion zurückgeführt werden.  
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Abbildung 11-18 Entwicklung von Neutralisationspotential und Sulfatkonzentration wäh-
rend der Einarbeitung der Großsäule 

Nach ca. 1800 Betriebsstunden wurde durch Zugabe von 5 L 1M Natronlauge der pH-Wert 

von 6,4 auf 6,75 angehoben. Die sich anschließende Kreislauffahrweise sollte einer verbes-

serten Biomasseakkumulation dienen. Im direkten Vergleich der Entwicklungen aller drei 

Technikumsreaktoren (Abbildung 11-19 und Abbildung 11-20) fällt auf, dass bei der Groß-
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säule eine beschleunigte Einarbeitung in Folge der pH-Korrektur nicht erreicht werden konn-

te. Der Unterschied der Entwicklung der volumenbezogenen Umsatzrate der Großsäule zu 

den beiden anderen Reaktoren fällt besonders deutlich aus (Abbildung 11-19). Da in allen 

drei Reaktoren unterschiedliche Aufwuchsträger Verwendung fanden, könnten Einflüsse der 

jeweiligen Materialien auf die Erstbesiedelung ebenfalls zum Tragen kommen. Als weitere 

Ursache könnte die Ansiedlung unterschiedlicher Bakterienarten in Frage kommen. Diesbe-

züglich wurden bisher keinerlei Untersuchungen durchgeführt. Dagegen relativieren sich die 

Unterschiede bei Auftragung der flächenbezogenen Umsatzraten (Abbildung 11-20), zumal 

die Ermittlung der Packungsoberfläche der Säule S stärker fehlerbehaftet ist, als die der bei-

den anderen Reaktoren. Für die Entwicklung der Umsatzraten ist weniger ein zeitlicher Be-

zug, als eine Abhängigkeit von den ausgetauschten Bettvolumina vorhanden. 
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Abbildung 11-19 Vergleich der Entwicklung der volumenbezogenen Sulfat-Umsatzraten 
der Technikumsreaktoren 
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Abbildung 11-20 Vergleich der Entwicklung der flächenbezogenen Sulfat-Umsatzraten der 
Technikumsreaktoren 

Für die Besiedelung von Aufwuchskörpern durch anaerobe Bakterien werden in der Literatur 

Abhängigkeiten vom Material der Festbetten diskutiert (z.B. MURRAY & VAN DEN BERG 

(1981)). Dabei scheinen Aufwuchskörper mit einer inneren Porosität Vorteile gegenüber Kör-

pern mit relativ glatten Oberflächen zu bieten. Um der Relevanz dieser Effekte für die mikro-

bielle Sulfatreduktion zu prüfen, wurden zwei Filtersäulen (Säule S, Blähschiefer; Säule P, 

Kunststofffüllkörper) unter identischen Versuchsbedingungen betrieben. 
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Abbildung 11-21 Entwicklung der Umsatzraten für Sulfat bei Säule S uns Säule P 



Schlussbericht 
1 1  Ergebnisse (TP B)   

139 

In Abbildung 11-21 sind die Entwicklungen der volumenbezogenen Umsatzraten für Sulfat 

gegen die ausgetauschten Bettvolumen aufgetragen. Aus dieser Darstellung geht hervor, 

dass für die Einarbeitungsphase ein nahezu identischer Verlauf erzielt wurde. Mit zuneh-

mender Versuchsdauer stellten sich etwa gleich große Umsatzraten für Sulfat um 

0,1 mmol/(L*h) ein. Bedingt durch die verwendeten Anlagenkomponenten verursachten ver-

schiedene Betriebsstörungen deutliche Schwankungen in den ermittelten Raten. Während 

der gesamten Betriebszeit beider Reaktoren von mehr als 20 Monaten wurde kein signifikan-

ter Unterschied in den Umsatzniveaus festgestellt. 

 

Betriebserfahrungen mit Anaerobreaktoren zur Biogasproduktion zeigen, dass eine zu starke 

hydraulische Belastung der Reaktoren sich nachteilig auf die Aktivität der Mikroorganis-

men auswirkt (pers. Mitteilung Prof. Busch, BTU Cottbus, LS Abfallwirtschaft). Über die Vari-

ation der Rückführungsrate bei der Großsäule wurden die Filtergeschwindigkeiten gezielt 

verändert um einen möglichen Einfluss festzustellen.  

Tabelle 11-9 Strömungsverhältnisse in der Großsäule 

QKreis [L/h] 208 ca. 670 2200 

QDurch [L/h] 2,2 ca. 3,4 4,9 

vf [m/h] 0,85 2,7 8,95 

Strömungsart  laminar laminar Beginn Über-
gangsbereich 

Dauer [d] 21 288 47 

 

In Tabelle 11-9 sind die wesentlichen hydraulischen Betriebsdaten zusammengefasst. Für 

die Ermittlung der vorherrschenden Strömungsarten wird auf Abschnitt 11.2.7 verwiesen.  

Die zeitliche Entwicklung der in Abbildung 11-22 dargestellten Umsatzrate für Sulfat folgt 

einer linearen Zunahme. Die Variation der Filtergeschwindigkeiten scheint von so unterge-

ordneter Bedeutung zu sein, dass keine Effekte ursächlich auf die Änderung der hydrauli-

schen Verhältnisse zurückgeführt werden können.  
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Abbildung 11-22 Entwicklung der Umsatzrate für Sulfat in der Großsäule bei veränderten 
hydraulischen Verhältnissen 

Obwohl die Filtergeschwindigkeiten um den Faktor 10 gesteigert wurden, ergeben sich für 

die beiden unteren Rückführungsraten streng laminare Fließverhältnisse (vgl. Abbildung 

11-30 und Abbildung 11-31). Auch bei der höchsten Rückführungsrate wurde lediglich der 

Beginn des hydraulischen Übergangsbereiches erreicht. Im untersuchten Strömungsbereich 

scheint weder ein Biomasseaustrag durch zu große Scherkräfte noch eine wesentliche Ver-

besserung des Stoffübergangs erzielt worden zu sein. Wie durch BEYENAL & LEWANDOWSKI 

(2001) festgestellt worden ist, verändern sich die Strukturen der Biofilme entsprechend der 

herrschenden hydraulischen Bedingungen sehr schnell. Ein Ansatzpunkt zur Leistungsstei-

gerung scheint auf diesem Weg nicht gegeben zu sein. 

Mikrobielle Sulfatreduktion mit simultaner Eisensulfidfällung kann nach HAUSER & HOLDER 

(1986) zu einer Wachstumslimitierung der Sulfatreduzierer führen. Als Ursache wird ein 

Mangel an essentiell notwendigem Eisen angegeben. Dieser Eisenmangel ließ sich durch 

Zugabe von Komplexbildner überwinden. Als wirksamstes Agens wurde dabei EDTA ein-

gesetzt. Mit der Stoßzugabe von 50 g EDTA in die Großsäule am 26.07.2006 sollte der an-

gegeben Zusammenhang überprüft werden. Wie Abbildung 11-23 zu entnehmen ist, setzte 

sich die fallende Tendenz der Stoffumsätze durch die SRB fort. Eine Limitierung durch Ei-

senmangel wird deshalb ausgeschlossen. Bestätigung findet diese Einschätzung auch da-

durch, dass in den Ablaufproben Eisen in geringen Konzentrationen (0,2 bis 0,8 mg/L) nach-

weisbar war. 
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Abbildung 11-23 Entwicklung der Aufbereitungsleistung nach Zugabe von EDTA 

11.2.4 Erprobung von Technologien zur Vermeidung von Verblockungen 

Mit der simultanen Fällung von Eisensulfiden während der mikrobiellen Sulfatreduktion ist die 

latente Gefahr von Verblockungen des Festbettes gegeben. Diesem Merkmal des gewählten 

Verfahrenskonzeptes sollte durch die folgenden Maßnahmen begegnet werden: 

• Bereitstellung eines besonders großen Porenraums, 

• periodische Erhöhung der Rückführungsrate, 

• Rückspülung der Reaktoren. 

 

Die Schaffung von Makroporen in der Festbettstruktur ist durch den Einsatz von Kunst-

stofffüllkörpern einfach möglich. Im Vergleich zu konventionellen Packungen (z.B. Lava) wird 

mehr als eine Verdopplung der effektiven Porosität erreicht (vgl. Abschnitt 10.2.1). Neben 

dem größeren Volumen zur Ablagerung von Fällungsprodukten und Biomasse hat sich ins-

besondere bei der Entwicklung von Gasphasen innerhalb des Festbettes, die durch Konkur-

renz von methanbildenden Bakterien um die Kohlenstoffquelle nie völlig ausgeschlossen 

werden kann, der Einsatz der Kunststofffüllkörper zu deren sicheren Ableitung bewährt 

(PREUSS 2004) Die Entwicklung des Filterwiderstandes konnte bei der Großsäule über die 

Volumenströme der beiden Kreislaufpumpen verfolgt werden (Abbildung 11-24). Über die 

Pumpenkennlinien ergibt sich die Zunahme des Filterwiderstandes über die gesamte Be-

triebszeit der Großsäule von mehr als 17 Monaten nur auf etwa 0,8 m WS. 
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Abbildung 11-24 Entwicklung der Kreislaufvolumenströme der Großsäule 

Den in Abbildung 11-24 erkennbaren periodischen Erhöhungen der Umwälzrate kann 

keine wesentliche Wirkung zugesprochen werden. Hätte eine signifikante Verlagerung von 

Eisensulfid-Schlamm aus dem Festbett in den Sumpfraum der Großsäule erzielt werden 

können, so müssten die Grundlastvolumenströme nach der kurzzeitigen Erhöhung (24 h) 

jeweils eine geringe Zunahme aufweisen (Sägezahnprofil). Stattdessen ist für beide Volu-

menströme eine stetige Abnahme mit der Versuchsdauer vorhanden, die mit Steigerung der 

Umsatzrate für Sulfat eine Progression erfährt. 

