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Zielsetzung und Anlass des Vorhabens

Zielsetzung ist die Entwicklung eines energieeffizienten Verfahrens zur Aufbereitung von Garresten
durch die Kombination von Fest / Flussigseparation und Membranverfahren. Die Aufbereitung von Gér-
resten mit dieser Verfahrenskombination ist vielversprechend, da sie die im Garrest enthaltenen Nahr-
stoffe in transport-, lager- und verkaufsfdhige Produkte Uberfuhrt. Der aufkonzentrierte Feststoff und
Flissigdinger kann Mineraldiinger ersetzen. Dadurch lassen sich LKW Transporte minimieren und Din-
gemittelressourcen schonen. Das abgetrennte Wasser weist Direkteinleitungsqualitat auf. Aufgrund der
hohen Investitions- und Betriebskosten ist die Verbreitung dieser Technologie jedoch noch gering. Be-
sonders die hohen Strombetriebskosten der eingesetzten Ultrafiltration sind hier zu nennen. Durch die
Anderung der rheologischen Eigenschaften des Garrestzentrats soll die Effektivitat der Ultrafiltration
deutlich gesteigert werden. Des Weiteren sollen energieeffizientere Alternativverfahren zur Filtration ent-
wickelt werden.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

Folgende Arbeitsschritte und Methoden wurden in der genannten Reihenfolge eingesetzt:
e Literaturrecherche und Durchfiihrung eines Statusseminars zum Thema Garrestzusammenset-
zung und Behandlung
e  Grundlegende Untersuchung und Charakterisierung von Gérresten und Dekanterablaufen mit-
tels Viskositatsbestimmung und chemischer Analyse an bestehenden technischen Anlagen
e  Screening, ldentifikation und Laborerprobung von Hilfsstoffen und Behandlungsverfahren zur
Viskositéatsverringerung fur Garreste und Dekanterablaufe
e Untersuchung der optimierten Prozesskette im Labor- und Technikumsmafstab
e Anwendung der optimierten Prozesskette im Pilotmalistab an zwei Biogasanlagen
e Betrachtung der Wirtschaftlichkeit der ermittelten Stoffe und Verfahren
e Berichterstattung
Die Arbeiten wurden durch den Antragsteller und die Hochschule Osnabriick erbracht.
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Ergebnisse und Diskussion

In der ersten Projektphase wurden die Eigenschaften von 42 Gérrestproben aus 19 unterschiedlichen Bi-
ogasanlagen im LabormaRstab untersucht und miteinander verglichen. Dabei zeigte sich, dass die Fluid-
eigenschaften und Membranfiltrationsleistungen unterschiedlicher Gérreste sehr stark variieren. Die Un-
terschiede konnten nicht auf das Futterungsregime der Biogasanlagen zuriickgefihrt werden. Es zeigte
sich, dass der Membranflux deutlich von der Viskositat des Garrest-Zentrats und von der Konzentration
organischer Makromolekille abhéngig ist. Darauf aufbauend wurden verschiedene verfahrenstechnische
Ansatze zur Effizienzsteigerung der Ultrafiltrationsstufe, dem energieintensivsten Prozessschritt der
membrangestutzten Gérrestaufbereitung, untersucht. Thematisch gliedern sie sich nach biologischen, che-
mischen, mechanischen und thermischen Verfahren zur Verénderung der Fluideigenschaften. Bei den bi-
ologischen Verfahren wurden enzymatische und aerobe Verfahren getestet. Die Zugabe von Enzymen
zeigte mitunter erhebliche VVerbesserungen in Membranfluss und FlieRverhalten, ist jedoch kostenintensiv
und muss stets an die spezifische Substratzufuhr der Biogasanlage angepasst werden. Das aerob biologi-
sche Verfahren ergab eine Abnahme organischer Makromolekiile, eine ausreichende Steigerung der
Flussleistung konnte jedoch nicht festgestellt werden. Bei den chemischen Verfahren hat sich besonders
die oxidative Behandlung des Gérrestzentrats als zielflhrend erwiesen. Die erzielten Fluxsteigerungen
lagen je nach verwendetem Garrest im Bereich von Faktor zwei bis funf. Ursdchlich hierfir ist eine er-
heblich reduzierte Fluidviskositat, die bereits bei geringen Zugabemengen von Oxidationsmitteln erzielt
werden konnte. Enzymatische und hochthermische Verfahren (HTC) zeigten ebenfalls eine deutliche Ef-
fizienzsteigerung der Ultrafiltration, stellen sich im Gesamtverfahren allerdings noch nicht wirtschaftlich
dar. Die mechanisch verbesserte Separation durch Flockungsmittel und pH-Einstellung bestétigte die in-
dustriell bereits gemachten Erfahrungen, fiihren aber zu hohen Chemikalienverbrduchen und Betriebskos-
ten. Die pH-Einstellung durch Ansduerung zeigte sehr gute Verbesserungen der Fluxleistung, die auf die
Ladungsverschiebung der Proteine unterhalb ihres isoelektrischen Punktes zurlickgefiihrt werden konn-
ten.

In der zweiten Projektphase wurden Ozonung und pH-Verschiebung in einer Ultrafiltrationsanlage im
Technikumsmalistab systematisch untersucht. Die Versuche im Technikumsmalistab bestétigten die guten
Ergebnisse des Labormalistabs und konnten dariiber hinaus deutliche Synergieeffekte durch gleichzeitige
Temperaturerh6hung zeigen. Basierend auf diesen Ergebnissen wurde eine Pilotanlage bestehend aus ei-
ner volltechnischen Dekanter-Zentrifuge, einer halb-technischen Ultrafiltrationsanlage, einer volltechni-
schen Ozonanlage und einer halb-technischen Umkehrosmoseanlage konzipiert, installiert und an einer
landwirtschaftlichen Biogasanlage in Betrieb gesetzt. Im Betrieb der Pilotanlage lieBen sich die zuvor
ermittelten Steigerungsraten des Ultrafiltrationsflusses durch Temperaturerhéhung, Ozonung und Anséu-
erung ebenfalls bestatigen. Die Zugabe von Schwefelséure fihrte allerdings zu vermehrtem Scaling auf
der nachfolgenden Umkehrosmosestufe, so dass das Verfahren der Ansauerung fir die technische Nut-
zung verworfen wurde. In der dritten Projektphase wurden die Pilotversuche aus dem ersten Standort an
einem zweiten Standort wiederholt und verifiziert. Die Versuche in den drei verschiedenen Mafstében
zeigten eine sehr gute Malstabsiibertragung und erlauben zukinftig eine zuverlassige Auslegung der
membrangestitzten Aufbereitungskette auf Basis von Laborversuchen.

Parallel wurden in der zweiten Projektphase alternative Membrankonzepte entwickelt und erprobt. Zu-
nachst wurde das Verfahren der getauchten Membranfiltration getestet, das aber aufgrund des schnellen
Zusetzens der Membranporen in der Filtration von Gérrestzentraten nicht anwendbar ist. Eine fluiddyna-
mische Optimierung der Oberflachenstruktur der Membranplatten flihrte zu einer deutlichen Verbesse-
rung. Trotz deutlicher Steigerung der erzielbaren Membranfliisse, stellt das entwickelte Verfahren im
Vergleich zur Crossflow-Filtration in trocken aufgestellten Rohrmodulen dennoch keine Alternative dar.

Die Ergebnisse zeigen, dass sowohl eine Temperaturerhdhung mit gleichzeitiger fluiddynamischer Opti-
mierung als auch eine Ozonbehandlung des Garrestzentrats vor der Ultrafiltration das Projektziel erreich-
ten. In beiden Fallen kann der Energieverbrauch der Ultrafiltration um mehr als 50 % gesenkt werden.
Eine Wirtschaftlichkeitsanalyse ergab, dass die Ausnutzung der Temperaturerhéhung bei gleichzeitiger
Anpassung der Uberstromgeschwindigkeiten und transmembranen Druckdifferenzen das Kostenoptimum
ergibt. Die Betriebskosten konnten inkl. Abschreibung und aller Betriebsmittel von urspriinglich mind. 8
€/m? Girrest auf 5-6 €/m* Gérrest gesenkt werden. Damit wurde im Rahmen des Forschungsprojekts eine
Verfahrensverbesserung erzielt, die es erlaubt, die Prozesskette zukiinftig deutlich wirtschaftlicher zu be-
treiben.




Offentlichkeitsarbeit und Prasentation

Die Projektergebnisse sind in Fachjournalen veroffentlicht und der Fachéffentlichkeit auf internationa-
len Tagungen prasentiert worden. Weiterhin wurde der synergetische Effekt der oxydativen Behandlung
mit einer Temperaturerh6hung zum Patent angemeldet.
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Fazit
Aus Sicht der Fordermittelnehmer ist das Projekt &uRRerst erfolgreich verlaufen. Die Projektergebnisse

fuhren zu einer mehr als 50%igen Reduktion des Energieverbrauchs der Ultrafiltrationsstufe. Ein Teil der
Projektergebnisse wurde zum Patent angemeldet. Die im Laufe des Projektes erstellte Garrest-Datenbank
ermdglicht es zusammen mit den Erkenntnissen zum Scale-Up, beliebige Géarreste einer tiberschaubaren
Laboranalyse zu unterziehen und darauf basierend eine energieeffiziente volltechnische Anlage auszule-
gen. Dieses Verfahren ist bereits angewendet worden. Derzeit befindet sich eine 80.000 t/a Garrest-Auf-
bereitungsanlage in Frankreich in der Realisierung. Fir den deutschen Markt stellt das Verfahren mit
Aufbereitungskosten von nunmehr 5 — 6 Euro pro Kubikmeter behandeltem Gérrest eine wirtschaftliche
Alternative dar. Die Kosten beinhalten die laufenden Betriebskosten fiir Strom, Chemikalien und Poly-
mere, Riickstellung fir Wartung, Instandhaltung und Membranersatz sowie die Abschreibung auf die In-
vestition der Anlage. Das Verfahren kann damit zukinftig einen deutlichen Beitrag zur Wasseraufberei-
tung und damit zum Schutz des Grundwassers liefern und gleichzeitig transportwirdige Diingeprodukte

erzeugen.
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Zusammenfassung

Zusammenfassung

Der vorliegende Abschlussbericht stellt die Forschungsergebnisse des Projektes im Zeitraum
vom 01.01.2014 bis 31.12.2017 dar. Das Kernziel des Projektes ist die Entwicklung eines
wirtschaftlichen Verfahrens zur Separierung von Diingemittelfraktionen aus Gérresten und
somit eine Reduzierung der regionalen Uberdiingungsproblematik in Veredlungsregionen
mit gleichzeitig hohem Biogasanlagenbestand. Verstarkt wird die Né&hrstoffproblematik
durch die Novelle der Diingeverordnung vom 02.06.2017, die eine konsequentere Umset-
zung der EU-Nitratrichtlinie zum Gewasser- und Bodenschutz vorsieht.

Basis des Forschungsansatzes ist die VVollaufbereitung von Gérresten mit Membranverfah-
ren. Dieses Verfahren bietet schon heute verfahrenstechnische Lésungen zur Néhrstoffsepa-
ration von Garresten, allerdings mit hohem Energieverbrauch der Filtrationsstufen. Die ener-
gieintensivste Stufe (Ultrafiltration) macht 60 — 70 % des Energieverbrauches aus. Ziel des
Forschungsprojektes ist eine Einsparung von Prozessenergie im Bereich der Ultrafiltration
von mindestens 50 %.

Dieses Einsparpotential kann tber eine gezielte Verbesserung des Stromungsverhaltens und
des Membranflusses in der Ultrafiltrationsstufe erzielt werden, wobei eine Steigerung des
Membranflusses um mindestens den Faktor zwei angestrebt wird.

Im Arbeitspaket 1 wurden Gérreste und deren separierte Phasen untersucht, um den Einfluss
der physikalisch/chemischen Parameter auf die Membranleistung quantifizieren zu kénnen.
In Arbeitspaket 2+6 wurden Optimierungsmethoden untersucht, die eine verbesserte Fluss-
leistung der Ultrafiltrationsstufe ermdglichen. Die Versuche erfolgten im Labor- und Tech-
nikumsmalstab und wurden im Arbeitspaket 3 auf Pilotanlagen an 2 Aullenstandorten in
Nordwestdeutschland tbertragen. Weiterhin wurden als Alternative zur keramischen Quer-
stromfiltration (Stand der Technik) getauchte Membranmodule getestet (Arbeitspaket 4).
Eine abschlieRende wirtschaftliche Bewertung zeigt das Arbeitspaket 5.

Die Untersuchung der Gérreste erfolgte mit 42 verschiedenen Proben aus 19 Biogasanlagen.
Dabei zeigte sich, dass der Membranfluss deutlich von der Viskositat des Gérrest-zentrats
und von der Konzentration organischer Makromolekiile abhéngig ist. Zielfuhrende Optimie-
rungsmalRnahmen sind eine optimierte Fest-/Flussig-Trennung durch geeignete polymere
Flockungsmittel, die Behandlung mit Ozon in kleinen spezifischen Dosierungen und die Re-
duktion der Stromungsgeschwindigkeit in der Querstromfiltration bei gleichzeitiger Tempe-
rierung auf 65 — 75 °C. Durch diese Optimierungen (auch Kombinationen) war es moglich,




Zusammenfassung

an beiden Standorten eine Reduktion der Energie der Ultrafiltrationsstufe von 48 bis 53 %
zu realisieren. Das Projektziel ist somit erreicht worden. Die Optimierung mit hoher Tem-
peratur liefert dabei nicht nur einen technischen Mehrwert, sondern zeigt auch in 6konomi-
scher Hinsicht einen Vorteil durch eine finanzielle Forderung der Kraft-Wéarme-Kupplung
(KWK-Bonus).

Durch die ganzheitliche Optimierung der Ultrafiltrationseinheit mit hohen Einsparpotentia-
len liegt jetzt ein 6konomisches und 6kologisches Vollaufbereitungsverfahren fir Gérreste
mit Membrantechnik vor. Die Aufbereitung vor Ort berfiihrt Nahrstoffe in transportwir-
dige Fraktionen und Prozesswasser. Weiterhin sind die OptimierungsmalRnahmen an beste-
henden Standorten nachristbar und derzeit Teil eines Grol3projektes in Frankreich. Die Op-
timierungsansétze sollten in Langzeitversuchen vor Ort betreut und auf Stabilitat untersucht
werden. Teilweise wurden diese Beweise im Rahmen des Projektes erbracht. Weitergehen-
des Verbesserungspotential liegt in der stromungsmechanischen, apparativen Auslegung der
Querstromfiltration selbst. Hier kénnen reduzierte Druckverluste durch eine verlustfreiere
Durchstromung der Geometrie weitere Vorteile im Energiebedarf zeigen.