 

Untersuchungen zur Wirksamkeit von Rückspülungen wurden an den Säulen S und P 

durchgeführt. Bei drei Wasserstarkstromspülungen je Filtersäule mit jeweils 100 L Kippen-

grundwasser wurden die Spülgeschwindigkeiten variiert, um den erforderlichen Spülstrom zu 

ermitteln (Tabelle 11-10). Die Rückspülungen wurden im letzten Viertel der gesamten Filter-

laufzeit vorgenommen. Im Anschluss an die Spülungen 1 und 2 konnten die Auswirkungen 

auf die Fortführung des Aufbereitungsbetriebes untersucht werden. 
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Tabelle 11-10 Kenngrößen der Filterrückspülungen 

Spülung 1 2 3 

Versuchszeitpkt. [h] 11.325 13.230 14.668 

QSpül [L/h] 400 800 1200 

vspül [m/h] 22,6 45,3 67,9 

Filtersäule S P S P S P 

Spülschlamm-
volumen 

[mL] 395 646 380 1190 280 1205 

 

Die Angabe der Spülgeschwindigkeiten erfolgt, wie in der Filtertechnik üblich, als Leerrohr-

geschwindigkeiten. Infolge der sehr unterschiedlichen effektiven Porositäten beider Packun-

gen, fallen auch die Wirkungen hinsichtlich der Schlammausträge verschieden aus. Während 

bei Säule S bereits bei der ersten Rückspülung das maximale Spülschlammvolumen erreicht 

worden ist, war bei Säule P dies erst bei der dritten Rückspülung möglich. Unter Berücksich-

tigung der Porositäten ergeben sich für Spülung 1, Säule S und Spülung 3, Säule P etwa 

identische Abstandsgeschwindigkeiten von ca. 75 m/h. Allerdings muss berücksichtigt wer-

den, dass die in den Filtersäulen vorhandene Schlammmenge zu den Spülzeitpunkten nicht 

gleich war, was die abnehmenden Schlammausträge bei Säule S erklären würde. Allerdings 

bereitete die Bilanzierung der innerhalb der Reaktoren vorhandenen Gesamtschlammmenge 

in Relation zum jeweils ausgetragenen Anteil erhebliche Schwierigkeiten. Diese konnte bis-

her nicht widerspruchsfrei erfolgen.  

Obwohl die Spülgeschwindigkeiten deutlich variiert worden sind, ergeben sich für alle Spü-

lungen Fließverhältnisse im hydraulischen Übergangsbereich (vgl. Abschnitt 11.2.5). 

In der Filtertechnik ist für Wasserstarkstromspülungen der Richtwert von 50 m/h Spülge-

schwindigkeit gebräuchlich, um während der Rückspülung auch eine Bettfluidisierung errei-

chen zu können. Mangels Freibord war dies bei den eigenen Versuchen nicht möglich. Im 

Analogieschluss hinsichtlich der Filtermaterialien wird im Ergebnis der Untersuchungen für 

Materialien wie Blähschiefer, Lava usw. eine Spülgeschwindigkeit von 50 m/h empfohlen. 

Dagegen sollte bei Kunststofffüllkörpern in Folge der großen Porosität die Rückspülung mit 

50 bis 75 m/h vorgenommen werden. 

Aus Gründen der Handhabung wurde bei jeder Spülung ein Wasservolumen von 100 L ver-

wendet. Bezogen auf die austauschbaren Bettvolumina (Säule S 3,8, Säule P 3,0) war die 

Spülintensität bei der Säule S größer. Untersuchungen zur erforderlichen Spüldauer leiten 

sich daraus als zukünftige Aufgabe ab. Eine Abreinigung von Eisensulfid-Schlämmen aus 
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den Reaktoren konnte erreicht werden. Für Aussagen zur Langzeitwirkung dieser Maßnah-

me bedarf es aber noch fortführender Untersuchungen. 

Die Auswirkungen der Rückspülungen auf die Aufbereitungsleistungen der Reaktoren wer-

den am Beispiel der Säule P verdeutlicht. Wie Abbildung 11-25 für die Spülungen 1 und 2 

zeigt, ist durch das Rückspülen mit Rohwasser ein Absinken des pH-Wertes auf ca. 5,0 fest-

zustellen, was dem Rohwasser-pH entspricht. Da mehrfach das Bettvolumen bei der Rück-

spülung ausgetauscht worden ist, trat gleichzeitig eine Verarmung an Corg und den Haupt-

nährstoffen auf. Die Filtersäulen S und P wurden ohne Rückführung betrieben, so dass erst 

mit dem nachströmenden Wasser die reguläre Nährstoffversorgung wieder aufgebaut wer-

den musste. Der Zeitraum zum Erreichen des regulären pH-Niveaus stimmt etwa mit der 

mittleren hydraulischen Verweilzeit überein. Durch Wechselwirkungen mit dem in der Säule 

verbliebenen Material erfolgte die pH-Einstellung in etwa der halben Zeit, wie sie für das Er-

reichen der ursprünglichen Entsäuerungsleistung erforderlich war. Insgesamt haben sich die 

Rückspülungen nicht schädlich auf die Aktivität der SRB ausgewirkt. Der Verbleib eines Teils 

der Eisensulfid-Schlämme in den Reaktoren scheint die Milieu-Verhältnisse zu stabilisieren. 

Bei Reaktoren mit Rückführung bestünde die Möglichkeit, durch Stoßzugabe einer adäqua-

ten Menge Substrat, die Nährstoffversorgung der Mikroorganismen unmittelbar nach der 

Rückspülung auf das gewohnte Maß wieder einzustellen und damit ohne Zeitverzug wieder 

die Sollleistung des Reaktors zu erreichen. 
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Abbildung 11-25 Wirkung der Rückspülung auf die Aufbereitungsleistung der Säule P 
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11.2.5 Fällung restlicher Sulfide 

Die wesentlichen Ergebnisse der durchgeführten Versuche sind in Tabelle 11-11 sowie in 

Abbildung 11-26 dargestellt. 

Tabelle 11-11 Charakteristische Parameter der Sulfidfällungsversuche 

Parameter Dimension Versuch 1 Versuch 2 Versuch 3 Versuch 4 

wirksamer Korn-
durchmesser [mm] 2,70 6,65 4,05 2,45 

Kornoberfläche [m²] ca. 4,2 ca. 1,7 ca. 3,1 ca. 5,7 

Filtergeschwindigkeit [m/h] 0,47/0,25 0,24 0,31 0,36 
durchgesetztes Wasservo-
lumen [m³] 1,59 1,05 1,32 3,75 

ausgetauschte Bettvolumi-
na [1] 1748 1152 1325 3747 

Eisendepot [mmol] 2640 3085 3745 12482 
akkumulierte Stoffmenge 
an Sulfid [mmol] 2100 2040 3910 14900 

Fe/S-Verhältnis [1] 1,26 1,51 0,94 0,82 

Wirkungsgrad für FeS [%] 79 66 106 123 

Wirkungsgrad für 
Fe3S4 

[%] 58 50 80 92 

 

In Folge der unterschiedlichen Kornklassen ergeben sich hinsichtlich der Sulfidabreinigung 

bei den durchgeführten Versuchen deutliche Unterschiede. Die Ursachen liegen neben den 

verfügbaren Kornoberflächen auch im Anteil der Korndiffusion sowie Dispersion begründet.  
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Abbildung 11-26 Sulfiddurchbruch bei unterschiedlichen Adsorptionsmaterialien 

Mit allen verwendeten Adsorber-Materialien konnte anfangs eine vollständige Sulfidabreini-

gung erzielt werden. Der sich anschließende Sulfid-Durchbruch setzte nach unterschiedlich 

langer Filterlaufzeit ein und unterschied sich weiterhin in der Breite der Durchbruchskurve. 

Vorteilhaft wirken sich diesbezüglich möglichst eng klassierte Körnungen aus, da sowohl das 

Strömungsprofil der Packung als auch das Sulfidbindevermögen der Einzelpartikeln nur ge-

ringe Variabilitäten aufweisen. 

Der Stofftransport in die Pellets hinein kann nur durch Diffusion erfolgen. Deshalb blieb bei 

den größeren Pellets innerhalb der Versuchsdauer mehr Material ungenutzt (s. Abbildung 

11-27). Während das kleinere Pellet in Abbildung 11-27 links unten mit etwa 6 mm Durch-

messer vollständig durch Sulfideinlagerung verfärbt wurde, sind bei dem größeren Pellet mit 

etwa 12 mm Durchmesser Eindringtiefen von ca. 2,5 mm vorhanden. Einfluss auf die Ein-

dringtiefe wird aber auch von der Sulfidkonzentration im Wasser ausgeübt. 
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Abbildung 11-27 Ansicht und Schnittdarstellungen im Versuch 2 verwendeter Pellets  

Bei sehr kleinen Adsorber-Partikeln erfolgt eine unerwünschte reduktive Freisetzung von 

Eisen(II). Diese muss minimiert werden, da somit der Erfolg des mikrobiellen Entsäuerungs-

verfahrens gemindert werden würde. 

Aus den bisher untersuchten Materialien leitet sich ab, dass die Kornklasse 2,0 bis 6,3 mm 

den gestellten Anforderungen am besten gerecht wird. Entsprechend der Durchbruchscha-

rakteristik der Filterschüttung muss die sukzessive Ergänzung mit frischem Adsorber-

Material und die Entfernung des verbrauchten Altmaterials vorgenommen werden. Durch 

eine wechselnde Kaskadenschaltung mehrerer Filter kann die maximale Beladung des Ad-

sorber-Materials zweckmäßig ohne Sulfiddurchbruch realisiert werden. 

11.2.6 Bewertung der Umweltverträglichkeit des aufbereiteten Wassers 

Für die im Zuge der heterotrophen Sulfatreduktion mit Eisensulfidfällung zu prüfenden Wir-

kungen der aufbereiteten Wässer wurde bereits in früheren Projekten (z.B. KOCH ET AL. 

2006) eine Untersuchungsmethodik entwickelt, die zwischenzeitlich weiter untersetzt worden 

ist. 

Dabei ist auf die folgenden Kategorien einzugehen: 

• Sauerstoffzehrende Stoffe 

• Eutrophierende Stoffe  

• Reststoffe bzw. Metabolite mit folgenden Eigenschaften: 

o akute Toxizität, 

o Inertstoffe, die die Wasseraufbereitung durch Wiederverkeimung oder Bildung 

von Desinfektionsnebenprodukten beeinträchtigen können 

 

Biologisch leichtabbaubare Stoffe können in höheren Konzentrationen in Oberflächengewäs-

sern Sauerstoffzehrung verursachen. Als Bewertungskriterium können die gesetzlichen 

Einleitbedingen für Abwässer mit diesen Stoffen herangezogen werden. Der Biochemische 

Sauerstoffbedarf in 5 Tagen (BSB5), als Maß des Sauerstoffzehrungspotenzials dieser Ab-
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wässer, wird in AbwAG (1998) i.d.R. auf 25 mg/L und der Chemische Sauerstoffbedarf 

(CSB) wird i.d.R. auf 110 mg/L O2 begrenzt. Die zulässige Einleitfracht ist vorflutabhängig.  

Eine erhöhte Sauerstoffzehrung im Oberflächengewässer durch einströmendes unvollständig 

saniertes Grundwasser kann durch folgende Inhaltsstoffe ausgelöst werden:  

• organische Stoffe 

• Eisen(II)- und Manganionen  

• Schwefelwasserstoff 
 

Die spezifische Sauerstoffzehrung lässt sich aus der Reaktionsgleichung berechnen, so dass 

das maximale Zehrungsvermögen aus der analysierten Wasserbeschaffenheit nach Tabelle 

11-12 orientierend berechnet werden kann.  

Tabelle 11-12 Stöchiometrischer Sauerstoffverbrauch bei vollständiger Oxidation von 
zehrenden Grundwasserinhaltsstoffen. 

Stöchiometrie spez. CSB Stoff  Formel 

mol O2/mol Substrat g O2/mol g O2/g 

Methanol CH3OH 1,5 48 1,5 

Glycerin C3H8O3 3,5 112 1,22 

Eisen(II) Fe2+ 0,25 8 0,143 

Mangan (II) Mn2+ 0,5 16 0,290 

Schwefelwasserstoff H2S 2 32 0,94 

org. Stoffe Bestimmung des Zehrungsverhaltens oder   ≈  4 x.DOC 

 
Das Zehrungspotenzial von behandeltem Wasser lässt sich auch über den Biochemischen 

Sauerstoffbedarf (BSB) ermitteln. Eingesetzt wird zu diesem Zweck ein Langzeitzehrungs-

versuch, abweichend von der Abwasseranalytik, ohne Zugabe von Nitrifikationshemmern. 

Damit werden aerob abbaubare Stoffe, einschließlich Ammonium, erfasst. Aus dem zeitli-

chen Abbauverhalten (Zehrungskurve) lassen sich semiquantitativ leicht- und schwerabbau-

bare Anteile ermitteln. In der Probe verbleibt der biochemisch nicht- oder schwerabbaubare 

Anteil der Inhaltsstoffe. 

Restsubstrat, Eisen(II) und Schwefelwasserstoff sollten bei optimaler Fahrweise des Unter-

grundreaktors minimiert werden. Bei der Großsäule schwankten die Ablauf DOC-

Konzentrationen zwischen minimal 4,1 mg/L und maximal 90,4 mg/L. Durchschnittlich wur-

den 37,7 mg/L Ablauf-DOC erreicht. Da im Ablauf noch Glycerin bestimmt wurden (im Mittel 

12 mg/L, entspricht 4,7 mg/L DOC), erfolgte die Glycerin-Dosierung im leichten Überschuss, 

was vor dem Hintergrund der strikten Vermeidung von Mangelzuständen zu sehen ist. Die 
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gemessene Minimalkonzentration erreichte etwa das Konzentrationsniveau des Kippen-

grundwassers, so dass bei optimaler Dosierung der Kohlenstoffquelle keine wesentlichen 

Anteile zehrender Restsubstanz verbleiben. Die Restkonzentrationen für Fe(II) und Schwe-

felwasserstoff werden von der ordnungsgemäßen Funktionsweise der zweiten Prozessstufe 

(Restsulfidfällung) bestimmt (vgl. Abschnitt 11.2.5). Über die Wahl der Pelletgröße und des 

Packungsvolumens kann die verbleibende Eisen(II)-Konzentration minimiert werden 

(< 1 mg/L). Ebenso wurde die Möglichkeit des vollständigen Rückhalts an Sulfid-Schwefel 

nachgewiesen. Ein durchgängig sulfidfreies Ablaufwasser erfordert ein entsprechendes Be-

triebsregime für die Nachführung frischen Adsorbermaterials. 

 

Für die Sulfatreduktion benötigen die Mikroorganismen neben einer Kohlenstoffquelle noch 

die Hauptnährelemente N und P. Überschüssig zugegebene Nährstoffe können Gewässer 

eutrophieren. Der Nährstoffeintrag ist deshalb zu begrenzen. Es wird das Verschlechte-

rungsverbot als Bewertungskriterium für den Eintrag eutrophierender Stoffe vorgeschlagen. 

Das sanierte Grundwasser sollte im Mittel nicht höher mit den Nährstoffen N und P belastet 

sein als das anströmende, unsanierte Grundwasser. Die mittlere Ablaufkonzentration an Ge-

samtstickstoff erreichte bei der Großsäule lediglich 0,5 mg/L und fällt damit kleiner aus als 

die mittlere Rohwasserkonzentration mit 0,8 mg/L. Im gesamten Versuchszeitraum schwank-

ten die Gesamtstickstoffkonzentrationen zwischen 0,1 und 2,0 mg/L. 

Die Ablaufkonzentrationen für ortho-Phosphat wurden nur stichprobenartig bei den Techni-

kumsreaktoren überprüft. Im Mittel lagen die gemessenen Werte um 0,5 mg/L. Damit werden 

die Güteanforderungen an die Ablaufbeschaffenheiten von kommunalen Kläranlagen deut-

lich unterschritten. Im Ablauf der Sulfidfällung lagen die ortho-Phosphat-Konzentrationen 

sogar unterhalb der Bestimmungsgrenze (<0,05 mg/L). Durch die Eisenhydroxid-Pellets wird 

neben der Sulfidfällung auch ein Phosphorrückhalt bewirkt. 

 

Prozessbedingt ist als akut toxischer Reststoff Schwefelwasserstoff zu beachten. Mit der 

Sulfidabscheidung in der zweiten Prozessstufe wird eine vollständige Abreinigung prinzipiell 

beherrscht (vgl. Abschnitt 11.2.5). Für Havariesituationen steht bei der Ableitung des aufbe-

reiteten Wasser in eisenhydroxidreiche Gewässersedimente von Tagebauseen ein zusätzli-

cher Reaktionsraum zur Verfügung, der Konzentrationsspitzen abpuffen kann. In der Folge 

wird an den mit ausreichend Sauerstoff versorgten Sedimentoberflächen bei niedriger Zu-

stromgeschwindigkeit ein Abbau durch Oxidation erfolgen. Wesentlich ist, dass die Ablauf-

konzentration an Sulfid-Schwefel im Dauerbetrieb nicht erhöht ist. 

 

Die nicht einzeln analytisch erfassbaren organischen Inertstoffe, die summarisch eine DOC-

Erhöhung bewirken, können nach SONTHEIMER (1988) bezüglich ihrer Wasserwerks- und 
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Trinkwasserrelevanz beurteilt werden. Die Wasserwerksrelevanten Stoffe lassen sich nähe-

rungsweise nach einem Langzeit-BSB aus der ausgezehrten Probe bestimmen und die 

trinkwasserrelevanten Stoffe verbleiben nach anschließender Pulverkohlebehandlung im 

Wasser (SCHÖPKE ET AL. 2002). 

Es wurden drei Proben nach der Behandlung über Sulfatreduktion in einem Langzeitzeh-

rungsversuch als Doppelbestimmung ausgezehrt. Man kann davon ausgehen, dass die da-

nach verbliebenen gelösten Stoffe nicht mehr biologisch abbaubar also wasserwerksrelevant 

sind.  
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Abbildung 11-28 Zehrungsverhalten der untersuchten Proben 

Die Zehrung läuft in zwei bis drei Phasen ab. Die Zehrungsgeschwindigkeit nimmt von Phase 

zu Phase ab. Den Phasen kann keine stoffliche Ursache zugeordnet werden. Wahrscheinlich 

wird in den letzten Phasen aber überwiegend die gebildete Biomasse abgebaut. Die Probe 

R007 enthielt überschüssiges Substrat und hatte dadurch eine hohen Sauerstoffbedarf ver-

ursacht. 
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Abbildung 11-29 Anteile biolog. abbaubar und wasserwerksrelevant am DOC 

Der wasserwerksrelevante DOC lag bei allen Proben unter 7 mg/L und wird als tolerabel 

eingestuft.  

11.2.7 Hydraulische Verhältnisse in den Reaktoren 

Bei der Durchströmung eines Haufwerkes (im einfachsten Fall bei der Filterströmung durch 

Sand) gibt es, im Gegensatz z.B. zur Rohrströmung, keinen qualitativen Sprung beim Über-

gang vom laminaren zum turbulenten Fließen. Der Übergang vollzieht sich allmählich, wes-

halb keine Übergangs-Reynoldszahl angegeben werden kann. Die Einschätzung des Fließ-

zustandes kann deshalb nur durch Eintrag im λ-Re-Diagramm vorgenommen werden.  

Beurteilt werden die Reaktoren Filtersäule S und P sowie die Großsäule. Der Unterschied 

zwischen den beiden Reaktorarten liegt neben den Abmessungen darin, dass die Filtersäu-

len nur mit dem normalen Durchfluss von ca. 0,35 l/h beaufschlagt wurden (Reaktor ohne 

Rückführung), während bei der Großsäule (Reaktor mit Rückführung) zusätzlich zum Durch-

flussstrom ein Volumenstrom vor dem Ablauf entnommen und hinter dem Zulauf wieder zu-

gefügt wird. Die Zahlenwerte der Filtersäulen S und P sind in der Tabelle 11-13 angegeben. 