Die Ergebnisse des Forschungsprojektes sind in die Dissertation von Tobias Gienau einge-
flossen, die von Prof. Matthias Kraume (TU Berlin) und Prof. Sandra Rosenberger (HS Os-
nabrick) betreut wurde.
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Einleitung und Zielstellung

1 Einleitung und Zielstellung

Das Projekt ,,Entwicklung eines energieeffizienten Verfahrens zur vollstandigen Aufberei-
tung von Garresten aus Biogasanlagen durch die Kombination von Fest-/FIliissig-Separation
und Membranverfahren‘* ist ein gemeinsames, von der DBU gefordertes, Forschungsprojekt
der Hochschule Osnabrick und der Firma A3 Water Solutions GmbH.

Garreste entstehen bei der anaeroben Vergarung von organischem Material wie beispiels-
weise nachwachsenden Rohstoffen oder Giille in Biogasanlagen. Derzeit werden Garreste
aufgrund ihrer reichhaltigen Nahrstoffkonzentrationen (Stickstoff, Phosphor und Kalium)
als Dunger auf umliegende Felder ausgebracht. Dabei kristallisiert sich eine Konkurrenzsi-
tuation zwischen Garrest und Wirtschaftsdiinger um die Ausbringungsflachen heraus. Be-
sonders in den Landkreisen mit hoher Veredelungsdichte (z.B. in Niedersachsen, Nordrhein-
westfalen aber auch Nord-Holland und Frankreich) ist eine direkte Ausbringung auf umlie-
gende Felder wegen der Uberdiingung mit Nahrstoffen kaum moglich. Folglich werden Gar-
reste Uber hohe Transportentfernungen (100 — 200 km) in Regionen mit Né&hrstoffbedarf
transportiert. Anzahl und Gesamtleistung von Biogasanlagen sind in den letzten Jahren sig-
nifikant gestiegen. Die gesamte installierte Leistung hat sich innerhalb von 10 Jahren von
1100 MWe (2006) auf 4166 MWe (2016) fast vervierfacht [GBA16]. Folglich stehen gro-
Rere Mengen an Gérresten zur landwirtschaftlichen Ausbringung zur Verfiigung. Bei einer
landwirtschaftlichen Biogasanlage mit einer elektrischen Leistung von 0,5 MW¢ fallen jéhr-
lich etwa 10000 t/a — 17500 t/a Garrest an [FG10, Brii09]. Bei einer Anlage dieser Leis-
tungsklasse entstehen somit etwa 100 t/a Stickstoff [FG10], die auf die umliegenden Felder
ausgebracht werden missen. Deutschlandweit bedeutete das im Jahr eine Garrestmenge von
65,5 Millionen Tonnen mit 390000 t Stickstoff, 74000 t Phosphor und 331000 t Kalium
[MM12].

Die Ausbringungskosten fur die stoffliche Verwertung von Gérresten variieren, sowohl re-
gional, als auch saisonal und kdnnen mitunter nur schwer abgeschétzt werden.

Nach Bérnthaler et al. 2008 [BBDO0S8] ist in Abbildung 1.1 ein Zusammenhang zwischen
Transportdistanz und spezifischen Ausbringungskosten flr verschiedene Transportoptionen
gezeigt. Die Ausbringungskosten beziehen sich dabei hdufig auf eine kontinuierliche Ab-
nahme von Gérresten, die tber das Jahr verteilt keine Anderungen aufzeigt.
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Abbildung 1.1:  Spezifische Ausbringungskosten in Abhangigkeit der Transportdistanz fiir
verschiedene Transportoptionen [BBDO08]

Die dargestellten Kosten fur die Ausbringung von Gérresten stellen aus heutiger Sicht ledig-
lich eine untere Abschatzung dar. Wahrend von Frihjahr bis Herbst aufgrund hoher Photo-
syntheseleistung ein hoher Nahrstoffbedarf auf landwirtschaftlichen Feldern besteht, ist die
Dilingung mit flussigen Gérresten/Gullen zwischen 1. Oktober bis 31. Januar nach der aktu-
ellen Dungeverordnung untersagt [DiV17]. In dieser Zeit liegen die Abgabe der Gérrest
uber die Giilleborse in Bereichen zwischen 10 — 17 €/m3carrest [Briil4]. Weiterhin sind bei
der Néhrstoffbilanz seit der Novelle [DUV17] Gérreste fur die Berechnung der Stickstoff-
und Phosphorfracht mit einzubeziehen. Dies flhrt bereits jetzt bei vielen Landkreisen in
Niedersachsen [LN15] und Nordrhein-Westfalen [LNW14] zu einer Uberschreitung der
Obergrenze fiir Stickstoff von 170 kgn-h™*-a™. Aus diesem Grund besteht von Seiten der
Landwirte ein grol3es Interesse, die Landkreise sowohl ¢konomisch als auch ¢kologisch
sinnvoll von Néhrstoffen zu entfrachten. Als Alternative zu dem enormen Transportaufkom-
men durch LKW-Transporte stehen verschiedene Aufbereitungsverfahren zur Verfligung.

Die Vollgarrestaufbereitung durch Membranverfahren ist ein geeignetes Verfahren um den
hohen Wasseranteil im Gérrest von etwa 90 — 95 Gew.-% zu reduzieren und die Nahrstoffe

in eine transportwirdige Fraktion zu Uberfuhren.
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Bei der Vollgarrestaufbereitung durch Membranverfahren (siehe Abbildung 1.2) fallen die
folgenden drei Fraktionen als Produkte an:

e Organischer N/P-Feststoffdiinger
e Anorganischer N/K-Flussigdiinger

e Prozess-/ Brauchwasser

Der organische N/P-Feststoffdiinger kann getrennt oder kombiniert aus den Feststoffen des
Separators und der Dekanterzentrifuge gewonnen werden. Er ist reich an organischen, hu-
musbildenden Stickstoffverbindungen und enthalt hohe Konzentrationen an Phosphor. Der
anorganischer N/K-Flussigdunger wird vorwiegend als Konzentrat der Umkehrosmose ge-
wonnen und kann, je nach Bedarf, mit dem Retentat der Ultrafiltration gekoppelt werden.
Die Fraktion enthalt hohe Konzentrationen an direkt verfiigbarem Ammoniumstickstoff und
Kalium. Das aufgereinigte Wasser kann als Prozess- bzw. Brauchwasser fur die Wasserver-
sorgung vor Ort wiederverwendet werden. Das Wasser kann Einleiterqualitt je nach Kom-
plexitat der Anlage erreichen. Hierfur sind derzeit keine einheitlichen gesetzlichen Regelun-

gen definiert, sodass am Vorfluter vor Ort eine individuelle Fallentscheidung getroffen wird.

N/K-
| Retentat UF | Retentat UF | Flussigdinger *
H |
Biogas | e <
-~ O R
Anlage ———» Separator ——Dekanter D S [ Wasser
Garrest Y >0
N/P- ;
Feststoffdiinger

Abbildung 1.2:  Prozessschema der Vollgarrestaufbereitung

Die Vollaufbereitung durch Membranverfahren ist Stand der Technik und an verschiedenen
Standorten (europaweit) bereits seit 5 — 10 Jahren in Betrieb [Briil4].

Zentrales Problem der Vollgérrestaufbereitung ist der hohe Energieaufwand der Membran-
filtration. Dabei stellt die Ultrafiltrationsstufe den Schritt mit dem groRten Energiebedarf
dar. In eine Schweizer Studie lag der spezifischer Energieverbrauch der Ultrafiltration am
Gesamtverfahren zwischen 64 — 72 % [EBE13]. Die Messdaten wurden (iber einen Zeitraum
von einem Jahr erfasst. Eine Reduzierung des Energiebedarfes der Ultrafiltration um ca. —
50 % konnte die Vollgarrestaufbereitung gegenuber der Ausbringung auf Felder per LKW
wirtschaftlich machen [Wirtschaftlichkeitsbetrachtung Brif] und einen Beitrag zur Scho-

nung fossiler Brennstoffe leisten.
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Zielsetzung

Im Rahmen des Forschungsprojektes wird eine Reduktion des Energiebedarfes der Ultrafilt-
ration von etwa —50 % angestrebt, um eine ékonomische und 6kologische Alternative zu
anderen Aufbereitungsverfahren und der Verbringung mit dem LKW zu generieren. Fir eine
ganzheitliche Betrachtung und Bewertung des Verfahrens wurde das Projekt in 6 Arbeitspa-
kete unterteilt:

Arbeitspaket 1:  Grundlegende Versuche von Gérresten und Dekanterklarlauf

Arbeitspaket 2+6: Auswahl und Test geeigneter Zusatz- und Hilfsstoffe oder Be-hand-
lungsverfahren + VVorversuche zur thermischen und chemischen Vor-
behandlung

Arbeitspaket 3:  Halbtechnische Versuche an zwei Standorten

Arbeitspaket 4:  Entwicklung hydrodynamisch optimierter getauchter Plattenmodule

Arbeitspaket 5:  Energieeinsparpotentiale und Wirtschaftlichkeitsanalyse

Ziel dieses Projektes ist es, eine wirtschaftliche Verfahrenskombination zur Anderung der
Fluideigenschaften vor den Membranstufen und damit zur Senkung des erforderlichen Ener-
giebedarfs zu entwickeln und in Feldversuchen zu etablieren. Daflr ist es nétig, die relevan-
ten Zusammenhé&nge zwischen den Fluideigenschaften, insbesondere der Viskositét, und den
messbaren Einflussgrofien des Garrestes und der Fermentation zu erschlieBen (Arbeitspaket
1). Weiterhin werden halbtechnische Versuche an zwei Biogasanlagen mit optimierten Ver-
fahrensweisen durchgefihrt (Arbeitspaket 2+6 und 3). Dartiber hinaus kann der Einsatz von
getauchten Membranmodulen (Arbeitspaket 4) im Vergleich zu den derzeit eingesetzten
Rohrmodulen einen wesentlichen Beitrag zur Senkung des Energiebedarfes leisten. Die ge-
zielte Anpassung der Modulgeometrie und Begasung ermdglicht eine weitere Optimierung
der Prozessfiihrung. Eine abschlieRende wirtschaftliche Betrachtung des optimierten Ge-
samtverfahrens wird im Arbeitspaket 5 durchgefiihrt.

Das Projekt wurde unterstutzt durch studentische Hilfskrafte, die im Rahmen des Projektes
einen Hochschulabschluss erlangt haben. Eine Liste der betreuten Abschlussarbeiten ist Ta-
belle 1.1 zusammengestellt. In den Abschlussarbeiten wurden Teilaspekte des Gesamtvor-

habens erarbeitet, die in diesen Abschlussbericht einfliel3en.
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Tabelle 1.1: Ubersicht der im Projekt betreuten Abschlussarbeiten, BA= Bachelorar-
beit, ST= Studienarbeit, MA= Masterarbeit
Absolvent Typ | Thema
Laura Hinderink BA |Optimierung der Filtrierbarkeit von separierten Garresten durch
thermische und chemische Vorbehandlung
Torben Habighorst | BA | Optimierung der Filtrierbarkeit von separierten Garresten durch
mechanische und biologische Vorbehandlung
Stefan Schliter ST |Optimierung der Filtrierbarkeit von separierten Garresten durch
oxidative Vorbehandlung
Stefan Schliiter MA [Scale - up einer Ozonanlage zur Optimierung von separierten Gar-
resten
Stefano Vernaleone | MA | Influence of digestate pre-treatment by an activated sludge process
on the energy balance of digestate treatment by centrifugation and
ultrafiltration
Stephan Jetscho BA | Optimierung der Filtrierbarkeit von separierten Garresten in einer
Ultrafiltrationsanlage im TechnikumsmaRstab durch Vorbehand-
lungen
Artjom Ehrmann- BA |Planung und Inbetriebnahme einer Garrestvollaufbereitungsan-
traut lage im halbtechnischen Malstab-Optimierung Membranverfahren
Irene Schmidt BA | Optimierung der Filtrierbarkeit von separierten Garresten durch
Saurebehandlung und Verringerung des Puffervermdgens
Kristina Libbe BA | Optimierung einer halbtechnischen Ultrafiltrationsanlage durch
chemische und oxidative Vorbehandlung von separierten Garres-
ten
Luis Hoppert BA | Massen- und Nahrstoffbilanzierung einer Garrestvollaufberei-
tungsanlage im Pilotmalistab
Sebastian Buba BA |Einfluss von pH-Wert Anderungen auf Rheologie und Filtrierbar-

keit von Garresten
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2 Material und Methoden

Im Rahmen des Projektes wurden 42 Garreste untersucht und durch gezielte Vorbehandlung
optimiert. Die Gérreste stammen aus 12 NawaRo-Biogasanlagen (insgesamt 31 Proben) und
7 Abfall-Biogasanlagen (11 Proben). Dazu wurden die Gérreste zunéchst im LabormaRstab
auf ihre Zusammensetzung und physikalischen Eigenschaften hin untersucht und beziglich
ihrer Filtrierbarkeit verglichen. Auf Basis der Laborergebnisse wurden Optimierungsansatze
entwickelt, im Labor- und Technikumsmalistab getestet und anschlieRend in Pilotanlagen an

Biogasstandorten verifiziert.

2.1 Versuchsanlagen

Im Laufe des Projektes wurden Versuche in drei unterschiedlichen Malistdben durchgefihrt:
Labor-, Technikums- und Pilotmalistab. In den folgenden Abschnitten sind die jeweils ver-

wendeten Versuchsanlagen beschrieben.
2.1.1 Zentrifugation

Die Zentrifugation dient der Abtrennung von groben Feststoffpartikel und liefert als Produkt
das Gérrestzentrat, welches in der Ultrafiltration weiterverarbeitet wird. Fir die Zentrifuga-

tion der Gérreste kamen drei Zentrifugen in verschiedenen MaRstdben zum Einsatz.