Da die berechneten Reynoldszahlen trotz unterschiedlicher Packungen sehr ähnlich ausfal-

len, wurden die Kennwerte für die Rückspülungen nur für Säule P dargestellt. 
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Tabelle 11-13 Hydraulische Kenngrößen der Filtersäulen S und P 

Parameter Dimension Filtersäule S
(Blähschiefer) 

Filtersäule P
(Füllkörper) 

Filtersäule P 
Rückspülung 1 

Filtersäule P 
Rückspülung 2 

Filtersäule P 
Rückspülung 3 

Säulendurchmesser [mm] 150 150 150 150 150 

Durchfluss [L/h] 0,38 0,38 400 800 1200 

rechnerischer Parti-
keldurchmesser [mm] 12 2 2 2 2 

hydraulischer 
Durchmesser [mm] 3,9 12,5 12,5 12,5 12,5 

Reynoldszahl Parti-
kel [-] 0,08 0,04 11,7 41,1 148,9 

Reynoldszahl 
Poren [-] 0,05 0,03 7,8 27,4 99,2 

 

In Tabelle 11-14 sind die Kenngrößen der Großsäule enthalten. Es wurden im Wesentlichen 

drei unterschiedliche Kreislaufvolumenströme realisiert.  

Tabelle 11-14 Hydraulische Kenngrößen der Großsäule 

Parameter Dimension Großsäule 
(QK  L/min) 

Großsäule 
(QK 13 L/min) 

Großsäule 
(QK 46 L/min) 

Säulendurchmesser [mm] 560 560 560 

Durchfluss [L/h] 4,08 4,08 4,08 

Kreislauf [L/min] 3,47 13 46 

rechnerischer Parti-
keldurchmesser [mm] 1,7 1,7 1,7 

hydraulischer 
Durchmesser [mm] 10,2 10,2 10,2 

Reynoldszahl Parti-
kel [-] 3,16 11,7 41,1 

Reynoldszahl 
Poren [-] 2,1 7,8 27,4 

 

Die Eintragung der ermittelten Reynoldszahlen in die λ-Re-Diagramme (Abbildung 11-30 und 

Abbildung 11-31) zum Vergleich mit dem Widerstandsverhalten bekannter Strukturen zeigt, 

dass für die Filtersäulen S und P im Normalbetrieb streng laminare Strömungsverhältnisse 

vorliegen. Im Fall der Rückspülung, welche mit unterschiedlichen Spülvolumenströmen 

durchgeführt wurden, ordnen sich die Fließverhältnisse in den hydraulischen Übergangsbe-

reich ein. 

Je nach Betriebszustand der Großsäule werden im Normalbetrieb laminare erreicht. Bei Er-

höhung des Kreislaufvolumenstroms auf QK = 46 L/min wird eine Verschiebung in den Über-

gangsbereich bewirkt, allerdings noch sehr weit von einer ausgebildeten turbulenten Strö-
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mung entfernt. Für die Rückspülung der Großsäule können die Fließverhältnisse dem Ende 

des Übergangsbereiches nahe der turbulenten Strömung zugeordnet werden. 

Der hydraulische Durchmesser kennzeichnet die Porenabmessung des Haufwerks. Für die 

Einschätzung der Eignung dieser Größe zur Beschreibung der Strömungsverhältnisse ist es 

von Interesse, ob Poren mit einer Fließfläche von dh
2∗π /4 bei der Durchströmung eines Füll-

körpers erkennbar sind. Das ist tatsächlich der Fall. Sowohl bei der Anströmung senkrecht 

zur Mantelfläche als auch in Achse sind Fließflächen in dieser Größenordnung vorhanden, 

welche auch bei Schräganströmung erhalten bleiben. 

Verlustbeiwert für Schüttungen (Bezug: Partikelabmessung)

1,E+00

1,E+01
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1,E+04

1,0E-02 1,0E-01 1,0E+00 1,0E+01 1,0E+02 1,0E+03 1,0E+04

Reynoldszahl Rep

V
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be
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t λ

p

Carman-Kozeny

Ergun

Brauer

Molerus/Pahl/Rumpf 

Filtersäule ohne Rückführung

Filtersäule Rückspülung mit 6,67 L/min

Filtersäule Rückspülung mit 13,33 L/min

Filtersäule Rückspülung mit 20,0 L/min

Großsäule mit Rückführung 3,47 L/min

Großsäule mit Rückführung 13 L/min

Großsäule mit Rückführung 46 L/min

Rep = vf*dp/(ν*(1-ε))

 

Abbildung 11-30 Abschätzung des Fießzustandes im λ-Re-Diagramm (Bezug: Partikelab-

messung) 
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Verlustbeiwert für Schüttungen (Bezug: Porenabmessung)
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Shavoronkov turbulent

Filtersäule ohne Rückführung

Filtersäule Rückspülung mit 6,67 L/min

Filtersäule Rückspülung mit 13,33 L/min

Filtersäule Rückspülung mit 20,0 L/min

Großsäule mit Rückführung 3,47 L/min

Großsäule mit Rückführung 13 L/min

Großsäule mit Rückführung 46 L/min

Reh = vf*4/(as*ν) = vf*dh/(ν∗ε )

 

Abbildung 11-31 Abschätzung des Fießzustandes im λ-Re-Diagramm (Bezug: Porenab-

messung) 

12 Diskussion (TP B) 
Mit den durchgeführten Versuchen konnte gezeigt werden, dass für die Entsäuerung von 

potentiell saurem Kippengrundwasser durch mikrobielle Sulfatreduktion alle wesentlichen 

Reaktionsschritte beherrscht werden. Auch für das höherrangige Aufbereitungsziel, der Ein-

stellung einer Sulfatkonzentration von maximal 250 mg/L, wurde der prinzipielle Machbar-

keitsnachweis erbracht.  

Der Zielstellung folgend, auf der Grundlage der gewonnenen Untersuchungsergebnisse und 

unter Berücksichtigung der Resultate vorangegangener Forschungsprojekte, sind für die 

Übertragung auf den Maßstab von Feldversuchen weitere Problemstellungen zu diskutieren.  

Von besonderer Bedeutung sind dabei die Fragestellungen: 

• Welche organische Kohlenstoffquelle ist besonders vorteilhaft einsetzbar? 

• Welche Veränderungen der Umsatzraten sind für den Feldeinsatz zu erwarten? 

• Welche Reaktorgrößen sind für Feldversuche zu realisieren? 

12.1 Bewertung möglicher Kohlenstoffquellen 

Für die begründete Auswahl der vorteilhaftesten Kohlenstoffquelle wird die Methode der 

Nutzwertanalyse bemüht. Dabei wird eine Benotung von verschiedenen Kriterien vorge-

nommen. Die Rangfolge ergibt sich aus dem Notendurchschnitt, der für jede Kohlenstoffquel-

le gebildet wird. Diese Betrachtung setzt voraus, dass alle zu berücksichtigenden Corg-
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Quellen durch SRB verstoffwechselt werden können und bei den Eignungstests keine um-

weltrelevanten Schadwirkungen auftraten. 

Tabelle 12-1 Bewertungsmatrix der Nutzwertanalyse 

Corg-Quelle untersucht in 

R
ei

nh
ei

t 

C
-G

eh
al

t 

V
er

fü
gb

ar
ke

it 

La
ge

rfä
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gk
ei

t 

K
on

ku
rr

en
z 

du
rc

h 
M

PB
 

K
os

te
n 

B
ew

er
tu

ng
 

Methanol PREUSS (2004) 1 1 1 1 5 2 1,8 

Ethanol COPP & KENNEDY (1983) 1 1 1 1 2 3 1,5 

Molke PREUSS (2004) 2 2 5 4 2 2 2,8 

Lactat OKABE ET AL. (1992) 1 1 2 1 2 5 2,0 

Maishydrolysat aktuell 3 2 2 4 5 2 3,0 

Glycerin aktuell 1 1 1 1 2 1 1,2 

Silagesickersaft KOCH ET AL. (2006) 3 3 3 4 5 2 3,3 

 

Aus der Bewertungsmatrix (Tabelle 12-1) geht hervor, dass die technischen Chemikalien 

grundsätzlich gegenüber den Abbauprodukten organischer Substanz als vorteilhaft zu be-

werten sind. Insbesondere auf Grund ihrer Reinheit, hohen Kohlenstoffgehalte und sehr gu-

ten Transport- und Lagerungsmöglichkeiten sind die technischen Chemikalien untereinander 

gleichwertig und den anderen Kohlenstoffquellen deutlich überlegen. Das stärkste Auswahl-

kriterium innerhalb der technischen Chemikalien wird durch die Möglichkeit einer direkten 

Verwertung durch MPB gebildet. Preis und Verfügbarkeit hängen stark von den Marktent-

wicklungen ab und können deshalb nur die momentane Situation widerspiegeln.  

 

Vor diesem Hintergrund ergibt sich die Rangfolge: 

1. Glycerin 

2. Ethanol 

3. Methanol 

4. Lactat 

5. Molke 

6. Maishydrolysat 

7. Silagesickersaft 
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12.2 Übertragung der Ergebnisse auf Feldtests 

12.2.1 Mögliche Umsatzraten 

Die Sulfatumsatzrate rSO4  hängt von einer Vielzahl von kinetischen und reaktionstechnischen 

Faktoren ab. Die wichtigen Bakterien-spezifischen Faktoren, die kinetischen Koeffizienten, 

sind meist nur für Reinkulturen unter optimalen Bedingungen bekannt. Für Mischkulturen in 

technischen Reaktoren mit realem Wasser und oft suboptimalen Wachstumsbedingungen 

sind die kinetischen Koeffizienten i. d. R. nicht bekannt. Dennoch kann eine kinetische Be-

trachtung lohnend sein, um die Bandbreite der zu erwartenden bzw. erreichbaren Ergebnisse 

abzuschätzen.  

Die Grundlagen für die nachfolgende Betrachtung bilden die vereinfachten Substrat- und 

Bakterienbilanzen für einen ideal durchmischten Reaktor und die Monod-Kinetik für Bakteri-

enwachstum. Aus einer Analyse der Einflussfaktoren der Sulfatumsatzgeschwindigkeit rSO4 

werden die im Betrieb veränderbaren Parameter ermittelt. 
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Aus Gleichung (12.1) ergibt sich gekoppelt mit der Sulfatbilanz für den Grenzfall ohne Sub-

strat- und Sulfatlimitierung, (µ=µmax, kd~0, S >>KS, und SO4 >>KSO4 ): 

 

R

oo

SOB
SO V

SOSOQ
X

Y
r

)44(

4/

max
4

−
==

µ  (12.2) 

 

Aus Gleichung (12.1) ist zu sehen, dass die kinetischen Koeffizienten µmax, KSO4, kd, die Er-

tragskoeffizienten YB/SO4, und die Biomassekonzentration X die Sulfatumsatzgeschwindigkeit 

bzw. die Ablaufkonzentration SSO4 bestimmen. 

Die kinetischen Werte sind u.a. abhängig von der Bakterienspezies, der Temperatur, dem 

pH-Wert und der Art des Substrats. Da es in den folgenden Berechnungen um eine Abschät-

zung des Einflusses der einzelnen Faktoren auf rSO4 geht, werden Werte für den unteren 

Grenzfall (niedrige Wachstumsrate) benutzt. Für µmax variieren die Literaturwerte zwischen 

0,01 und 0,55 1/h. Gerechnet wird mit 0,03 1/h bei 35°C. Angaben in der Literatur für die 

Halbsättigungskonstante KSO4 variieren zwischen 0,5 – 17 mg/L SO4. Da die Sulfat-

Ablaufkonzentration >100 mg/L SO4 liegt, stimmt die Vereinfachung dass keine Sulfatlimitie-

rung vorliegt, wie bereits in Gleichung (12.2) angenommen.  
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Bei dem biomassebezogenen Ertragskoeffizient YB/SO4 werden verschiedene Größen für die 

Beschreibung der Biomassekonzentration herangezogen: Zellzahl, g C (als TOC gemessen), 

g Protein, g Zelle und g TS (Zelle + Extrazellulare polymerische Stoffe + anorganische Aus-

fällungen). Die Literaturangaben liegen zwischen 4,5 g Zelle/mol SO4 und 13,4 g TS/mol 

SO4. Hier wurde ein Wert von 10 g TS/mol SO4 für die Berechnungen benutzt. Für die Tem-

peraturabhängigkeit der maximalen spezifischen Wachstumsrate µmax wird das Verhalten 

mesophiler Bakterien angenommen. Da der Temperaturbereich des geplanten Betriebs weit 

unterhalb der optimalen Temperaturen (z.B. 35°C) liegen wird, ist es interessant zu sehen, 

welche Änderungen in der Biomassekonzentration notwendig sind, um gleich hohe Umsatz-

raten bei den verschiedenen Temperaturen zu erreichen.  

Die relative Bakterienkonzentration ist hier definiert als das Verhältnis der Biomassekonzent-

ration bei Temperatur T zu der Konzentration bei 35°C, die für eine konstante rSO4= 

0,1mmol/(L*h) benötigt wird. Dabei wurde nur die Temperaturabhängigkeit von µmax berück-

sichtigt. Um ähnlich hohe Umsatzraten zu halten, wenn die Temperatur sinkt, muss also die 

Biomassekonzentration stark erhöht werden. Bei T=20°C ist eine zweifach höhere Biomas-

sekonzentration notwendig als bei 35°C. Bei 10°C steigt die benötigte Biomassekonzentrati-

on fast auf das zehnfache an. 
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Abbildung 12-1 Variation der benötigten Biomassekonzentration und µmax als Funktion 
der Temperatur  

Gelingt die Erhöhung der Biomassekonzentration nicht, sinkt die Umsatzrate gemäß der 

Temperaturfunktion ab. 

Allerdings kann das Erreichen der benötigten Biomassekonzentration im Reaktor bei lang-

sam wachsenden Bakterien ein Problem sein. Insbesondere bei solchen Bakterien muss ein 

Austrag aus dem Reaktor vermieden werden. Wenn zu viele Bakterien in der Suspension 

statt auf dem Trägermaterial wachsen, besteht die Gefahr, dass die benötigte Biomassekon-

zentration nicht erreicht wird, da es keine Trennstufe mit Rückführung zum Festbettreaktor 
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gibt. Der Einfluss des Rückhaltegrades bzw. Abscheidegrades ß auf die Biomassekonzentra-

tion beim Start-up wird in der folgenden Abbildung 12-2 verdeutlicht. Je niedriger ß, desto 

mehr Zeit ist für die Einstellung der erwünschten X notwendig. 

0

200

400

600

0 50 100 150 200
Zeit    t   (d)

X
 (m

g/
L 

TS
) 

ß=1 0,8 0,6 0,4 0,2

ß

 

Abbildung 12-2 Einfluss des Abscheidegrades auf die Biomassekonzentration im Reak-
tor beim Start-up 

Bei den bisher durchgeführten Untersuchungen wurde eine Kontrolle des Biomasseaustrags 

nicht vorgenommen. Die hier betrachteten Szenarien verdeutlichen, dass darin eine Ursache 

für die langen Zeiträume der Einarbeitung, wie sie auch bei der Großsäule beobachtet wur-

den, begründet sein kann. 

12.2.2 Konzeption eines Feldversuches 

Für die Übertragung der erzielten Ergebnisse auf die Verhältnisse eines zukünftigen Feld-

versuches besteht die Schwierigkeit, dass zunächst die hydrogeologischen und hydrochemi-

schen Standortverhältnisse unbekannt sind. Weiterhin liegen noch keine konkreten Erkennt-

nisse zu den realisierbaren Reaktorvolumina vor. Das angedachte Konzept der Aktiven Drain 

und Gate Systeme mit eingehängten Reaktoren machte es erforderlich, dass die Umsatzleis-

tung der Reaktoren zur Sulfatreduktion und die hydraulischen Kapazitäten der ADAG´s auf-

einander abgestimmt werden müssen.  

Eine erste Abschätzung lässt sich nur vornehmen, wenn dazu Annahmen getroffen werden. 

Dabei wird in Kenntnis verschiedener Kippenstandorte die Tatsache berücksichtigt, dass sich 

der aciditätsreiche Grundwasserstrom meist auf eine Lamelle geringerer Mächtigkeit be-

schränkt. 
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 Abmessungen eines Schachtreaktors: Durchmesser  D 0,6 m 

       Höhe  H 25 m 

       Volumen VR 7,0 m³ 

 hydrogeologische Verhältnisse:  Abstandsgeschwindigkeit  va 0,3 m/d 

       effektive Porosität     P* 0,2 

       Schichtmächtigkeit     M 5 m 

 hydrochemische Verhältnisse:  NP  - 6 mmol/L 

       SO4  1300 mg/L 

 Aufbereitungsziel:    SO4  400 mg/L 

 Umsatzrate für Sulfat    rSO4  0,1 mmol/(L*h) 

 

Mit der Konzentrationsdifferenz für Sulfat, dem Reaktorvolumen und der Umsatzrate ergibt 

sich gemäß Gleichung (12.3) der Volumenstrom, mit welchem der Reaktor beaufschlagt 

werden kann, zu 1,8 m³/d. 

4

4

SO

RSO

c
VrQ

∆
⋅=  (12.3) 

 

Für den fiktiven Versuchsstandort ist von Interesse, welche Breite B sich für die zu fassende 

Stromröhre unter den gewählten Randbedingungen ergibt. Aus den Definitionen der Filterge-

schwindigkeit vf nach Gleichung (12.4) und der Abstandsgeschwindigkeit va gemäß Glei-

chung (12.5) ergibt sich die gesuchte Größe nach Gleichung (12.6) zu 6 m. 

BM
Qv f ⋅

=  (12.4) 

*P
v

v f
a =  (12.5) 

*PMv
QB

a ⋅⋅
=  (12.6) 

Die Beispielrechnung macht deutlich, dass im Zusammenspiel von Fassungselement 

(ADAG) und Reaktor die mikrobiellen Stoffumsätze den limitierenden Faktor darstellen. Um 

die hydraulische Kapazität des Fassungselementes ausnutzen zu können, ist entweder das 

nutzbare Reaktorvolumen zu erhöhen oder die Umsatzgeschwindigkeiten müssen deutlich 

gesteigert werden.  

Mit den durchgeführten Untersuchungen zur Leistungssteigerung der mikrobiellen Stoffum-

sätze konnte bisher nicht das erforderliche Umsatzniveau erreicht werden. Als erfolgsträchti-

ger Lösungsansatz wird deshalb das in Abbildung 12-3 dargestellt Konzept eines Unter-

grundreaktors vorgeschlagen, welches die Erkenntnisse aus dem aktuellen Forschungsthe-

ma mit dem vorangegangenen Forschungsprojekt (KOCH ET AL. 2006) verknüpft. 
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Fe(OH)3-Reaktor

Sulfatreduktion durch 
 Corg-Zugabe

TRG

Testfeld im Anstrom 
eines Tagebaurestgewässers

 

Abbildung 12-3 Prinzipskizze eines Untergrundreaktors zur heterotrophen Sulfat-
reduktion 

Als Reaktionsraum für die Sulfatreduktion wird ein diffus begrenzter Untergrundreaktor direkt 

im Kippengrundwasserleiter aufgebaut. Die Zugabe der erforderlichen organischen Kohlen-

stoffquelle und der Nährstoffe soll periodisch über Lanzen erfolgen, die nicht dauerhaft instal-

liert sein müssen. Innerhalb dieses Reaktionsraumes erfolgt die Deponierung der mit dem 

Eisenvorrat des Kippengrundwassers fällbaren Eisensulfide. Für den angestrebten Gesamt-

umsatz an Sulfat ist die Abreinigung der restlichen Sulfide erforderlich. Diese Aufgabe wird 

gelöst, indem der sulfidreiche Grundwasserstrom gefasst und über Filterschüttungen aus 

Eisenhydroxid-Pellets geleitet wird (ADAG). Das vollständig behandelte Wasser kann über 

eine Rohrleitung in das angrenzende Tagebaurestgewässer abgeleitet werden.  

Unter den Randbedingungen der Beispielbemessung ist zu prüfen, welche Fließlänge sich 

für den Untergrundreaktor ergeben würde. Das Reaktorvolumen wird dabei über das durch-

strömbare Porenvolumen nach Gleichung (12.7) definiert. 