Tabelle 2.1:  Vergleich der eingesetzten Zentrifugen

Bezeichnung Hersteller/ Typ RZBing  Fillmenge
Laborzentrifuge  Heraeus Sepatech/ Megafuge 1.0 3493 0,4L
Siebzentrifuge CEPA Zentrifugenbau GmbH/ LS 2200 20L
Dekanter GEA Westfalia Separator/ AD0509 3400 3-5méht

Mit der Laborzentrifuge wurden je 0,4 L Material bei 3493 g fir 10 min zentrifugiert. Die
halbkontinuierliche Siebzentrifuge mit einer Maschenweite von 120 pum wurde als Aufbe-
reitungsschritt fur die Ultrafiltrationsversuche im Technikumsmafstab eingesetzt (s. Abbil-
dung 2.1).
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Abbildung 2.1: Links: Laborzentrifuge, Rechts: Siebzentrifuge

An den Versuchsorten der Pilotversuche in Bad Bentheim und Greven wurde eine kontinu-
ierlich laufende Dekanterzentrifuge (Fa. GEA Westfalia Separator, Typ: AD0509) einge-
setzt (s. Abbildung 2-3). Der Volumenstrom der Produktzufuhr, die Drehzahl der Trommel
und die Differenzdrehzahl konnten variiert werden. Bei dem zugefuhrten Gérrest handelte
es sich um bereits separierten Géarrest aus einem Schneckenpressseparator mit einer Ma-

schenweite von 0,5 -1 mm.
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Abbildung 2.2:  Versuchsaufbau der Fest-/Flissigseparation durch Schneckenpresssepara-
tor und Dekanterzentrifuge (Beispiel: Standort 1)
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2.1.2 Ultrafiltration

In folgender Tabelle 2.2 sind die geometrischen Daten der Ultrafiltrationsmodule aller drei

MaRstdbe gegenubergestellt.

Tabelle 2.2:  Vergleich der geometrischen Filterdaten der Mal3stabe

Parameter Labormalstab Technikums- Pilotmafistab
malstab

T Dead-End-Filtration Cross-Flow- Cross-Flow-
yp mit Rihrer (120 min™®  Fijtration Filtration

Modulanzahl 1 1 31

Modullange 1,20 m 1,20 m

Anzahl Bohrungen 19 589

Bohrungsdurchmes-  --- 3,3 mm 3,3 mm

ser

Gesamtfilterflache 0,00287 m2 0,236 m? 7,328 m?

PorengroRe 0,04 pm 0,05 um 0,05 um

Transmembrane 1 bar 1—4bar 1—-5bar

Druckdifferenz

Ausbeute 0-15% 0-40% 70 %

Die Versuchsaufbauten zur Bestimmung der Filtrationsleistung des Labor- und Technikums-
mafstabes sind in Abbildung 2.3 dargestellt. Abbildung 2.4 zeigt die Ultrafiltrationsanlage

im PilotmafRstab.

Kihlaggregat Arbeitshehiilter

- - Y
e ARl ol

Abbildung 2.3: Versuchsaufbau der Ultrafiltrationen im Labormalistab (links) und
Technikumsmalistab (Fa. A3 Water Solutions GmbH, rechts)
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Abbildung 2.4:  Ultrafiltrationsanlage im PilotmaRstab der Fa. A3 Water Solutions GmbH

Fur die Bewertung der Flussleistung wurden folgende 4 Versuche mit der Technikumsanlage

und der Pilotanlage durchgefihrt:

1) Temperaturtest

2) Anderung der transmembranen Druckdifferenz

3) Anderung der Uberstromungsgeschwindigkeit

4) Ausbeutetest (entfallt fir Pilotanlage, da diese kontinuierlich arbeitet)

Der Temperaturtest wurde bei konstanter transmembraner Druckdifferenz und Uberstro-
mungsgeschwindigkeit durchgefiihrt. Uber den Warmetauscher W-01 (Unistat T305 der Fa.
Huber) wurde das Zentrat stetig von Umgebungstemperatur bis auf ca. 70 °C erwérmt.

Bei der Anderung der transmembranen Druckdifferenz wurden die Temperatur und die
Uberstromungsgeschwindigkeit konstant gehalten. Mit Hilfe eines Nadelventils wurde filt-
ratseitig der Druck stetig erhoht, was einen Abfall der transmembranen Druckdifferenz be-
wirkte. Die Anderung der Uberstromungsgeschwindigkeit wurde durch Regelung des Volu-
menstroms mit Hilfe eines Nadelventils, bei konstanter Temperatur und transmembraner
Druckdifferenz, durchgefuihrt. Der Ausbeutetest erfolgte unter Ausschleusung des Filtrats
bei konstanter Temperatur, konstanter transmembraner Druckdifferenz und konstanter Uber-

stromungsgeschwindigkeit. Die Masse an ausgeschleustem Filtrat und der Fluss wurden in
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einem Zeitintervall von 1 — 2 min notiert. Uber die zuvor eingewogene Gesamtmasse an

Zentrat mgy, und der Masse an Filtrat m; wurde die Ausbeute Y berechnet (Gl. 2-1).

Y = £ (Gl. 2-1)

Mges

Im PilotmaRstab verliefen die Versuche bis auf den Ausbeutetest dquivalent. Dieser fand
unter kontinuierlicher und nahezu vollautomatischer Betriebsfiihrung statt.

2.1.3 Umkehrosmose

Im Pilotmalstab wurde das Filtrat der Ultrafiltration durch einen zusétzlichen dreistufigen
Umkehrosmoseschritt aufgereinigt. Die dreistufige Umkehrosmose wurde bei Driicken von
12 — 60 bar, Temperaturen von 30 — 35 °C und Ausbeuten zwischen 70 — 80 % betrieben.
Die verbaute Filtrationsflache der drei Anlagen betragt in Summe 137,2 m2. Hauptaufgabe
des Umkehrosmoseprozesses ist der Riickhalt von geléstem chemischem Sauerstoffbedarf
(CSB), Phosphor und Ammoniak, da fiir diese Komponenten mitunter strenge Grenzwerte
flr den Vorfluter gelten. Um einen ausreichend hohen Riickhalt fiir das geléste Ammoniak
realisieren zu kdnnen, wurde das Filtrat der Ultrafiltration zuvor leicht angeséuert auf einen
pH-Wert von 6,6 — 6,8. Eine Aufnahme der Umkehrosmoseeinheit ist in Abbildung 2.5 dar-
gestellt.

Abbildung 2.5:  Aufnahme der Umkehrosmoseeinheit (RO II/111) im Filtrationscontainer

10
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2.2 Analytik

Im folgenden Abschnitt sind die verwendeten Materialien und Methoden zur Bestimmung
der Gérrestzusammensetzung dargestellt. Analysen wurden sowohl mit dem Rohgarrest, als
auch mit aufbereiteten Fraktionen (Uberstanden nach Zentrifugation, Produkten der Memb-
ranaufbereitung etc.) durchgefihrt. Die Probenahme und -aufbereitung erfolgte in Anleh-
nung an die VDI-Richtlinie 4630 [VDI4630]. Je nach Aufbau der BGA wurden die Proben
aus dem Nachgérer oder Gérrestlager entnommen. Die Lagerung der Garreste erfolgte in
einem Kuhlschrank bei 6 °C. Die Proben wurden vor der Entnahme aus dem Eimer homo-
genisiert.

2.2.1 Trockenrickstand und organische Makromolekiile

Die Bestimmung des Trockenrtickstands und des organischen Trockenrlickstands erfolgte
nach DIN EN 12880 [DINO1] in allen Feststoff- und Flussigproben.

Zur detaillierteren Bestimmung der organischen Inhaltsstoffe wurden im Zulauf der Ultra-
filtrationsstufe (Dekanterzentrat des Garrestes) der Gehalt an Polysacchariden nach dem
Standardverfahren von Dubois et al. [1956] und der Gehalt an Proteinen nach dem Verfahren
von Bradford [1996] bestimmt sowie LC-OCD-Messungen durchgefiihrt. Bei der LC-OCD
(Liquid Chromatography — Organic Carbon Detection) handelt es sich um eine Flussigchro-
matografie. Der umfangreiche Versuchsaufbau besteht im Wesentlichen neben dem organi-
schen Kohlenstoffdetektor aus einem UV- (254 nm) und einem organischen Stickstoffdetek-
tor. Die Chromatographie trennt die Inhaltsstoffe der Proben nach der GroRe auf. Die LC-
OCD Messungen wurden extern an der TU Berlin (Fakultat I11: Technischer Umweltschutz)

durchgefihrt.
2.2.2 Bestimmung der Nahrstoffgehalte

Die Nahrstoffanalysen insbesondere der feststoffreichen Fraktionen wurden vom Institut
AGROLAB durchgefiihrt. Die durchgefiihrten Analysen basieren auf den Standardverfahren
fur den Néahrstoffnachweis nach der Diingemittelverordnung: (Kjeldahl-N: DIN 19684-4,
Dumas-N: DIN EN 16168, NHs-N: DIN 38406-5-2 [E 5-2], P.Os: DIN EN 1SO 11885 [E
22], K20: DIN EN ISO 11885 [E 22]). Dartiber hinaus wurden die Gehalte an Kalium, Ge-
samt-Stickstoff, Gesamt-Phosphor und Ammonium-Stickstoff in den Fliissigphasen der Gér-

reste an der Hochschule Osnabrick durch die folgenden Kuvettentests der Fa. Hach Lange

11



Material und Methoden

bestimmt. Die Auswertung des Kivettentests erfolgte in dem DR 5000 UV/VIS Spektralp-

hotometer der Fa. Hach Lange.

Tabelle 2.3: Ubersicht der eingesetzten Kiivettentests der Fa. Hach-Lange
Parameter Test Messbereich
Kalium LCK 228 5-50 mg/L K*
Ammonium-Stickstoff LCK 302 47-130 mg/L NH4-N
Gesamt-Stickstoff LCK 338 20-100 mg/L TNp
Gesamt-Phosphor LCK 350 2-20 mg/L POs-P

2.2.3 FOS/TAC

Der FOS-Wert beschreibt die Summe aller fliichtigen organischen Sauren und der TAC-
Wert den totalen anorganischen Karbonatpuffer. Das Verhaltnis der beiden Parameter wird
als FOS/TAC-Wert bezeichnet. Die potentiometrische Bestimmung des FOS/TAC-Wertes

wurde mit dem Biogas-Titrator der Fa. Hach-Lange durchgefuhrt.

2.2.4 pH-Wert, Leitfahigkeit und Dichte

Die pH-Wert-Messung erfolgte mit dem pH-Meter pH 197i der Fa. WTW. Die Leitfahigkeit
der Garreste wurde mit dem Multimeter HQD30D der Fa. Hach gemessen. Die Dichte des
Zentrates wurde mittels 25 mL Pyknometer gemessen. Der reine Gérrest hingegen wurde
mit einem 500 mL Messzylinder vermessen. Der hohe Anteil an Partikeln und Fasern lief3

eine Dichtebestimmung mit einem Pyknometer nicht zu.

2.2.5 Viskositat

Die Viskositat sowie das rheologische Verhalten des Gérrestes wurden mit dem Rheometer
Physica MCR 101 der Fa. Anton Paar gemessen. Dabei handelt es sich um ein luftgelagertes
Rheometer mit dem Doppelspaltmesssystem DG 26.7. Aufgrund des strukturviskosen Ver-
haltens der Garrestzentrate wurde die Viskositét tber der Scherrate in einem Intervall von 1
bis 10000 s gemessen und dabei 75 Messpunkte in einer Doppelbestimmung aufgenom-
men. Die Probentemperatur betrug 20 °C. Pro Messung wurde ein Probenvolumen von
3,7 mL in das Messsystem pipettiert. Die Bedienung des Rheometers und die Auswertung
der Messungen erfolgte durch die Software Rheo Plus Version 3.40 der Fa. Anton Paar
[Ant09].
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2.3 Versuche zur Effizienzsteigerung der Ultrafiltration

Im folgenden Abschnitt sind die verwendeten Materialien und Methoden fir die Versuche
zur Effizienzsteigerung der Ultrafiltration beschrieben. Insgesamt wurden im Forschungs-
projekt die in Tabelle 2.4 dargestellten Behandlungsansatze untersucht. Das Ziel dieser Op-
timierungen liegt in der Veranderung der fluidmechanischen Eigenschaften des Dekanter-
zentrats, also des Zulaufs zur Ultrafiltrationsstufe. Angestrebt wird eine Reduzierung orga-
nischen Fracht (und somit auch der Viskositat) des Garrestzentrats, um hdhere Membran-
leistung realisieren zu kénnen. Die grau hinterlegten Verfahren haben sich als vielverspre-
chend herauskristallisiert und sind im Folgenden detailliert beschrieben. Eine Darstellung
aller Optimierungsansétze findet sich im Abschlussbericht AZ31276-01.