** PBMLPVV gesPore ⋅⋅⋅=⋅=  (12.7) 

4SO

a

r
vcL ⋅∆=  (12.8) 

Unter Verwendung der in KOCH ET AL. (2006) ausgewiesenen Umsatzrate für Sulfat von 

0,025 mmol/(L*h), die für eine im Grundwasserleiter induzierte Sulfatreduktion ermittelt wur-

de, beträgt die Fließlänge idealisiert unter Verwendung von Gleichung (12.8) nur 4,7 m. Trotz 

der starken Vereinfachung dieser Betrachtungen wird deutlich, dass auch bei relativ kleinen 

Umsatzraten eine zweckmäßige Behandlung des Kippengrundwassers im Grundwasserleiter 

selbst möglich ist. 
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12.2.3 Kostenschätzung 

Mit den durchgeführten Untersuchungen können die zu erwartenden Kosten für die Betriebs-

stoffe zur Sulfatreduktion und zur Fällung der Restsulfide abgeschätzt werden (Tabelle 12-2). 

Dagegen sollten die Investitions- und Personal- und Energiekosten erst auf der Grundlage 

erfolgreich durchgeführter Pilotversuche kalkuliert werden, zumal Fragestellungen zum Bau 

und Betrieb von Feldanlagen nicht Gegenstand der Bearbeitung waren. 

Das bei der Produktion von Biodiesel anfallende technische Glycerin wird bei einer Reinheit 

von ca. 85 % gegenwärtig (Stand Oktober 2007) mit 100 €/1.000 kg gehandelt. Der Preis 

unterliegt den unvermeidbaren Marktschwankungen und kann zukünftig erheblich von der 

momentanen Situation abweichen.  

Bei der Abschätzung der Kosten für die Dosierung der Nährelemente Stickstoff und Phos-

phor wird auf die in PREUSS ET AL. (2004) enthaltene Datengrundlage zurück gegriffen. Dem-

nach sind für NH4Cl 330 €/100 kg und für (NH4)2HPO4 1.700 €/100 kg zu veranschlagen. Die 

Einsatzmengen orientieren sich an einem C : N : P Verhältnis von 350 : 5 : 1. 

Eine detaillierte Kalkulation der Fertigungskosten für Eisenhydroxidpellets wurde in BRANDES 

& PREUSS (2007) vorgenommen. Da es sich um die Vorabschätzung einer möglichen zukünf-

tigen Fertigung handelt, wurden hinsichtlich der Auslastung der Pelletieranlage zwei Szena-

rien betrachtet. Es ergeben sich auf dieser Grundlage bei Fertigung im Einschicht-Betrieb 

380 €/1.000 kg und bei Fertigung im Dreischicht-Betrieb 165 €/1.000 kg. Aus dem Korn-

spektrum der selbst produzierten Pellets kann ein Anteil von 70 bis 75 % anforderungsge-

recht zur Sulfidbindung verwendet werden (s. Abschnitt 11.2.5). Bei einem Feststoffgehalt 

von 70 % ist ein Eisengehalt von 30 % verfügbar. 

Tabelle 12-2 spezifische Kosten der Betriebsstoffe 

Verfahrensschritt Spezifische Kosten je Mol 

Sulfatreduktion Corg 0,0073 €/mol SO4 

Sulfatreduktion N, P 0,0064 €/mol SO4 

FeS-Fällung  
(Pelletfertigung Ein-
schicht-Betrieb) 

0,0639 €/mol S2- 

FeS-Fällung  
(Pelletfertigung Drei-
schicht-Betrieb) 

0,0277 €/mol S2- 
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A Anlagen des TP A 

A.1 Durchführung 

A.1.1 Laborversuche 

Beprobungsablauf

1. Schritt:

zu Schritt 1: - Druck wird auf 0,4 bar abgelassen
                    - Batch wird gewogen
                    - Batch wird über Einlassventil mittels Pumpe "geflutet" (V1 = 300ml)
                    - Batch wird gewogen
                    - Batch wird um 180° gedreht
 

Gasraum

Ablassventil

Einlassventil

V2 Sediment-
körper

Messzylinder

Pumpe Durchmischungs-
zone

0,8 bar

0,4 bar

V2
V1

V1
V3

Säule um 180° drehen

 2. Schritt 

V1

Ablassventil

Einlassventil

V1Sediment-
körper

V3

V1

0,4  bar

H2

V2

1,5 bar 1,5 bar

t1 t2

zu Schritt 2: - V3 = V1 = ca. 300ml wird über Ablassventil entnommen
                    - Batch wird gewogen         Massen- und Volumenbilanz 
                    - Batch wird anschließend mit Wasserstoff begast bis p = 1,5bar
                    - tägliche Homogeniserung durch Gaseintrag und drehen der Batches
                    - t1 = Ende der Beprobung = Beginn der Sulfatredunktion;  t2 = Beginn nächster Beprobung
                      = Ende der Sulfatreduktion

Durch-
mischung

Sulfatreiches 
Grundwasser

gereinigtes 
Wasser

Messzylinder

Filtermembran

= V1

V2

300 ml =
V3

Ablassventil

400ml
=

V3

V3

V2 V2

Ablassventil Einlassventil
= V1

0,8 bar

V1
0,8 bar

Säule um 180° 
drehen

 

Abbildung A-1  Ablauf der Beprobung der Batchansätze 

A.1.2 Beprobung der horizontalen Festbettsäule 

Die Beprobung des Porenwassers wurde regelmäßig durchgeführt. Die Proben wurden 

entlang der Stromröhre über die Probenahmeports entnommen (Abbildung A-2). 
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Abbildung A-2  Probenahmeports und Gasinjektionspunkte 

Die Proben wurden anschließend bei 10°C gelagert und schnellstmöglich analysiert. 

A.1.3 Analyse-Methoden 

pH und Redoxpotenzial 

Die Messung des pH-Wertes erfolgte mit einer pH-Elektrode SenTix® 41 mit integrierten 

Temperaturfühler und einem pH/mV-Meter 197 von WTW. Bei der Messung wurde die 

Potenzialdifferenz zwischen der Mess- und der Referenzelektrode bestimmt. Intern wurde 

die Spannung temperaturkorrigiert und der pH-Wert ausgegeben.  

Die Bestimmung des Redoxpotenzials wurde mit einer Glaselektrode SenTix ORP® und dem 

pH/mV-Meter 197 durchgeführt. 

 

Fe(II)-Ionen  

Die Bestimmung der Fe(II)-Konzentration erfolgte während des Fed-Batch-Betriebes 

halbquanititativ mit den Teststreifen Merckoquant® der Firma Merck (0-500 mg/l). Während 

des kontinuierlichen Betriebes wurden die Teststreifen lediglich zur Voruntersuchung 

verwendet und bei Vorhandensein von Fe-(II)-Ionen eine Probe zur photometrischen 

Untersuchung vorbereitet. Die Probe mussten entsprechend des Messbereiches von 0,5 - 5 

mg/l Fe2+ verdünnt werden. Für die Messung wurden 50 ml Probe mit 2,5 ml Eisessig 

versetzt und mit 1,10 Phenantronlin (Merck) stabilisiert und konnten somit dunkel und kühl 

für 2 Wochen gelagert werden. Die Konzentrationsmessung erfolgte am Spekol 11 der Firma 

Carl-Zeiss-Jena. Die Extinktion wurde bei 510 nm ermittelt und mit Hilfe einer 

Kalibriergeraden die Konzentration berechnet. 

 

Sulfatanalytik 

Mit Hilfe der Ionenchromatographie (DIONEX) wurde die Sulfatkonzentration bestimmt. Es 

wurden jeweils 10 ml Probe über einen 0,2 µm großen Filter filtriert. Bei Vorhandensein von 

Fe2+ in der Probe musste dieses durch einen Kationenaustauscher entfernt. 
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Summenparameter TIC und DOC  

Die Analytik der gelösten organischen Kohlenstoffverbindungen (DOC: Dissolved Organic 

Carbon) und der gesamte anorganische Kohlenstoff in gelösten und ungelösten 

Verbindungen (TIC: Total Inorganic Carbon) erfolgten. Für die Untersuchung des DOC 

wurde die Probe mit Hilfe eines 0,45 µm Filter von Feststoffbestandteilen gereinigt und 

entsprechend des Messbereiches von 0,5 - 10 mg/l verdünnt. Die TIC-Probe wurde unfiltriert 

und unverdünnt in ein Headspace-Vial gegeben und gasphasenfrei verschlossen. 

 

Elementbestimmung in der Porenlösung 

20 mL filtrierte (0.2 µm) Probenlösung wurde mit 200 µL 0.1 M HNO3 angesäuert und bis zur 

Vermessung unter 10°C gelagert. Die Elementbestimmung erfolgte mit einem ICP-OES 

(SPEKTRO CIROSCCD).  

 

H2(aq)-Konzentration 

Zur Bestimmung der Wasserstoffkonzentration in der Lösung wurde der Volumenanteil von 

Wasserstoff (φi) in der Gasphase in einem geschlossenen Headspace-Vial 

gaschromatographisch (SHIMADZU GC 14A, WLD, Nachweisgrenze 0.001%) bestimmt. Der 

in der  

Lösung des Headspace-Vials gelöste Gasanteil wurde über das Henry-Gesetz bestimmt. 

Dieses beschreibt die Verteilung einer Komponente i zwischen einer Gas- und einer 

Wasserphase. Für ein offenes System gilt (Gl. A.1): 

iiaq, pHc ⋅=       (A.1) 

caq, i Konzentration der Komponente i in der Flüssigphase [mol/L] 

H Henry-Konstante       [mol/(L bar)] 

pi  Partialdruck der Komponente i     [bar] 

 

Diese Form des Henry-Gesetzes gilt definitionsgemäß für offene Systeme. Für ein 

geschlossenes System ist der Henry-Koeffizient, KH [-], nach Gleichung A.2 definiert. 

gas

aq
H c

c
K =       (A.2) 

In der Literatur werden stets Henry-Koeffizienten für offene Systeme angegeben. Die 

Umrechnung kann über die Gleichung (A.3) erfolgen. 

TRHKH ⋅⋅=       (A.3) 

Voraussetzung für die Gültigkeit des Henry-Gesetzes sind Drücke kleiner 5 bar und geringe 

Partialdrücke der Komponente i. Außerdem darf der in der Flüssigkeit vorhandene Anteil der 

Komponente i nicht weiter reagieren und so dem System entzogen werden. 
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Die Löslichkeit eines Gases bzw. die Henry-Koeffizient ist temperaturabhängig. Aus diesem 

Grund wird die Henry-Konstante empirisch nach Gleichung (A.4) für Wasserstoff bei 20°C 

ermittelt. 

640

T
1d

)(lnKd H2 H, =








     (A.4) 

Die Menge des lösbaren Gases hängt linear mit dem Partialdruck der überstehenden 

Gasphase zusammen. Der Partialdruck der Komponente i berechnet sich über das Dalton-

Gesetz (Gleichung A.5). 

igesi pp ϕ⋅=       (A.5) 

pges Gesamtdruck des Gases [bar] 

φi Volumenanteil der Gaskomponente i [-] 

 

Feststoffanalytik 

Zur Bestimmung der Menge und der Verteilung der zurückgehaltenen Stoffe wurden beim 

Säulenausbau Sedimentproben an verschiedenen Stellen entnommen. Die Sedimentproben 

wurden zunächst im Gefriertrockner getrocknet und anschließend auf <100 µm aufgemahlen 

und homogenisiert. Anschließend wurden die folgenden Parameter ermittelt: 

Tabelle A-1 Methoden zur Bestimmung der Sedimentzusammensetzung 

Parameter Methode Nachweis-

grenze 

Alternative 

Bestimmungsmethode 

Elementgehalt Königswasseraufschluss und ICP-OES 

(SPEKTRO CIROSCCD) 

element-

spezifisch 

k.A. 

Sges Verbrennung bei 1200°C (CS-MAT) <0.005% S-Gehalt über ICP-OES 

S550°C Verbrennung bei 550°C (CS-MAT) <0.005% AVS 

S0, Mono- und 

Disulfid-S 

Disulfidaufschluss, Iodometrische 

Bestimmung nach reduktivem Aufschluss (in 

Anlehnung an DIN 51724) 

<0.02% k.A. 

S0 Bestimmung von elementarem Schwefel <0.02% k.A. 

S(Sulfat) S(Sulfat)=Sges-S550°C <0.005% k.A. 

Cges Verbrennung bei 1350°C (CS-MAT) <0.005% k.A. 

TIC CO2-Freisetzung durch Zugabe von 

Phosphorsäure 

< 0.005% TIC=Cges-TOC 

TOC  <0.001% TOC=Cges-TIC 

 

Zur Bestimmung der Schwefel- und Kohlenstoffgehalte wurde ein CS-MAT 5500 (Firma 

Ströhlein) eingesetzt. Die bei der Verbrennung der Sedimentprobe entweichende SO2- bzw. 



Schlussbericht 
A  Anlagen des TP A   

VI 

CO2-Menge wurde über einen Infrarotdetektor quantifiziert. Die Messung des anorganischen 

Kohlenstoffanteils erfolgte über die Zugabe von warmer Phosphorsäure und die 

Quantifizierung der dadurch freigesetzten CO2-Menge mittels der Infrarotmesszelle. 

Die iodometrische Bestimmung von Schwefelverbindungen erfolgte nach dem reduktiven 

Aufschluss durch Titration mit Thiosulfat. Mit dieser Methode werden mono- und disulfidische 

Schwefelverbindungen sowie elementarer Schwefel erfasst. Die Ergebnisse sind mit denen 

des Elementgehaltes vergleichbar, sofern keine höher oxidierten Schwefelverbindungen im 

Sediment existieren. Aus 2-3 g der gefriergetrockneten und gemahlenen (<100 µm) 

Sedimentprobe wurde Schwefel mit ethanolhaltiger HCl, Cr(III) und Zink zu 

Schwefelwasserstoff umgesetzt und anschließend als ZnS gefällt. Anschließend erfolgte die 

Auflösung des ZnS durch Zugabe einer 0.05 M Iodlösung . Über die Titration des 

überschüssigen Iods mit Thiosulfat wurde die in der Sedimentprobe enthaltene 

Schwefelstoffmenge bestimmt (iodometrische Titration). Zur Bestimmung des Anteils 

elementaren Schwefels wurde die gefriergetrocknete und gemahlene (<100 µm) 

Sedimentprobe für 12 h mit Aceton eluiert. Das filtrierte Eluat wurde anschließend equivalent 

des Disulfidaufschlusses weiterbehandelt. 

A.1.4 Berechnung der Stoffänderungsgeschwindigkeiten/ Raten 

Die Sulfatreduktionsrate (SRR) wurden nach Gleichung (A.6) berechnet.  

R

Ablauf2),SO4(Zulauf2),SO4(

t
cc

SRR −− −
=     (A.6) 

Die Gleichung basiert auf einem Sulfatabbau 0. Ordnung. Die Stoffumsatzgeschwindigkeit ist 

demnach unabhängig von der Konzentration des Substrates (Abbildung A-3). Dies gilt für 

Sulfatkonzentrationen >2 mmol/L. Analog dieser Gleichung wurde auch die Fe(II)-

Eliminationsrate ermittelt. 

Zur Bestätigung der angewendeten Reaktionsordnung wurde die Abnahme der 

Sulfatkonzentration innerhalb von 544 h in Batchversuchen bestimmt. Nach Abbildung A-3 

kann von einer linearen Konzentrationsabnahme bis 2 mmol/L ausgegangen werden. 

0.00

2.00

4.00

6.00

8.00

10.00

12.00

0 100 200 300 400 500 600

Zeit [h]

Su
lfa

t [
m

m
ol

/L
]

Ref_a Acet 0.2_Rate_a Acet 0.2_Rate_b Acetat 2_Rate_b  

Abbildung A-3 Sulfatkonzentration im Batchversuch über einen Zeitraum von 544 h mit 
H2/CO2 als Substrat 
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A.1.5 Eingangsdateien für die PhreeqC-Berechnungen 

Tabelle A-2 Quelldateien für die Berechnung der Sättigungsindices verschiedener 
Präzipitate 

SOLUTION P1 
 
temp 10.0 
pH 4.76 
pe  3.23 
units mmol/kgw 
 
Al           0.287 
Ca       7.54 
C(4)     8.58 
Cl       0.35 
Fe(2)    3.05 
Mg       4.81 
Mn       0.33 
Na       1.17 
P        0.003 
S(6)     18.06 
S(-2)    0.000001 
Si       0.8 
end 

SOLUTION P2 
 
temp 10.0 
pH 6.42 
pe  3.11 
units mmol/kgw 
 
Al 0.0007 
Ca       7.51 
C(4)     9.42 
Cl       0.35 
Fe(2)    3.12 
Mg       4.66 
Mn       0.32 
Na       0.58 
P        0.008 
S     14.52 
S(-2)    3.54 
Si       0.73 
end 

SOLUTION P3 
 
temp 10 
pH 6.6 
pe  2.57 
units mmol/kgw 
 
Al       0.0007 
Ca       8.17 
C(4)     9.83 
Cl       0.35 
Fe(2)    1.19 
Mg       4.95 
Mn       0.43 
Na       0.58 
P        0.012 
S(6)     13.60 
S(-2)    4.46 
Si       0.64 
end 

SOLUTION P4 
 
temp 10 
pH 6.64 
pe  2.5 
units mmol/kgw 
 
Al       0.0007 
Ca       7.85 
C(4)     11.5 
Cl       0.35 
Fe(2)    0.57 
Mg       5.11 
Mn       0.34 
Na       0.59 
P        0.02 
S(6)     12.24  
S(-2)    6 
Si       0.55 
End 

SOLUTION P5 
 
temp 10.0 
pH 6.67 
pe  2.68 
units mmol/kgw 
 
Al       0.0007 
Ca       7.07 
C(4)     12.67 
Cl       0.35 
Fe(2)    0.24 
Mg       4.82 
Mn       0.29 
Na       0.55 
P        0.02 
S(6)     12.24 
S(-2)    5.82 
Si       0.55 
end 

 

A.2 Ergebnisse 

A.2.6 Horizontale Festbettsäule – Tracerversuch 

Zur Validierung homogener Strömungsverhältnisse im Reaktor wurde ein Tracerversuch mit 

NaCl durchgeführt. Der Durchbruch von NaCl wurde durch die Messung der elektrischen 

Leitfähigkeit (LF) im Säulenauslauf in 15-Minuten Intervallen verfolgt (WTW Cond 340i 

Durchflussmesszelle Terracon DH). Der eingestellte Volumenstrom entsprach 7.57 ± 0.65 

mL/Minute. Die Bestimmung der mittleren Aufenthaltszeit wurde aus der Durchbruchskurve 

abgelesen. Unter Verwendung der ermittelten Aufenthaltszeit wurde die Abstands-

geschwindigkeit, va nach Gleichung A.7 bestimmt. 

R
a t

Lv =       (A.7) 

L Länge des Reaktors [cm] 

tR Aufenthaltszeit [h] 

Die effektive Porosität, d.h. der durchströmte Porenraum, wurde nach Gleichung A.8 

berechnet. 

avA
Qε
⋅

=       (A.8) 

Die mathematische Beschreibung der Durchbruchkurve erfolgt nach einem Modell zum nicht 

reaktiven Transport in porösen Medien, basierend auf einer analytischen Lösung (Gl. A.9) 
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der Differentialgleichung zum konvektiv-dispersiven Stofftransport in porösen Medien (OGATA 

& BANKS 1961).  
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c exp   (A.9) 

c Konzentration [mg/L] 

c0 Ausgangskonzentration [mg/L] 

L Länge des Reaktors [cm] 

t Zeit [s] 

Dl longitidunale Dispersivitätskoeffizient [cm] 

 

Der longitidunale Dispersivitätskoeffizient ist die einzige Unbekannte in der Gleichung (A.9). 

Dl ist in Gl. (A.10) definiert als: 

all v*αD =       (A.10) 

αl longitidunale Dispersivität [cm] 

 

Nutzt man die experimentelle ermittelten Daten als Grundlage, so kann die longitidunale 

Dispersivität bzw. der longitidunale Dispersivitätskoeffiezient solange verändert werden, bis 

die berechnete der gemessenen Durchbruchskurve entspricht. Die Gleichung (A.10) 

beschreibt nur die Dispersion in Richtung der Fließrichtung. Diffusionsprozesse sind ebenso 

wie die transversale Dispersion aus den Betrachtungen ausgeklammert. 