Tabelle 2.4: Ubersicht der im Projekt untersuchten Optimierungsansatze und —parame-
ter (grau= zielfuhrend/weiterverfolgt, weilR= kein Effekt/nicht wirtschaft-
lich)

Optimierungs-

: Konzentration/Bereich/Parameter
medium

Optimierungsansatz

Optimierung Fest-
[Flussig-Trennung

Flockungsmittel (Po-
lyacrylamide)

Differenzdrehzahl ngif= 3...13 min™
Garrest Polymer: 2 - 10 grolym/gTr; T=20 °C
Einwirkzeit Polymer t=0...7 min

T=60...100 °C; T=100...160 °C;
Garrest T=160...220 °C;
t= Minuten...Stunden

Thermische Vorbe-
handlung

Vorfiltration vor der

Ultrafiltration Separierter Garrest | 0,04 um — 11 um; T=20 °C; p=1 bary

Enzyme (Lipase, Pro-
tease, Pektinase, Am- | Separierter Garrest | Je 1 g/L; pH=3...10,5; T=40...60 °C
ylase, Cellulase)

UV-C Behandlung Separierter Gérrest 65 W/L; T=20°C;t=5h
Ultraschall Separierter Gérrest 100 W/L; =15.. cl, CZ:O min; T=20...50
: . 6 Vol.% bezogen auf Frischmasse;
Wasserstoffperoxid Separierter Garrest ’ 9
T=40°C
Ozon Separierter Garrest 10...80 mgozon/gotr; T=20...40 °C
Séaurebehandlung Garrest + pH=1...7, T=20 °C
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Separierter Garrest

Laugebehandlung Separierter Garrest pH=7...12, T=20 °C

Impfschlamm aus kommunalem Kilar-
Separierter Garrest werk; 2 — 4,5 kgcsa/(m*Tag);
t=2...3 Wochen; T=20 °C

Aerobe biologische
Behandlung

2.3.1 Optimierung der Fest-/Flissig-Trennung

Im Labormalistab wurden 6 verschiedene polymere Flockungsmittel untersucht. Alle ver-
wendeten Polymere sind zertifiziert nach den Richtlinien der neuen Diingemittelverordnung
und zeigen eine biologische Abbaubarkeit von mindesten 20 % in 2 Jahren [Polyelectrolyte
Producers Group, Méarz 2016]. Die verwendeten Flockungsmittel unterscheiden sich im We-
sentlichen in ihrer Kettenldnge, intermolekularen Vernetzung und Ladung. Die Dosierung
der polymeren Flockungsmittel wurden in einer Konzentration von 0 bis 7 grolymer/KgTr Va-
riiert und mithilfe von Leitparametern wie Viskositat im Uberstand, Trockensubstanzgehalt
im Uberstand und Filtrierbarkeit bewertet.
Fur die Feststellung eines geeigneten Betriebspunktes wurden im Pilotmalistab VVersuche zur
Optimierung des Dekanterbetriebs durchgefuhrt, wobei folgende Parameter variiert wurden:
e Polymer-Dosierkonzentration
e Differenzdrehzahl der Dekanteraustragsschnecke

e FEinwirkzeit

2.3.2 Ozon

Der Versuchsaufbau der Laborozonierung ist in Abbildung 2.6 dargestellt. Mit diesem Auf-
bau kann das Zentrat temperiert, im Gegenstrom ozoniert und gleichzeitig das Restozon in
der Abluft gemessen werden. Der Ozonisator (Druckluft betrieben) erzeugt laut Hersteller-
angabe eine Ozonmenge von etwa 180 mg/h (eigene Messung: 134 mg/h). Diese ozonreiche
Luft wird von unten in eine Reaktionssaule mit Gérrestzentrat geleitet. Das Zentrat wird mit
Hilfe der Schlauchpumpe ,,302S* (Fa. Watson-Marlow) zum Kopf der S&ule gepumpt. Am
Kopf der Séule wird die Ozonkonzentration mit dem ,,Ozone Analyzer BMT 961 (Fa.
BMT) gemessen. In das Reaktionsrohr werden ca. 230 mL Zentrat und einige Tropfen Ent-

schaumer gefullt, um die Schaumbildung zu minimieren.
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Abbildung 2.6:  Versuchsaufbau Ozonierung Labor-Malistab mit (a) Ozonisator Certizon
200 (Fa. Sander), (b) Reaktionssaule, (c) Schlauchpumpe 302S (Fa.
WatsonMarlow), (d) Ozonmessgerat Ozone Analyzer BMT 961 (Fa.
BMT), (e) Thermostat T M3 (Fa. Lauda)

Der Versuchsaufbau der Ozonbehandlung im Technikumsmafstab ist in Abbildung 2.7 dar-
gestellt. Der Laborozonisator 301.19 der Fa. Sander wird mit 600 N L - h! reinem Sauerstoff
betrieben, sodass laut Herstellerangabe eine Ozonmenge von ca. 30 g - h " erzeugt wird. Die
Probe wird mit der Schlauchpumpe SP15 der Fa. Verder aus dem Reaktionstank gepumpt.
In der einen Rohleitung ist ein Venturi — Injektor verbaut, durch den mit Ozon angereicherter
Sauerstoff eingeleitet wird. Die zweite Rohrleitung fuhrt zum Anlagenkopf, indem die Flis-
sigkeit verspriiht wird, um die Schaumbildung innerhalb des Reaktionstanks zu minimieren.
Zur weiteren Minimierung der wird Entschdumer eingesetzt. Ein Teilstrom des Abgases
wird zur Konzentrationsmessung tber das Ozonmessgerdt BMT 964 (Fa. BMT) geleitet.
Nach dem Messgerat wird es durch eine Forderpumpe zum zweiten Abgasteilstrom zuriick-
gefuhrt und in einem katalytischen Restozonvernichter (Fa. Sander) in unschadlichen Sau-

erstoff Uberfihrt.
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Abbildung 2.7:  Aufbau Ozonierung Technikums-MaRstab a) Schlauchpumpe SP15 (Fa.
Verder), b) 50 L Reaktionstank (Fa. Graf), ¢) Laborozonisator 301.19 (Fa.
Sander), d) Ozonanalysegerat BMT 964 (Fa. BMT), e) Labor — Restozon-
vernichter Kat — VA —d76 (Fa. Sander), f) Heizbad M3 (Fa. Lauda), g)
Venturi — Injektor (Fa. Hang Yu)

Der volltechnische Aufbau der Ozonbehandlung ist in Abbildung 2.8 dargestellt. Der Aufbau

ist unterteilt in folgende Bestandteile:

a) Ozonreaktor mit einem Volumen von 5 m3

b) Ozoncontainer mit Ozongerator mit einer Leistung von 1 kgozon/h
c) Sauerstoff- und Stickstoffblindel, insg. 13 Flaschen a 300 bar

d) Kihlgerét fir den Ozongenerator, Solltemperatur 15 — 20 °C

e) Vorlagetank (PE) mit 5 m3 Volumen

Far die Versuchsdurchfiihrung wurde ein VVolumen von insgesamt 10 m3 separiertem Garrest
erzeugt und in den Reaktor gefillt. Das Material wurde tber eine Kreislaufpumpe mit einem
Volumenstrom von 7,5 — 8 m3h zwischen Reaktor und Vorlagetank umgewalzt, um einen
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homogenen Eintrag tber den Verturiinjektor zu gewéhrleisten (nicht dargestellt). Jeder Ver-
such dauerte zwischen 2 — 4 h bis die benétigte Zielkonzentration von etwa 20 — 30
Mgozon/gotr IN das System eingebracht wurde. Wie bei den vorherigen Versuchsdurchfiih-
rungen wurde auch hier Entschdumer eingesetzt, jedoch in kleinen Mengen aufgrund des

optimierten Aufbaus.

ner mit Generator, ¢) Sauerstoff- und Stickstoffblndel, d) Kihlgerat, €)
Vorlagetank (5m?3)

2.3.3 Senkung des pH-Wertes

Ziel der Optimierung war die Verschiebung des pH-Wertes unter den isoelektrischen Punkt
der Proteine, um durch Protein-Polysaccharid-Verbindungen groRere, leichter abtrennbare
Partikel zu erzeugen.

Auf Basis von Titrationskurven wurde die bendtigte Menge einer 95-97 % - Schwefelsdure
(18 molar) errechnet werden, die bendtigt wird, um den jeweiligen Garrest auf einen pH-
Bereich von 2-4 anzusduern. Eine definierte Menge an Garrest wurde mit der 18-molaren
Schwefelsdure angesduert. Da es teilweise zu sehr starker Schaumbildungen kam, wurde ein
Entschdumungsmittel der Firma A3 zugegeben. Die Versuche wurden im Labor-, Techni-

kums- und an einem der Pilotstandorte durchgefiihrt.
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2.3.4 Austausch der Rohrmodule durch getauchte Membranmo-

dule

Ziel der Untersuchungen war der grundsétzliche Austausch der bislang eingesetzten trocken
aufgestellten Ultrafiltrations-Rohrmodule durch getauchte Membranmodule. Dieses Verfah-
ren ist aus der Abwasserbehandlung als deutlich weniger energieintensiv als trocken aufge-
stellte Rohrmodule bekannt. Dabei neigt das System durch geringer Uberstromgeschwindig-
keiten deutlich schneller zum Zusetzen der Membranporen.

Insgesamt wurden zwei verschiedene Membranmodule getestet. Das zu Beginn installierte
Modul ist ein getauchtes Standard-Plattenmodul der Fa. MMF Maxflow Membran Filtration
GmbH (Maxflow-U06-001). Alternativ wurde ein optimierter Modul-Prototyp mit der Be-
zeichnung Maxflow-UX-IPC entwickelt und getestet. In Tabelle 2.5 sind beide Module im
Vergleich dargestellt.

Tabelle 2.5:  Kenndaten zu den Membranmodulen Maxflow-U06-001 und Maxflow-UX-
IPC
Einheit U06-001 UX-IPC
Membranfléche m?2 6,3 5,25
Material Polyethersulfon (PES) | Polyvinylidenfluorid
(PVDF)
Trenngrenze 150 kDa 80 nm
Permeabilitit, Reinwasser | L-m2-h- > 300 > 1000
Lbar?
Betriebsdifferenzdriicke mbar 20 — 250 20 - 500
Ruckspuldruck mbar <50 <1000
pH Wert Betrieb 4-9 4-9
Temperaturbereiche °C 5-50 5-50

Die Trenngrenze des Moduls U06-001 von 150 kDa entspricht in etwa einer Porenweite von
40 nm. Damit liegen beide Module im Bereich der Ultrafiltration, das optimierte Modul
weist aber eine deutlich hohere Reinwasserpermeabilitat auf. Ein weiterer wesentlicher Un-
terschied liegt in den zul&ssigen Ruckspuldriicken. Der geringe Rickspuldruck des Moduls
U06-001 erlaubt keine effektive Modulriickspilung. Lediglich das Entspannen in der Filtra-
tionspause kann gewahrleistet werden. Hier drickt die Filtratpumpe solange Filtrat riick-
warts ins Modul, bis ein Betriebsdruck von 0 mbar erreicht wird. Das UX-IPC-Membran-

modul besitzt zwei Filtrationstaschen weniger als das U06-001 und hat damit eine etwas
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geringere Membranflache von 5,25 m2. Aufgrund des speziellen Fertigungsverfahrens lassen
sich mit diesem Modul héhere Flisse, Betriebs- und Ruckspuldrucke realisieren. Eine effek-
tive Modulriickspilung zur Abtragung der Deckschicht ist somit moglich. Das UX-IPC ver-
fligt aulRerdem Uber den in Abbildung 2.9 dargestellten Membran-Spacer. Realisiert ist dieser
als grobmaschiges Kunststoffflies zwischen den einzelnen Taschen. Durch die Erzeugung
zusétzlicher Turbulenzen soll er die Scherkrafte auf die Membran erh6hen und somit zu einer

besseren Deckschichtkontrolle fihren.

Abbildung 2.9: Membran-Spacer des Maxflow-UX-IPC
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3 Ergebnisse und Diskussion

Im folgenden Kapitel werden die Ergebnisse aus den 6 beantragten Arbeitspaketen zusam-
menfassend dargestellt. Die Arbeitspakete wurden wie folgt gegliedert und zusammenge-

fasst:

Arbeitspaket 1: Grundlegende Versuche von Géarresten und Dekanterklarlauf
Arbeitspaket 2+6:  Auswahl und Test geeigneter Zusatz- und Hilfsstoffe oder Be-hand-

lungsverfahren+ Vorversuche zur thermischen und chemischen Vor-

behandlung
Arbeitspaket 3: Halbtechnische Versuche an zwei Standorten
Arbeitspaket 4: Entwicklung hydrodynamisch optimierter getauchter Plattenmodule
Arbeitspaket 5: Energieeinsparpotentiale und Wirtschaftlichkeitsanalyse

Arbeitspaket 1 umfasst grundlegende Untersuchungen der physikalisch/chemischen Para-
meter aus verschiedenen NawaRo- und Abfallgérrestanlagen. Das Ziel dieses Arbeitspaketes
besteht darin, einen Zusammenhang zwischen Garrestzusammensetzung und Membranflux
in der Ultrafiltrationsstufe herzustellen.

Das Arbeitspaket 2 wurde mit den Ergebnissen des Arbeitspaketes 6 verknupft, da thema-
tisch Schnittmengen entstanden sind. Es wurden verschiedene Behandlungsmethoden des
Garrestes experimentell untersucht, die auf eine Optimierung der Ultrafiltration abzielen.
Die Ergebnisse der Optimierungsmethoden wurden im Anschluss auf halbtechnische Versu-
che an zwei Standorten ibertragen und auch bei getauchten Plattenmodulen angewandt (Ar-
beitspaket 3+4). Abschlielend wurde eine Wirtschaftlichkeitsanalyse durchgefiihrt (Arbeits-
paket 5).

3.1 Arbeitspaket 1: Grundlegende Versuche von Garresten und De-

kanterklarlauf

Fir die systematische Untersuchung der Interaktionen zwischen der Membranperformance
und der Garrestzusammensetzung wurden insgesamt 42 verschiedene Gérreste analysiert.
Eine Ubersicht der gemessenen Werte sowohl im Gérrest als auch im Dekanterklarlauf

(Zentrat) ist in Tabelle 3.1 zusammengestellt.
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Tabelle 3.1: Ubersicht einiger Screeningparameter fir NawaRo- (n = 31) und Abfall-
fermentationen (n = 11), Mittelwerte und Standardabweichung

Parameter Einheit Mittelwert Standardabw. Mittelwert Standardabw.
NawaRo NawaRo  Abfallferm. Abfallferm.
TRGarrest Gew.-% 7,5% 0,02 3,8% 0,01
OTRGarrest Gew.-% 72,0% 0,05 58,1% 0,08
TRzentrat Gew.-% 3,0% 0,01 1,9% 0,01
O0TRzentrat Gew.-% 62,0% 0,07 49,0% 0,14
Leitf.carrest mS/cm 20,28 4,88 31,74 11,00
PHaarrest 7,80 0,19 8,21 0,34
FOS/TACGgsrest MgHAceg/MPcaco3 0,23 0,03 0,21 0,05
Dichtegarrest kg/m?3 994 29 1015 10
Dichtezentrat kg/m3 1016 5 1016 8
Egleﬁ?f;ha mg/L 2286 1371 942 652
Proteinezenrat  Mg/L 6085 3398 2318 1665

Der TR der NawaRo-Garreste mit 7,5 % und der oTR mit 72,0 % liegen in dem flr die Nass-
fermentation erwarteten Bereich. Bei der Abfallfermentation sind die Werte von TR (3,8 %)
und oTR (58,1 %) im Vergleich zu NawaRo-Anlagen geringer. Der geringere 0oTR-Wert ist
auf besser verfugbare Edukte zurlickzufiihren, die zudem einen geringeren Anteil an lig-
nozellulosehaltigen Substanzen beinhalten. Die Dichte der Zentrate und des Gérrestes sind
mit Wasserwerten bei Raumtemperatur vergleichbar. Aufféllig sind die hohen Standardab-
weichungen der Leitfahigkeit der Garreste und der organischen Makromolekiile (Polysac-
charide und Proteine). Die Summe aus Proteinen und Polysacchariden, in der Abwasserbe-
handlung h&ufig als EPS (Extrazelluldre Polymere Substanzen) bezeichnet ist in Abbildung
3.1 dargestellt. Die Konzentration an EPS liegt bei NawaRo-Gérresten mit einem Wert von
etwa 8400 mg/L etwa 2,5-mal hoher als die der Abfall-Garreste.
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Organische Konzentrationen in mg/L

Abbildung 3.1:
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Summenparameter EPS bestehend aus Proteinen und Polysacchariden fur
NawaRo- und Abfallfermentationen, Mittelwerte und Standardabwei-

chung

Die Néhrstoffkonzentrationen und die damit verbundenen Dingequalitdten sind in Tabelle

3.2 fur aufgefihrt. Fir acht NawaRo-Gérrestproben wurden sowohl die Gérreste und Zent-

rate vermessen, flr alle anderen Proben lediglich das Zentrat. Der Separationsschritt zeigt

einzig auf den Nahrstoff Phosphor eine wesentliche Trenneffizienz. Phosphor folgt der fes-

ten Phase der Separation.

Tabelle 3.2: Ubersicht der Nahrstoffe fiir Garreste und Zentrate; NawaRo- (n = 31) und
Abfallfermentationen (n = 11), Mittelwerte und Standardabweichung
Parameter  Einheit Mittelwert Standardabw. Mittelwert d Stan-
ardabw.
NawaRo NawaRo Abfallferm. Abfallferm.
Niotal.Garrest ~ MQ/L 44000"=8) 550("=8)
NH4-Nearrest -mg/L 2180("=8) 650("=8)
P20s, carrest ~ Mg/L 1950("=8) 420("=8)
K20, carest ~ Mg/L 47968 290("=8)
Niotal Zentrat mg/L 4357 1774 5496 2265
NH4-Nzentrast  mMQ/L 2239 1069 2793 1737
P20s, zentrat mg/L 467 329 509 353
K20, zentrat mg/L 4584 1179 2499 1873
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Beim Vergleich der Zentrate aus NawaRo und Abfallfermentationen ergeben sich deutliche
Unterschiede (siehe Abbildung 3.2).
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Abbildung 3.2:  Ubersicht der Nahrstoffmittelwerte fiir NawaRo- und Abfallfermentatio-
nen (Zentrate), Mittelwerte und Standardabweichung

Bei den NawaRo-Garresten wurden fur die Nahrstoffe Gesamtstickstoff und Ammonium um
ca. 20% geringere Werte als bei Abfallfermentationen gemessen. Die Kaliumkonzentration
von NawaRo-Zentraten liegt mit etwa 4500 mg/L deutlich uber der der Abfallfermentationen
mit etwa 1900 mg/L. Die Streuung bei Garresten aus Abfallfermentation ist deutlich héher,
da diese einer deutlich unterschiedlicheren Fitterungsstrategie unterliegen und eine groliere
Variation an Inputmaterial aufweisen.

In Tabelle 3.3 sind die im Labormalstab bei 1 bar und 20 °C gemessenen Ultrafiltrations-
flisse der verschiedenen Garrestzentrate zusammengestellt. Der Flux ist bei Abfall-Garrest-
zentraten mit ca. 3,33 L-m>h! im Mittel fast 2,5-mal hoher als bei NawaRo-Gérrestzentra-
ten. Die Streuung um den Mittelwert ist mit + 2,05 L-m2h bei Abfall-Garresten deutlich
ausgepragter. Weiterhin sind in Tabelle 3.3 rheologische Parameter der Proben dargestellit.
Gdrrestzentrate weisen ein strukturviskoses FlieRBverhalten auf. Da die Viskositat mit stei-
gender Scherbeanspruchung abnimmt, sind die Werte jeweils fur zwei verschiedene Scher-
raten angegeben. Die Garrestzentrate zeigen eine gegeniiber Wasser deutlich erhdhte Visko-
sitat auf. Das rheologische Verhalten kann Gber das FlieBmodell von Ostwald-de-Waele mit

dem Konsistenzfaktor K und dem Fliel}exponenten n modelliert werden. Die Gultigkeit des
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FlieRmodels von Ostwald-de-Waele konnte in einem Scherratenbereich zwischen 1 s bis
etwa 2000 s fur alle Garrestzentrate bestatigt werden. Bei NawaRo-Zentrate liegt der Wert
des mittleren Konsistenzfaktors mit einem Wert von etwa 0,24 Pa-s" deutlich tber dem mitt-
leren Konsistenzfaktor von Abfall-Zentraten (etwa 0,05 Pa-s"). Die Abnahme der Viskositat
uber der Scherrate, also das Mal} der Strukturviskositat, ist bei NawaRo-Zentraten starker
ausgepragt. Dieses ist am niedrigeren FlieRexponenten erkennbar. Bei NawaRo-Garresten
liegt der Wert bei etwa 0,65, bei Abfallgarresten etwa bei 0,81.

Tabelle 3.3: Ubersicht der Membranfliisse und der rheologischen Parameter und fiir
NawaRo- und Abfallfermentationen, Mittelwerte und Standardabwei-

chung flr Garreste nach Separation bei 3493 g fur 10 min (Zentrat)

Parameter Einheit Mittelwert Standardabw. Mittelwert Standardabw.
NawaRo NawaRo Abfallferm. Abfallferm.
UF-Flux bei 1 bar L-m?2-h? 1,42 0,41 3,33 2,05
Viskositat bei 100 s* Pa-s 0,035 0,034 0,012 0,014
Viskositét bei 1000 s Pa-s 0,013 0,010 0,006 0,005
Konsistenzfaktor K Pa-s" 0,24 0,36 0,05 0,10
FlieRexponent n 0,65 0,07 0,81 0,10

Neben der Darstellung der Messergebnisse ist weiterhin die Interaktion der folgenden Para-
meter untereinander untersucht worden. Als mogliche Korrelationen wurden lineare, quad-
ratische, exponentielle und reziproke Regressionen (Potenzfunktion) untersucht und mit dem

Korrelationsmal} (R2) bewertet.

o Gillleanteil e EPS

e FOS/TAC-Wert e Organik

e Gesamtstickstoff e  Flux (Jpstationar)
e Proteine ®  M1000s-1

Polysaccharide

Abhéngigkeiten konnten lediglich zwischen den Parametern EPS/ Organik, Viskositat und
Flux gefunden werden. Da sowohl die Organik, berechnet tiber den organischen Trocken-
riickstand, als auch die EPS ein Mal? fiir die organische Fracht darstellen, sind die Ergebnisse
aquivalent zu interpretieren. Der Membranfluss (Flux) zeigt eine im Rahmen der Fehlerto-

leranzen prézise Korrelation mit der EPS Konzentration (siehe Abbildung 3.3).
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Abbildung 3.3:  Flux tber der EPS Konzentration mit Trendlinie des Typs Potenzfunktion

Die Messunsicherheiten betragen fiir die Proteine und Polysaccharide insgesamt = 5 %. Der
Flux wurde mit einer Fehlertoleranz von + 15 % abgeschéatzt. Im Rahmen der Fehlerbalken
kdnnen viele der Einzelmessungen mit der Trendlinie in Einklang gebracht werden. Deutlich
erkennbar ist, dass der Membranfluss bei Abfall-Zentraten bei deutlich héheren Werten liegt
(1 - 7,5L-m?2h?) und eine hohere Streuung als bei NawaRo-Zentraten ausweist. Die EPS
Konzentration ist bei NawaRo-Gdrresten im Mittel um einen Faktor 2,5 hoher.

Ein weiterer Zusammenhang erschlieft sich, wenn die Viskositat bei einer Scherrate von
1000 s* uiber der EPS Konzentration aufgetragen wird (siehe Abbildung 3.4).

Mit steigender EPS Konzentration nimmt die Viskositét des Garrestzentrates quadratisch zu.
Das Korrelationsmal3 ist mit R2 = 0,86 vertretbar genau, da es sich um inhomogene, biolo-
gische Proben handelt. Die Konzentration an EPS, also die Menge an geldster organischer
Fracht, hat demnach einen signifikanten Einfluss auf die Zentratviskositat und folglich auch

auf die Druckverluste und das Stromungsverhalten auf der Membran.
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Abbildung 3.4:  Viskositét bei 1000 s* Giber der EPS Konzentration
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Abschliellend konnte eine Korrelation gefunden werden, die einen Zusammenhang zwischen

dem Membranfluss und der Zentratviskositat bei einer Scherrate von 100 s aufzeigt (siehe

Abbildung 3.5). Sinngemal zeigt sich der gleiche qualitative Zusammenhang wie in Abbil-

dung 3.3, da die EPS Konzentration und die Viskositat (iber den quadratischen Ansatz aus

Abbildung 3.4 miteinander verbunden sind.
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Abbildung 3.5:  Flux (Membranfluss) tiber der Viskositat bei 100 s

0,200
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Als Resultat des Screenings ist zusammenzufassen, dass sowohl die Viskositat als auch die
Konzentration an EPS der Gérrestzentrate einen signifikanten Einfluss auf den Membran-
fluss der Ultrafiltrationsstufe haben. Die Ursache der hohen Zentratviskositét liegt nach der
Korrelation aus Abbildung 3.4 eindeutig in der Konzentration organischer Makromolekiile
begrindet.

Da sowohl eine geringe Viskositét als auch ein hoher Membranfluss Kernziele des Projektes
darstellen, sollte eine zielgerichtete Reduktion/Modifikation der EPS Konzentration im Vor-

dergrund einer Behandlungsmethode stehen.

3.2 Arbeitspaket 2+6: Optimierungsansatze

Im folgenden Abschnitt werden verschiedene Ansétze zur Optimierung der Ultrafiltrations-
stufe vorgestellt. Basierung auf AP 1 liegt das Ziel dieser Optimierungen in der Veranderung
der fluidmechanischen Eigenschaften des Zulaufs zur Ultrafiltrationsstufe. Angestrebt wird
eine Reduzierung der organischen Fracht und somit auch der Viskositéat des Gérrestzentrats,
um héhere Membranleistungen realisieren zu kdnnen. Die Ergebnisse aller in Kapitel 2 auf-
geflihrten Optimierungsmethoden im LabormaRstab sind im Abschlussbericht AZ31276-01
dargestellt. Im folgenden Kapitel werden lediglich die Ansétze dargestellt, die sowohl im

Technikums- als auch im Labormafistab weiter untersucht wurden.

3.2.1 Optimierung der Fest-/Fltssig-Trennung

Die wesentlichen Untersuchungen zur Optimierung der Fest-/Flissigtrennung erfolgten im
PilotmaRstab an einer volltechnischen Dekanterzentrifuge. In Abbildung Abbildung 3.6 sind
die erzielbaren TR-Konzentrationen im Dekanterzentrat bei unterschiedlichen Polymer-Do-
sierkonzentration dargestellt. Die feste Phase (nicht dargestellt) zeigt nur einen untergeord-
neten Einfluss auf die Polymerkonzentration und liegt bei einem Wert von TR= 19 — 20 %
bei den oben genannten Prozessbedingungen. Die fliissige Phase hat ohne den Einsatz von
Polymer einen TR von 3,4 %. Da der Zulauf des Dekanters nach der Schneckenpresse einen
TR von 4,5 % aufweist, ist die Separation des Dekanters ohne Polymereinsatz als unzu-
reichend zu bewerten. Bereits kleine Polymerkonzentration von 2 grolymer/Kgtr Senken den
Trockenriickstand des Uberstandes signifikant (TR= 2,0 %). Mit steigender Polymermenge
sinkt der Trockenriickstand des Uberstandes auf einen Minimalwert von TR= 1,7 % (ab 5

gPolymer/kgTR)-
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Abbildung 3.6:  Trockenriickstand vom Uberstand (Zentrat) nach Separation mit einer De-
kanterzentrifuge bei 3400 g, ngifr= 13 min™, 4,5 m3/h und verschiedenen

Polymermengen

Es folgten Untersuchungen zu den Betriebsparametern des Dekanters bei einer Polymerdo-
sierung von 5 grolymer/KgTr, bei denen die Differenzdrehzahl der Dekanterschnecke von 3 —
13 mint variiert wurde (Abbildung 3.7). Hohere Differenzdrehzahlen der Dekanterschnecke
bewirken insgesamt einen hoheren Feststoffaustrag. Dies hat zur Folge, dass der TR im
Zentrat geringer wird, wobei der Feststoff aus dem Feststoffaustrag jedoch feuchter wird.
Da in diesem Anwendungsfall ein moglichst feststofffreies Zentrat im Fokus steht, wurde
die Qualitat des Feststoffaustrages als nachrangig eingestuft. Fir einen optimierten Betrieb
der Ultrafiltrationseinheit wurden somit hohe Differenzdrehzahlen (> 10 min) und eine Po-

lymerkonzentration von 5 groymer/kgTr gewahlt.
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Abbildung 3.7:  Trockenriickstand vom Uberstand (Zentrat) und Feststoff nach Separation
mit einer Dekanterzentrifuge bei 3400 g, 5 grolymer/KgTr, 4,5 M3/h und ver-

schiedenen Differenzdrehzahlen

3.2.2 Effizienzsteigerung der Ultrafiltration durch Ozoninjektion

Das Ziel der Ozonierung ist die Zerkleinerung langkettiger Substanzen aus dem Garrest-
Zentrat. Ozon greift Schad- und Farbstoffe, geschmacks- und geruchsbeeintrachtigende Sub-

stanzen sowie Mikroorganismen an und zerstort diese [ASMO7]. In

Abbildung 3.8 ist erkennbar, dass die Zugabe von Ozon zu einer deutlichen Entfarbung des

Garrestzentrats fihrt.