 

Stofftransportprozesse 
Der Transport innerhalb des mobilen Porenraumes kann von Diffusion wie auch von 

Advektion und Dispersion bestimmt sein. Die Diffusion bewirkt die Ausbreitung eines Stoffes 

infolge eines Konzentrationsgradienten. Unter Advektion wird der Transport des Stoffes in 

Richtung und mit der Geschwindigkeit des strömenden Grundwassers verstanden. Die 

Dispersion (hier zunächst nur korngerüstbedingt) ist die Aufweitung einer Front aufgrund der 

unterschiedlichen Fließgeschwindigkeit in den Poren, des Geschwindigkeitsprofils in der 

Einzelpore und den unterschiedlich langen Fließwegen. Zur Beurteilung des Einflusses der 

Diffusion auf den Stofftransport im mobilen Porenraum kann die Peclet-Zahl verwendet 

werden. Die Peclet-Zahl (Pe [-]) wird definiert als das Verhältnis zwischen advektiven und 

diffusiven Transport (A.11).  

d

x
e D

dvP =      (A.11) 

Pe Peclet-Zahl [-] 

vx Abstandsgeschwindigkeit [cm/d] 

d mittlerer Korndurchmesser [cm]  
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Dd molekularer Diffusionskoeffizient [cm²/d] 

 

Liegt die Pe-Zahl in einem Wertebereich zwischen 0.4 und 6, dominiert weder Diffusion noch 

Advektion den Transport. Ein eindeutig diffusionskontrollierter Transport ist bei Pe-Zahlen < 

0.4 zu erwarten. Der Transport ist rein advektiv, wenn die Peclet-Zahl > 6 ist (FETTER 1993). 

A.2.6.1 Auswertung 

In Abbildung A-4 ist die Durchbruchskurve der relativen LF (aktuelle LF/ Hintergrund LF0) 

dargestellt. Der schnelle, wenig verzerrte und symmetrische Durchbruch der LF-Kurve weist 

auf eine homogene Strömung und eine geringe Dispersivität hin. Kurzschlussströmungen 

lassen sich an einem vorzeitigen Durchbruch und einer asymmetrischen Durchbruchskurve 

erkennen. 
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Abbildung A-4  Durchbruchkurve der relativen Leitfähigkeit 

Der Tracertest wurde bei einer Abstandsgeschwindigkeit von 0.76 m/d durchgeführt (Tabelle 

A-3). Die dabei ermittelte effektive Porosität betrug 0.38.  

Tabelle A-3  Eigenschaften des Festbettes 

   

Aufenthalszeit, tR [h] 65 

Abstandsgeschwindigkeit [m/d] 0.76 

Korndurchmesser [mm] 0.2-0.7 

Effektive Porosität, ε [-] 0.38 

Porosität [-] 0.39 

Dispersivität, α [cm] 0.6 

 

Stofftransportprozesse bei der Abstandsgeschwindigkeit von 4.7 cm/d 
Unter der Annahme eines molekularen Diffusionskoeffizienten zwischen 1*10-9 und 5*10-10 

m²/s (FETTER 1993), einer Abstandsgeschwindigkeit von 4.7 cm/d und eines mittleren 

Korngrößendurchmessers von 0.6 mm wurde eine Peclet-Zahl von 0.3 bzw. 0.65 berechnet. 
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Bei höheren Grundwasservolumenströmen von beispielsweise 1 m/d wäre der Stofftransport 

mit einer Peclet-Zahl von 7 bis 14 advektiv dominiert. Das im mobilen Porenraum gelöste 

Sulfat sowie auch der gelöste Wasserstoff und andere Nährstoffe wurden also sowohl durch 

Diffusion als auch durch Advektion und Dispersion durch den mobilen Porenraum 

transportiert. Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt der Nährstoffversorgung war 

vermutlich die Diffusion vom mobilen in den immobilen Porenraum, da hier zusätzlich zur 

Diffusion keine weiteren Transportmechanismen erwartet wurden. 

A.2.7 Änderung der DOC-Zusammensetzung des Porenwassers 

Das Chromatogramm des Porenwassers aus Port P5 (Abbildung A-5, schwarz) 

unterscheidet sich durch eine Anhäufung von Peaks, bei einer Retentionszeit von 2-3 

Minuten, vom Chromatogramm des Zulaufwassers (blau). Diesen Peaks werden gut lösliche 

polare organische Verbindungen zugeordnet. Essigsäure bzw. Acetat wurden nicht 

gefunden. Offenbar verschwanden aber auch bestimmte Verbindungen im Wasser. Der Peak 

des Zulaufwassers bei ca. 7.5 Minuten war im Porenwasser nicht mehr vorhanden. Eine 

Identifikation der gebildeten und der umgesetzten Substanzen war bisher nicht möglich und 

bedarf weiterer Untersuchungen. 
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Abbildung A-5 Chromatogramme vom Zulaufwasser (blau) und vom Porenwasser aus 
Port P5 (schwarz) 

A.2.8 Verteilung der Sulfidfällungsprodukte 

Aus den entnommenen Sedimentkernen war durch die gleichmäßige Verfärbung des 

Sedimentes ersichtlich, dass die Verteilung der Sulfidfällungsprodukte offenbar sehr 

homogen abgelaufen ist.  
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3-103, oben 103-203, oben 

 

 

3-103, mitte 103-203, mitte 

 

 

3-83, unten 103-203, unten 

 

 

Abbildung A-6 Sedimentkerne von unterschiedlichen Positionen aus der Festbettsäule 
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A.2.9 Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft im Festbett der horizontalen 
Versuchsanlage (inkl. ausführlichem Bericht der TU-Bergakademie Freiberg) 

Die TU Bergakademie Freiberg, AG Umweltmikrobiologie wurde beauftragt die 

Lebensgemeinschaft im Porenwasser und auf der Sedimentoberfläche der horizontalen 

Festbettsäule zu untersuchen. Dabei standen zwei Fragen im Mittelpunkt der 

Untersuchungen:  

1. Aus welchen Mikroorganismengruppen besteht die bakterielle Lebensgemeinschaft? 

2. Gibt es Unterschiede in der Zusammensetzung der Lebensgemeinschaft zwischen 

Porenwasser und Sedimentoberfläche? 

Es wurde eine Wasserprobe am Port P5 (1000 mL) sowie eine Sedimentprobe aus dem GP3 

(20 g) zu Beginn des Versuchsabschnittes 9 entnommen.  

Der ausführliche Ergebnisbericht ist im Folgenden angefügt. 
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B Anlagen des TP B 

B.1 Analysenmethoden 

Tabelle B-1 Analysemethoden 

Parameter Verfahrensbezug Bestimmungsmethode 
flüssige Proben 
pH-Wert DIN 38 404 Teil 5 Einstabmesskette 
Redox- Spannung DIN 38 404 Teil 6 Einstabmesskette 
elektrischen Leitfähigkeit DIN EN 27 888  
Anionen (Chlorid, Nitrit, Bromid, 
Nitrat und Sulfat) 

DIN 38 405 Teil 20, 
DIN EN ISO 10304-1 

Ionenchromatographie 

Phosphor DIN 38 405 Teil 11 Spektralphotometrie 
Sulfid Laborvergleichsverfahren Spektralphotometrie 
Kationen (Kalium, Natrium, 
Magnesium, Calcium) 

DIN EN ISO 10304-1, 
DIN EN ISO 10304-2 

Ionenchromatographie 

Ammonium Laborvergleichsverfahren Spektralphotometrie 
Eisen(II) –Ionen, gelöst DIN 38 406 Teil 1 Spektralphotometrie 
Mangan, Eisen. DIN 38 406 Teil 22 Atomabsorptionsspektrometri

e 
Aluminium  DIN 38406-25 Atomabsorptionsspektrometri

e 
TC, TIC DIN 38 409 Teil 3 Infrarot- Spektrometrie 
Säure- und Basekapazität DIN 38 409 Teil 7 Titrierautomat 
CSB Laborvergleichsverfahren Spektralphotometrie 
BSB DIN 38 409 Teil 51  
   
feste Proben 
Mg, Al, Si, P, S, Cl, K, Ca, Ti, 
Fe, Cr, Mn, Ni, Cu, Zn, As, Cd, 
Pb 

Laborvergleichsverfahren Röntgenfluoreszensanalyse 

C, N, S Laborvergleichsverfahren C-N-S-Analyser 
 

B.2 Ergebnisse 
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Bild 1 Entwicklung v. Leitfähigkeit, Sulfatkonz. und organ. Kohlenstoff im Ablauf der Säule S 
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Bild 2 Entwicklung von pH-Wert und Neutralisationspotential im Ablauf der Säule S 
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Bild 3 Entwicklung der Umsatzgeschwindigkeiten für SO4, NP und DOC bei Säule S 
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Bild 4 Entwicklung v. Leitfähigkeit, Sulfatkonz. und organ. Kohlenstoff im Ablauf der Säule P 
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Säule P
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Bild 5 Entwicklung von pH-Wert und Neutralisationspotential im Ablauf der Säule P 
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Bild 6 Entwicklung der Umsatzgeschwindigkeiten für SO4, NP und DOC bei Säule P 
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Bild 7 Entwicklung von Leitfähigkeit, Sulfatkonz. und organ. Kohlenstoff im Ablauf der GS 
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Bild 8 Entwicklung von pH-Wert und Neutralisationspotential im Ablauf der Großsäule 

0,00

0,02

0,04

0,06

0,08

0,10

0,12

0,14

0,16

0,18

0,20

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000

Versuchszeit

U
m

sa
tz

ra
te

 [m
m

ol
/(l

*h
)]

rSO4 rDOC rNP

 
Bild 9 Entwicklung der Umsatzgeschwindigkeiten für SO4, NP und DOC bei der Großsäule 
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Festbett Säule S – Blähschiefer nach Rückspülung mit 1200 L/h 

 
 

Reaktorkopf – 0 cm Fließstrecke 50 cm Fließstrecke  150 cm Fließstrecke 

Festbett Säule P – Rauschert Bioflow 30 nach Rückspülung mit 1200 L/h 

  
Reaktorkopf – 0 cm Fließstrecke 50 cm Fließstrecke 150 cm Fließstrecke 
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