Abbildung 3.8: Entfarbung des Garrestzentrats
Abfall II; links: Referenz; Mitte: 1 h Ozon; rechts:
. 2h Ozon
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Gleichzeitig bewirkt die Ozonung eine deutliche Abnahme der Zentratviskositét (siehe Ab-
bildung 3.9). Nach einer Stunde Ozonung konnte die Viskositat auf 20 % gesenkt werden
und nach zweistiindiger Behandlung sank sie auf ca. 15 % der Ausgangsviskositat. Pro
Stunde werden dabei 134 mgozn/h in das System bei einem Probenvolumen von 230 mL
eingebracht. Folglich wurden die Zentrate mit einer Ozondosis von etwa 0,6 kgozon/m?3 bei
einer Stunde und 1,2 kgozon/m?3 bei zwei Stunden vorbehandelt.
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Abbildung 3.9:  Viskositat nach Ozonierung im Labormalistab bei 20 °C bzw. 40 °C, 1 h
(0,6 kgozon/m3) bzw. 2 h (1,2 kgozon/m3); NawaRo |

Neben der Viskositat wurde die Veranderung des Flux untersucht. In Abbildung 3.10 ist
erkennbar, dass der Flux nach einer zweistiindigen Behandlung um mehr als das Dreifache
stieg. Dabei sind die Werte bei einer Behandlungstemperatur von 40 °C geringfigig groRer
als bei 20 °C.
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Abbildung 3.10: Flux-Faktor nach Ozonierung bei 20 °C bzw. 40 °C, 2 h; NawaRo I,
Amicon 8200 Messzelle (Ultrafiltration im Labormalistab)
In Verbindung mit der starken Viskositatssenkung kann die Ozonierung als erfolgreiche Be-
handlungsmethode bewertet werden. Eine LC-OCD-Analyse (Abbildung 3.11) zeigt, dass
die Organik im Zentrat der Referenz zu einem groRBen Anteil in Form von Biopolymeren
vorliegt. Nach der Ozonierung ist dieser Biopolymer-Anteil signifikant gesunken, wéhrend
die Anteile an Huminstoffen und niedermolekularen Séuren steigen. Wird die ozonierte
Probe (ber einen 0,45 um-Filter gefihrt, sinkt der Anteil an Biopolymeren und Huminstof-

fen.
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Abbildung 3.11: LC-OCD-Signal; vor und nach 2 h Ozonierung bei 40 °C, NawaRo I, un-
filtriert und filtriert (mit 0,45 um), Verdinnungen fur die Messung: Refe-
renz 1:400; ozonierte Proben: 1:800, berechnet auf 1:400

Basierend auf den vielversprechenden Ergebnissen der Laboranlage wurden Versuche im
Technikumsmal3stab (sowohl der Ozonerzeugung als auch der Ultrafiltrationsanlage) durch-
gefiihrt, in denen die folgenden Betriebsparameter variiert wurden:

e Temperatur (ca. 25 °C —70 °C)

e transmembrane Druckdifferenz

e Uberstromgeschwindigkeit

e Ausbeute

Abbildung 3.12 zeigt die Permeabilitat Gber der Temperatur fur einige Garrestzentrate vor
und nach der oxidativen VVorbehandlungsmethode. Fir alle Proben gilt: mit steigender Tem-
peratur sinkt die Permeatviskositat und der Flux steigt. Die oxidative Vorbehandlungsme-
thode hat eine zusatzliche Erhéhung der Permeabilitit zur Folge. Im realen Betrieb wird die
Ultrafiltration zurzeit bei ca. 30 — 35 °C betrieben. Durch eine Erhéhung der Betriebstempe-
ratur auf 65 °C und den Einsatz der oxidativen Vorbehandlungsmethode kann die Permea-
bilitat im Vergleich zur Referenz bei NawaRo-Gérrest um den Faktor 2,5 gesteigert werden.
Bei Abfallgérrest kann ein Permeabilitatsfaktor von 3,2 erreicht werden.
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Abbildung 3.12: Permeabilitat in Abhangigkeit von der Temperatur fir Referenzen und
ozonierte Proben, Uberstromungsgeschwindigkeit 2,5 m/s, Transmemb-
rane Druckdifferenz 1,8 — 2,5 bar

In Abbildung 3.13 ist der Flux auf 20 °C korreliert Uber der transmembranen Druckdifferenz
flr verschiedene behandelte und unbehandelte Gérrestzentrate dargestellt. Abbildung 3.14
zeigt die Permeabilitat Ober der Stromungsgeschwindigkeit auf der Membran. Aufgrund der
unterschiedlichen Fluidviskositaten der NawaRo- und Abfallgarreste zeigt sich hier ein un-
terschiedliches Verhalten.
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Abbildung 3.13: Flux auf 20 °C korreliert in Abh&ngigkeit von der transmembranen Druck-
differenz fiir verschiedene behandelte und unbehandelte Géarrestzentrate

aus NawaRo- und Abfallanlagen, Uberstrémungsgeschwindigkeit 2,5 m/s
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Abbildung 3.14: Permeabilitat in Abhangigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit fiir ver-
schiedene behandelte und unbehandelte Garrestzentrate aus NawaRo- und
Abfallanlagen

Die unbehandelte NawaRo-Probe zeigt nur bis zu einer transmembranen Druckdifferenz

(TMP) von 1 bar eine Steigerung durch Erhéhung des TMP. AnschlieRend verdichtet sich
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die Deckschicht auf der Membran. Durch die geringere Viskositat und das damit verbundene
turbulentere Stromungsregime ist beim Abfall-Gérrest ein besserer Partikel-Abtransport von
der Membranoberflache gegeben. Eine Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit hat vor
allem einen Einfluss auf die hoherviskosen NawaRo-Proben. Die Anhebung der Uberstrom-
geschwindigkeit erhoht grundsatzlich die Reynoldszahl. Bei der Abfall-Probe liegt die Rey-
noldzahl tiber den gesamten Versuchszeitraum im turbulenten Bereich, wahrend sie bei den
NawaRo-Proben maximale Werte von 5.500 bzw. 7.200 bei der ozonierten Probe erreicht.
Eine weitere Permeabilititssteigerung ist somit durch hohere Uberstrémungsgeschwindig-

keiten maglich.

In Abbildung 3.15 ist die Permeabilitat in Abh&ngigkeit von der Ausbeute fir verschiedene
behandelte und unbehandelte Gérrestzentrate aus NawaRo- und Abfallanlagen dargestellt.
In der Technikumsanlage waren technisch keine Ausbeuten tber 30 — 40% realisierbar. Die
Permeabilitdt nimmt mit Zunahme der Ausbeute ab, da das Retentat innerhalb der Ultrafilt-
rationsanlage aufkonzentriert wird. Die ozonierten Proben liegen fur alle getesteten Ausbeu-

ten deutlich (iber den Referenzproben.
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Abbildung 3.15: Permeabilitat in Abhéngigkeit von der Ausbeute fiir verschiedene behan-

delte und unbehandelte Garrestzentrate aus NawaRo- und Abfallanlagen

Zusammenfassend zeigen die Ozonversuche sowohl im Labor- als auch im Technikums-
mafstab deutliches Potenzial zur Steigerung der Ultrafiltrationsleistung, so dass das Verfah-

ren auch im PilotmaRstab untersucht wurde (s. Abschnitt 3.3).
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3.2.3 Effizienzsteigerung der Ultrafiltration durch Saurezugabe

Durch Zugabe von Schwefelsaure wurde der Garrest bis zu einem pH-Wert von 2 angesau-
ert. Die Versuche wurden zunachst im Labormafstab durchgefihrt. Abbildung 3.16 zeigt ein
Foto von Zentratproben (nach Laborzentrifuge) und Permeatproben (nach Laborultrafiltra-

tion). Die pH-Behandlung fihrt zu einer deutlichen Entfarbung.

Abbildung 3.16: Ansé&uern von Zentratproben (Labormal3stab, NawaRo V)

1zzentratReferenz 2:Fi|tratReferenz 3:ZentratpH 2 4:Fi|tratpH 2

Gleichzeitig fiihrt die Ansduerung zu einer deutlichen Abnahme der Zentratviskositét (Ab-
bildung 3.17). Bei einer Scherrate von 100 s sinkt die Viskositéat bei pH 4,1 auf 27 %, bei
pH 2,98 auf 21 % und bei pH 2,12 auf 17 % der Ausgangsviskositét.
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Abbildung 3.17: Viskositat nach pH-Behandlung ( Labormafstab, NawaRo I)
Auch die Fluxmessungen zeigen, dass das Ansduern einen positiven Effekt hat. In Abbildung

3.18 sind die Verbesserungsfaktoren der angesduerten Gérrestzentrate auf pH 2 dargestellt.
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Abbildung 3.18: Flux-Faktoren nach Ansduern von Garresten auf pH 2 (Labormafstab)

Es ist zu erkennen, dass die Fluxfaktoren garrestabhangig sind und unterschiedlich ausfallen.
Zudem zeigen sich auch verschiedene Fluxfaktoren bei verschiedenen Chargen aus der glei-
chen Biogasanlage (NawaRo XI A-C). Der Mittelwert der Flussverbesserung liegt ohne den
uberproportional verbesserten Garrest NawaRo V111 bei einem Wert von 2,41 £ 0,97.

Garreste und ihre Zentrate weisen ein hohes Puffervermdgen, hauptséchlich aus dem Hyd-

rogencarbonat- und Carbonatpuffersystem, auf (Abbildung 3.19).
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Abbildung 3.19: Titrationskurve des Garrestes NawaRo VI
Dies fiihrt zu grof3en erforderlichen Mengen an Schwefelséure. Flr einen pH-Wert von 2 —

4 werden 6 — 10 Liter konzentrierte Schwefelsaure pro Kubikmeter Zentrat benétigt.
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Die in der Technikumsanlage erzielbaren Permeabilitaten der angeséuerten Proben liegen
deutlich tber der Referenz (Abbildung 3.20). Dabei zeigt die angesduerte Probe eine groRere
Temperaturabhdngigkeit als die Referenzprobe. Bei einer Temperatur von 48 °C liegt der
Permeabilitatsfaktor bei 1,8, bei 66 °C liegt der Faktor bei 2,5.
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Abbildung 3.20: Permeabilitat in Abhangigkeit von der Temperatur fir sdurebehandelten
und unbehandelten Garrestzentrat aus einer NawaRo-Anlage

Die Messergebnisse der Permeabilitat in Abhéngigkeit von der transmembranen Druckdif-
ferenz sind in Abbildung 3.21 und von der Uberstromgeschwindigkeit in Abbildung 3.22
dargestellt. Der Flux der sdurebehandelten Probe l&sst sich durch eine Erhdhung der trans-
membranen Druckdifferenz gut erhohen. Der gemessene Fluxfaktor zwischen der behandel-
ten und unbehandelten Probe liegt bei einer Druckdifferenz von 4p = 0,42 bar bei Faktor 1,8
und bei einer Druckdifferenz von 4p = 1,8 bar bei einem Faktor von 2,6. Auch die Erhéhung
der Stromungsgeschwindigkeit hat nach Ansauerung einen durchweg positiven Einfluss. Der
Permeabilitatsfaktor liegt bei einer Stromungsgeschwindigkeit von v = 0,76 m-s™* bei Faktor
1,6 und bei der Stromungsgeschwindigkeit v = 3,34 m-s bei 2,5. Beides ist auf die Absen-
kung der Fluidviskositat und die damit verbundene Steigerung der Reynoldszahl zurlickzu-

fuhren.
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Abbildung 3.22: Permeabilitdt in Abh&ngigkeit von der Strdmungsgeschwindigkeit fur

Gérrestzentrate aus NawaRo Anlagen

Die Zunahme der Ausbeute hat bei der angeséuerten Probe wie bei der Referenz eine stetige

Abnahme der Permeabilitat zur Folge. Der Permeabilitatsfaktor liegt Gber den gesamten Be-

reich bei 2,6.
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Abbildung 3.23: Permeabilitat in Abhéngigkeit von der Ausbeute fiir verschiedene behan-

delte und unbehandelte Garrestzentrate aus NawaRo-Anlagen

Zusammenfassend zeigen die Ansduerungsversuche sowohl im Labor- als auch im Techni-
kumsmalstab deutliches Potenzial zur Steigerung der Ultrafiltrationsleistung, so dass das

Verfahren auch im PilotmaRstab untersucht wurde (s. Abschnitt 3.3).

3.3 Arbeitspaket 3: Halbtechnische Versuche an zwei Standorten

Die Uberfiihrung der im Labor und Technikum gesammelten Ergebnisse erfolgte an zwei
Standorten in Deutschland. Ein Standort befindet sich im Westen von Niedersachen und ein
weiterer Standort im Norden Nordrhein-Westfalens. Beide Standorte sind charakterisiert
durch einen lokalen Nahrstoffiiberschuss an Phosphor oder Stickstoff und streben fur eine
zukunftsorientierte und wirtschaftliche Nahrstoffentfrachtung der Region eine Vollaufberei-
tung an. Es handelt sich bei den beiden Anlagen um klassische NawaRo-Anlagen mit einer
elektrischen Leistung von 1,27 MW — 2,5 MW (

Tabelle 3.4). Beide Anlagen werden mesophil betrieben (39,5 — 42,0 °C) und haben eine
Verweilzeit von 40 — 65 Tagen. Die Fitterungsstrategie der Anlagen besteht zu 36 - 51 %
aus Maissilage und 36 — 37 % aus Gille. Restliche Futterungsbestandteile sind Hafer/GPS
und Zuckerruibe. Diese Anteile unterliegen grof3eren saisonalen Schwankungen und richten

sich nach der Verfligbarkeit der Substrate.
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Tabelle 3.4: Prozessparametertibersicht der Biogasanlagen des Standorts 1+2
Prozessparameter Standort 1 Standort 2
Elektrische Leistung 2,50 MW 1,27 MW
Betriebstemperatur Mesophil: 40,0 — 42,2 °C | Mesophil: 39,5 -40,0 °C
Fermentationsverweilzeit 60-65d 40-45d

36 % Rindergulle, 37 % Gulle/Mist
Fltterungsstrategie 36 % Maissilage, 51 % Maissilage

28 % Zuckerriibe 12 % Hafer/GPS
Garrestendlager-Volumen 15800 m3 13000 m3
Jahrliche Géarrestmenge 35000 — 55000 m?/a 30000 — 35000 m3/a

In Anbetracht der jahrlichen Garrestmenge von 30000 — 55000 m3/a kdnnen beide Standorte
eine Lagerkapazitat fur einen Zeitraum von 3,5 — 5,5 Monaten flir Garreste vorweisen. Ob-
wohl diese Lagerkapazitdten hoch erscheinen, missen beide Standorte nach der Novelle der
Diingeverordnung [DUV17] (8 12, 2017) zukiinftig weitere Lagertanks mit einem Volumen
von etwa 6700 m3 (Standort 1) beziehungsweise etwa 3250 m3 (Standort 2) nachristen

und/oder eine Aufbereitungstechnik vorweisen.

3.3.1 Aufteilung der Feststoffe auf die Stoffstrome

Die Fest-/Flussig-Trennung wurde an den Standorten 1+2 mit einem Garrest mit 5,8 % bzw.
7,7 % Trockenrlckstand (TR) beschickt (

Tabelle 3.5). Durch den Schneckenpressseparator und die Dekanterzentrifuge werden zweli
verschiedene Feststoffe erzeugt. Der Feststoff des Schneckenpressseparators (SPrest) hat ei-
nen TR von etwa 21 % mit einem Anteil von mehr als 85 % Organik. Der Feststoff beinhaltet
den Gberwiegenden Anteil an groben Faserstoffen und grofRen Partikeln und kann nach einer
Trocknung ggf. als Brennstoff genutzt werden (Information Standort 1). Der Feststoff des
Dekanters ist mit einem TR von 19 — 24 % ebenfalls stichfest und wird auf den Hofen ent-
weder gemeinsam mit dem Feststoff des Separators ausgetragen oder separat zur gezielten
Phosphordiingung verwendet. Auf die Dingewirkung wird im folgenden Kapitel eingegan-
gen. Das Retentat der Ultrafiltration mit einem TR von 3,4 — 4,3 % wurde bei den durchge-
fihrten Versuchen in das Garrestlager verworfen. Vom realen Anlagenbetrieb im volltech-
nischen Mafstab ist bekannt, dass das Retentat erneut der Fermentation zugefiihrt werden
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kann, um weiteres Biogas zu produzieren. Eigene Untersuchungen haben jedoch gezeigt,
dass die Biogasausbeute dieser Fraktion ohne weiteren Aufschluss sehr gering ist. Alternativ
kann das Retentat erneut der Fest-/Flissig-Trennung zugefuhrt werden, um insbesondere

partikuldren und hochviskosen Feststoff abzutrennen.

Tabelle 3.5: Trockenrickstande (TR) und organische Trockenrlckstande (oTR) fir alle
Separationsschritte des Standorts 1+2

Garrest SPfIUssig SPfest DEKfIUssig DEKfest UFFiItrat UFRetentat UORetentat UOPermeat
Value As [Value As |Value As [Value As [Value As [Value As |Value As |Value As |Value As

Standort 1
TR % 58 +0,4|45 +£08|21,1+04| 19 +0,0/19,21+0,7 1,0 £ 0,0 | 3,4 £0,3| 3,6 £0,6/0,002 +£0,0
0TR % TR|728+1,0({70,6 +1,7(87,1+0,6(59,5+2,7|758+1,8(489+14,4(709+0,4|{31,8+8,7| 0,000 0,0
Standort 2
TR % 7,7 05|56 £0,3|208+1,8| 2,2 +0,1|241+0,3|13 + 0,1|4,3 £0,3|45 £0,7/0,001+£0,0
0TR % TR|71,2+0,3|64,4+0,6(84,9+1,0(555+25|65,2+0,8{276+ 2,7 |71,5+0,7{43,2+1,1| 0,000 £0,0

Das Permeat der Ultrafiltration (UFriirat) ist partikelfrei. Der verbleibende TR ist auf geldste
und kolloidale, vorwiegend anorganische Stoffe zurlickzufuihren. Das Retentat der Umkeh-
rosmose (UORetentat) liegt mit einem TR von 3,6 — 4,5 % und einem oTR von 32 — 43 %
uberwiegend anorganisch vor. In dieser Fraktion befinden sich geldste Salze des Garrestes
und kleine Mengen an UF-membrangangigen, niedermolekularen und organischen Kompo-
nenten. Es handelt sich dabei um niedermolekulare Peptide/Proteine und Huminstoffe, die
eine intensive Tribung der Retentates verursachen.

Im Permeat der letzten Umkehrosmosestufe (UOpermeat) iSt Nahezu kein Trockenriickstand
oder organischer Trockenriickstand mehr messbar. Die Abtrennung von Partikeln und Sal-

zen entspricht naherungsweise 100 %.

3.3.2 Aufteilung der Nahrstoffe auf die Stoffstrome

In analoger VVorgehensweise sind wurden alle Separationsschritte auf die folgenden Nahr-
stoffkomponenten untersucht (Tabelle 3.6). Die hdchsten Nahrstoffkonzentrationen wurden
bei den Garresten beider Standorte fiir Gesamtstickstoff (4,0 — 5,1 kg-t™) und Kalium (4,6 —
5,0 kg-t1) gemessen. Der Gesamtstickstoff des Géarrestes besteht zu 43 — 59 % aus direkt
verfigbarem Ammoniumstickstoff. Die Feststofffraktion des Schneckenpressenseparators
(SPrest) ist neben den bereits beschriebenen organischen Feststoffgehalten durch eine Erho-

hung der Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen gekennzeichnet. Durch den Dekanter

42



Ergebnisse und Diskussion

lasst sich eine weitere Feststofffraktion (DEKfst) mit hohen Stickstoff- und Phosphorkon-
zentrationen erzeugen. Bei beiden Feststofffraktionen handelt es sich damit um organische
N/P-Diinger.

Tabelle 3.6: Né&hrstoffkonzentrationen flr Gesamtstickstoff (Niota), Ammoniumstick-
stoff (NH4-N), Phosphor (P20Os) und Kalium (K20) fiir alle Separations-
schritte des Standorts 1+2

Garrest SPfl[]ssig Spfest DEKfIUSsig DEKfest UFFiItrat UFRetentat UORetentat UOPermeat
Wert As |Wert As |Wert As |Wert As |Wert As [Wert As [Wert As |Wert As |Wert  As

Standort 1
Now ket' [40£0,1]3,6+02(60+05[24+02|97 +0,5[1,8+0,1(3,4+0,5| 4,6 +0,4/0,014 + 0,0
NH,-N kg't'1 1,7+02|18+0,2{24+0,2(15+0,1| 24 +0,2|116 £0,1|1,7+£0,2| 40 £0,3{0,010%0,0
P,0s kg't'1 16+01/1,1+£0,3|4,7+0,7{03+0,0| 6,1 £0,4/{0,0+0,0{0,6 £0,1| 0,3 £0,1|0,000 +0,0
KO ket |46+02/48+03]/44+02|42+01|47 +0,0[43+02/4,6+0,2/10,1+0,7/0,001 +0,0
Standort 2
Niotar kg'f1 51+01({47+01(64+4,1|32+0,2|1120+2,7|24+0,2{48%0,2| 58 +1,0/0,017 £0,0
NH,-N kgt' [30+0,1|30+0,1|31+14(|26+0,1| 44 +1,6/25+0,1{3,0+0,1| 57 +1,0]/0,015 % 0,0
P,0s kg't'1 24+01/21+01|59+£30(|04%£0,1/21,0+1,0{0,2£0,2{09%£0,1| 0,5 £0,1/0,001 £0,0

1

K,O kgt |50%0,2|53+0,2(4,7+1,3|49+0,2| 53 +0,8(4,9 +0,6(5,3+0,2/11,0+1,8/0,019 + 0,0

Das Retentat der Umkehrosmose (UORetentat) Weist hohe Konzentrationen an Kalium (10,1 —
11,0 kg-t1) und Gesamtstickstoff (4,6 — 5,8 kg-t1) auf, wobei der Gesamtstickstoff zu 87 —
98 % aus direkt verfugbarem Ammoniumstickstoff besteht. Das Retentat der Umkehrosmose
reprasentiert damit einen hochwertigen N/K-Dinger. Bei volltechnischen Ausfiihrungen
wird das Retentat der Umkehrosmose durch eine weitere Konzentratstufe um einen weiteren
Faktor 2 — 3 aufkonzentriert, so dass Ammoniumkonzentrationen > 10 kg-t* vorliegen
[Brul4]. Eine zusatzliche Konzentratstufe konnte im Rahmen dieses Projektes nicht getestet
werden.

Das Permeat der Umkehrosmose (UOpermeat) Verlasst den Prozess als aufgereinigtes Wasser
(siehe Abbildung 3.24). Standort 1 weist grundsétzlich bessere Ablaufqualitaten als Standort
2 auf, was auf die Betriebstemperatur zurtickgefuhrt werden kann. Der Umkehrosmosebe-
trieb sollte eine Temperatur von 20 — 25 °C nicht tberschreiten. Die Pilotanlage wurde im
Winter (< 5 °C) am Anlagenstandort 1 und im Hochsommer am Standort 2 betrieben. Beim
Standort 2 war eine Betriebstemperatur von 30 — 35 °C nicht zu unterschreiten, da im Pilot-
mafstab keine ausreichende Kuhlung zur Verfligung stand. Die Realisierung einer Memb-
ranbetriebstemperatur von 20 — 25 °C ist im volltechnischen Maf3stab unproblematisch, da

ausreichend grof3e Tischkuhler/Kihltirme zur Verfligung stehen.
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Abbildung 3.24: Nahrstoffkonzentrationen im Prozesswasser (UOpermeat) des Vollaufberei-
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tungsverfahrens fur beide Standorte

Abschlieend ist zu sagen, dass die Permeatqualitiaten an beiden Standorten sehr gut sind.
Es liegen CSB Konzentrationen < 15 mg-L™ und Nahrstoffkonzentrationen < 20 mg-L™* vor.
Vergleicht man die gezeigten Werte mit den Anforderungen an die Ablaufqualitét eines
kommunalen Klarwerkes [Abw\V17] der GroRenklasse 5, so erfiillen beide Permeate nahezu
die gestellten Anforderungen (CSB < 75 mg-L™, Nt < 13 mg-L?, NHs-N < 10 mg-L7,
P.0s < 1 mg-LY). Bedenkt man weiterhin, dass es sich bei der Anlage um eine 15 — 20 Jahre
alte Pilotanlage handelt, die bei nicht idealen Bedingungen betrieben wurde, liegen die er-

zielten Permeatqualitéten in einem sehr guten Bereich.

3.3.3 Massen- und Nahrstoffbilanzen

Auf Basis der gemessenen Konzentrationen und Volumenstrome wurden Massenbilanzen
flr die Gesamtmasse, das Wasser und den Trockenriickstand ausgearbeitet und auf die ge-
samten jéhrlichen Garrestmengen beider Standorte hochgerechnet. Der Eingangsmassen-
strom in die Anlage des Standortes 1 betragt 150 t/d (etwa 55000 t/a) und fur den Standort 2
sind es 90 t/d (etwa 33000 t/a). Die Massenbilanzen fiir den Standort 1 und 2 sind in Abbil-
dung 3.25 und Abbildung 3.26 dargestellt. Am Standort 1 fallen insgesamt 32 t/d Feststoff-
dungerfraktionen mit einer TR-Fracht von 6,3 t/d an. Das entspricht einem relativen Mas-
senanteil von 21,3 % der Eingangsmasse. Die Ultrafiltration tberfiihrt alle vorliegenden Par-
tikel in die Retentatphase, die mit einem Gesamtmassenstrom von 47 t/d die Anlage in Rich-
tung Endlager verlasst. In einer volltechnischen Ausfihrung wiirde dieser Massenstrom vor
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die Fest-/Fllssig-Trennung rezirkuliert werden, um die Gesamtausbeute des Gesamtverfah-
rens an Prozesswasser (Permeat), Flussig- und Feststoffdiinger zu erhéhen. In der Umkeh-
rosmose werden 22,0 t/d als Flussigdinger und 56,0 t/d als Permeat abgetrennt. Der Flis-
sigdlinger macht bei dieser Verfahrensweise etwa 15 % der Eingangsmasse aus, 37 % liegen
als Permeat vor. Bei einer Rickfiihrung des Retentats in den Dekanter lasst sich die Per-
meatausbeute rechnerisch auf 54 % erhohen. Dies ist mit Literaturangaben in recht guter
Ubereinstimmung (48 — 50 % Permeatausbeute) [CDT13, DLF15].

Garrest _
Gesamt: 150,0 t/d I Wasser int/d
Wasser: 141,3 t/d B TRinvd
TR: 8,7 t/d

Pressseparator

Feststoff Separator

Gesamt: 16,0 t/d

- Wasser: 12,7 t/d
Polymerlésung TR: 3,3t/d
Gesamt: 7,0t/

Wasser: 7,0 t/d

Dekanter Feststoff Dekanter

Gesamt: 16,0 t/d
Wasser: 13,0 t/d
TR: 3,0t/d

Ultrafiltration
Retentat UF
Gesamt: 47,0t/d
Wasser: 45,4 t/d

TR: 1,6 t/d
Umkehr-
Osmose (UO)
Permeat UO Retentat UO
Gesamt: 56,0 t/d Gesamt: 22,0t/d
Wasser: 56,0 t/d Wasser: 22,1t/d
TR: 0,9 t/d

Abbildung 3.25: Sankey-Diagramm (Standort 1) fiir den Gesamtmassenstrom, Wassermas-

senstrom und TR-Massenstrom

Am Standort 2 fallen durch den hoheren Eingangsfeststoffgehalt insgesamt 24,1 t/d bzw.

26,8 % des Eingangsmassenstroms als Feststoffdiinger an. An der Ultrafiltration werden
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21,3 t/d bzw. 23,7 % der Eingangsmasse abgetrennt. Es entstehen 34,1 t/d Permeat (Prozess-
wasser) und 14,3 t/d Retentat (Fllssigdiinger). Die Permeatausbeute betrégt wie am Standort
1 etwa 38 %. Fir den Flussigdunger betragt der Anteil ebenfalls 15 — 16 %.

Garrest
Gesamt: 90,0 t/d
Wasser: 83,0 t/d

TR: 7,0td

B Wasserint/d
Bl TRint/d

Pressseparator

Feststoff Separator

Gesamt: 12,2 t/d
Wasser: 9,6 t/d
TR: 2,6 t/d

| IS
Polymerldsung

Gesamt: 4,0 t/d

Wasser: 4,0 t/d

Dekanter Feststoff Dekanter

Gesamt: 11,9 t/d
Wasser: 9,0 t/d
TR: 2,9 t/d

Ultrafiltration
Retentate UF

Gesamt: 21,3 t/d
Wasser: 20,4 t/d
TR: 0,9 t/d

Umkehr-

Permeat UO ~ Osmose (UO)

Gesamt: 34,1 t/d
Wasser: 34,1 t/d

Retentat UO

Gesamt: 14,3 t/d
Wasser: 13,7 t/d
TR: 0,6 t/d

Abbildung 3.26: Sankey-Diagramm (Standort 2) fiir den Gesamtmassenstrom, \Wassermas-

senstrom und TR-Massenstrom

Insgesamt zeigt sich fur beide Standorte in Bezug auf Massenaufteilung und Feststoffsepa-
ration ein sehr vergleichbares Bild. Der Pressseparator und der Dekanter tragen in gleicher
Weise zur Feststoffentfrachtung bei. Beide Separatoren trennen zwischen 72 — 79 % des
Feststoffes ab und erzeugen damit einen stichfesten Feststoffdiinger mit Feststoffgehalten
von 19,1 — 24,1 %. Das Retentat der Umkehrosmose ist partikelfrei und beinhaltet nur ge-

I16ste Salze und Néahrstoffe. Es fallt zu 15 — 16 % im Gesamtverfahren an. Das Permeat der

46



Ergebnisse und Diskussion

Umkehrosmose (Prozesswasser) wurde an beiden Standorten zu 37 — 38 % aus dem System
gewonnen (s. Abbildung 3.27 fur Standort 1 und Abbildung 3.28 fir Standort 2).

Feststoff Feststoff
REENE@ABEON Scparator
22,3% 17,8%

Fests‘toff Separator
270 Feststoff
Retentat UO Dekanter

43,8% 15,5%
Retentat UF E‘;T(t;‘:g Feststoff
22,1% 37.6% Dekanter Retentat UF
: 61,4% 26,1%

Abbildung 3.27: Aufteilung der Nahrstoffe (Standort 1) fir Gesamtstickstoff (Niota) Phos-
phor (P20s) und Kalium (K20)

Feststoff

Retentat UO Separator

Feststoff
Separator
37,7%

19,8% 18,5%

Retentat UO
Dek
40,8% D

Feststoff
Retentat UF Dekanter
32,9% 28,6%

Feststoff
Dekanter
44,5%

Retentat UF
35,0%

Permeat
0,0%

Permeat
0,2%

Abbildung 3.28: Aufteilung der Nahrstoffe (Standort 2) fur Gesamtstickstoff (Ntotal) Phos-
phor (P20s) und Kalium (K20)

Phosphor wird an beiden Standorten zu tiber 80% in den Feststoffdiinger tberfuhrt. Auffallig
ist, dass sich nach dem Schneckenpressenseparator durch den Dekanter noch erhebliche
Mengen an Phosphor abscheiden lassen. Die gemessenen Werte decken sich mit Literatur-
werten fur die, an den Feststoff gebundene Phosphorseparation [LFS12].

Kalium folgt an beiden Standorten als geléste Komponente im Wesentlichen der Massen-
aufteilung des Gesamtverfahrens und wird nur im Umkehrosmoseschritt aufkonzentriert. Im

Permeat befinden sich nur sehr kleine Mengen an Kalium.
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3.3.4 Einfluss auf Membranleistung und Energieverbrauch

Die in Kapitel 3.2.2 und 3.2.3 dargestellten Optimierungsmethoden der Ultrafiltration durch
Temperaturerhéhung, Ozoninjektion und Anséuerung wurden an beiden Standorten auf die
Ubertragbarkeit auf eine Pilotanlage hin untersucht. Weiterhin wurden, wie auch bei der
Anlage im Technikums-MaRstab, die Effekte der Uberstromungsgeschwindigkeit und trans-
membranen Druckdifferenz betrachtet. Daftir wurde mit dem Schneckenpressseparator und
der Dekanterzentrifuge, wie oben beschrieben, eine Menge von etwa 10 m? Zentrat herge-
stellt, das im Folgenden mit der Ultrafiltration und Umkehrosmose verarbeitet wurde. Durch
diese semi-kontinuierliche Betriebsweise konnten sehr konstante Zulaufwerte zur Ultrafilt-
ration realisiert werden. Eine beispielhafte Darstellung der tUber die Zeit gemessenen Memb-

ranleistung ist in Abbildung 3.29 fiir die Referenz des Standortes 2 bei 74,4 °C dargestellt.
80 80

W
ps 602 B Temperatur o0 O
£ 50 ¢ Flux Aufkonzentration 50 _OE
= © Flux Betrieb =
£ 40 % 40 S
Py D
E o
T 30 30 §
K. [
20 20
y = -0,0557x + 25,371
10 R2=0,1223 10
0 0
0 5 10 15 20 25 30 35 40

Betriebzeit in h

Abbildung 3.29: Beispielhafte Darstellung der Flussleistung (Flux) und Temperatur tber
der Betriebszeit, Standort 2, Referenz Messung bei 74,4 °C, Uberstro-
mungsgeschwindigkeit 4,82 m-s?, Transmembrane Druckdifferenz
3,9 bar

Die Flussleistung startet zu Beginn bei einem Flux von 60 L-m2-h't und fallt innerhalb von
5 — 6 Betriebsstunden durch die Aufkonzentrierung auf einen ndherungsweise konstanten
Wert von 25— 30 L-m2-h ab. Innerhalb der Anfahrphase wird durch kontinuierliches Aus-

schleusen von Filtrat und Retentat eine Ausbeute von 70 % eingestellt.
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In analoger Weise wurden an beiden Standorten Referenzkurven und Optimierungszustande
vermessen und ausgewertet. Eine Ubersicht der durchgefiihrten Versuche ist in Tabelle 3.7
zusammengefasst. Der Versuch Referenz kalt stellt den aktuellen Status-Quo der Garrestauf-
bereitung dar. Als erste Optimierung wurde die Temperatur auf 66 — 74 °C erhoéht (Referenz
hei3 1) und anschlieBend die Stromungsgeschwindigkeit von 5 m/s auf 3 m/s herabgesetzt
(Referenz hei3 11). Die Versuchsreihe Ozontest heil3 | wurde mit einer spezifischen Ozon-
konzentration von 20 mgozon/Qotr getestet, die Versuchsreihe Ozontest heil3 Il mit einer
Ozondosis von 30 mgozon/gotr. Flr den Standort 1 wurde weiterhin eine Ansduerung bei
hoher Temperatur und einem pH-Wert von 2,9 untersucht (Sauretest heil).

Die verschiedenen Versuchsreihen wurden uber effektive Versuchszeiten von 19,3 h —47 h
betrieben. Fur zwei der Versuchsreihen liegen nur Kurzzeittests vor, die jedoch auf ihre Re-
produzierbarkeit hin Gberprift wurden. Kumuliert ergibt sich eine effektive Betriebszeit der
Anlage von etwa 280 h oder umgerechnet 35 effektiven Manntagen fur den Ultrafiltrations-
betrieb. In dieser Betrachtung sind die Einfahrkurven und Reinigungsprozeduren nicht ent-

halten, die den Wert in etwa verdoppeln wirden.

Tabelle 3.7: Ubersicht der getesteten Versuchsreihen zur Optimierung, T= Temperatur,
v= Uberstromungsgeschwindigkeit, Ap= transmembrane Druckdifferenz,

t= effektive Betriebszeit, grau= Kurzzeittest

Versuchsreihe Standort 1 Standort 2
Referenz kalt T=41,5°C Ap= 4,0 bar T=44,4°C Ap= 3,6 bar
5 m/s v=4,2 m/s v=4,7m/s t=30,2 h
Referenz heil3 | T=65,5°C Ap= 3,6 bar T=74,4°C Ap= 3,9 bar
5ml/s v=4,8m/s t=47,0h v=4,8m/s t=32,3h
Referenz heil3 11 T=62,9 °C Ap= 3,9 bar T=72,6°C Ap= 3,8 bar
3m/s v=3,1 m/s v=3,0 m/s t=29,6 h
Ozontest heif3 | T=674°C Ap=4,1 bar T=69,4°C Ap= 3,3 bar
5ml/s v=48m/s 20,4 mgozon/JoTrR v=48m/s 20,9 mQgozon/QoTR
20 mgOzon/goTR , 1= 19,3 h ’ = 32,2 h
Ozontest hei3 11 T=67,4°C Ap= 3,9 bar T=73,2°C Ap= 3,7 bar
5mils v=4,8m/s 29,5 mgozon/Qotr | V=4,6 M/s 29,7 Mgozon/JoTr
30 mgOzon/goTR 1= 28,0 h = 29,7 h
Sauretest heid T=67.2°C Ap= 4,0 bar

H=3 v=3,8 m/s pH=2,9
PH= t=29,5h
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Eine Zusammenfassung der Flussleistungen von Referenzen und optimierten Verfahrens-
weisen fiir den Standort 1 und 2 ist in Abbildung 3.30 dargestellt.

Fir den Standort 1 betrug der Referenzfluss 20,5 L-m™-h*t, am Standort 2 betrug er 17,6
L-m2-h"t und liegt damit 14 % niedriger als der Referenzfluss der Anlage am Standort 1.
Durch Erhdhung der Prozesstemperatur auf ca. 70 °C (Referenz heif3 1) liel? sich die Fluss-
leistung am Standort 1 um 50 % und am Standort 2 um 38 % steigern. Die Versuchsreihe
Referenz heil 11 bei hoher Temperatur, aber reduzierter Uberstromungsgeschwindigkeit (3
m/s statt 5 m/s) liegt im Vergleich zur Referenz (Referenz kalt) bei leicht erhéhten Flussleis-
tungen. Die Ozonierung mit 20 bzw. 30 mgozon/gotr (Ozontests heil’ I und heil?) zeigt einen
signifikanten Einfluss auf die Flussleistung. Der Ozontest heil 11 zeigt im Vergleich zur Re-
ferenz kalt eine Flusssteigerung um den Faktor 2,5 bzw. + 150 % am Standort 1 und um den
Faktor 1,94 bzw. + 94 % am Standort 2. Die Versuchsreihe Saure hei3 bei einem pH-Wert
von 2,9 am Standort 1 zeigte ebenfalls eine Flusssteigerung um den Faktor 2.
Zusammenfassend konnten im Pilotbetrieb demnach drei Betriebsweisen identifiziert wer-
den, die die Flussleistung der Ultrafiltrationsmembran wesentlich erhéhten. Die Séurebe-
handlung wurde trotz der deutlichen Fluxerhéhung aufgrund von Problemen in der folgen-
den Prozesskette durch die eingebrachten Sulfatmengen, die Uberfilhrung des zuvor fest-
stoffgebundenen Phosphos in Lésung und das damit verbundene Scaling auf der Umkeh-

rosmosemembran nicht weiterverfolgt.
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Abbildung 3.30: Zusammenfassung der Flussleistung fir alle Optimierungsmethoden am
Standort 1 (links) und Standort 2 (rechts)
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Eine Zusammenfassung des relativen Energieverbrauches fur die Referenzen und optimier-
ten Verfahrensweisen fiir den Standort 1 und 2 ist in Abbildung 3.31 dargestellt. Der derzeit
vom Hersteller A3 Water Solution verwendete Betriebszustand (Referenz kalt) wurde mit
100 % angesetzt. Alle getesteten Optimierungsverfahren weisen einen Wert von < 100 %
relativer Energie auf und liegen in einem Intervall von 47 — 72 % je nach Standort und Op-

timierungsverfahren.
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Abbildung 3.31: Zusammenfassung des relativen Energieverbrauches fur alle Optimie-

rungsmethoden am Standort 1 (links) und Standort 2 (rechts)

Das Projektziel der 50%igen Reduktion des Energieverbrauchs in der Ultrafiltrationsstufe
wurde mit mehreren Verfahrenstkombinationen erfolgreich erreicht. Fir die Betrachtung
wurde der spezifische Energieaufwand der zusétzlichen Prozessschritte, insbesondere der
Ozonerzeugung, mit einbezogen. Aus diesem Grund erreicht die Versuchsreihe Ozon heif3 |
trotz einer deutlich verbesserten Flussleistung nur eine relative Energieeinsparung von <
50 %. Fur den Standort 1 lielRen sich drei verschiedene Optimierungsverfahren, die das Pro-
jektziel erfullen:

o Referenz heil3 I1: Reduktion — 52 % Energie

e Ozon heif3 1l: Reduktion — 50 % Energie

e S&ure heiR: Reduktion — 49 % Energie (innerhalb der Fehlertoleranz +7,4 %)
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Am Standort 2 konnte lediglich das Optimierungsverfahren Referenz heif3 Il den Energie-
verbrauch um tber 50 % reduzieren. Die Versuchsreihe Ozontest hei3 Il erreicht mit einer
Reduktion von — 44 % + 4 %, also im gunstigsten Fall — 48 % Reduktion innerhalb der
Fehlerabweichung, knapp das Projektziel von — 50 % Energiereduktion. Der hohere Ener-
giebedarf der Ozonung am Standort 2 ist durch die veranderten Wetterbedingungen erklar-
bar. Hier besteht noch Optimierungspotenzial.

Zusammengefasst kann gesagt werden, dass mit — 52 bzw. — 53 % das hdchste Einsparpo-
tenzial flr die Versuchsreihe Referenz heil3 11 ermittelt werden konnte. Bei dieser Optimie-
rung wird nicht nur der Energieverbrauch mehr als halbiert, es werden auch keine zusétzli-
chen Anlagenbestandteile wie Ozongenerator/Ozoncontainer/Reaktor benétigt. Die hohe
Betriebstemperatur wird zu einen durch die Nutzung der Wéarme des Blockheizkraftwerkes
(BHKW) und zum anderen durch die Dissipationsenergie der Kreislaufpumpe gewéhrleistet.
Eine entsprechende Kuhleinheit ist im volltechnischen Aufbau ohnehin integriert. Weiterhin
wird durch die Versuchsreihe Referenz hei3 I im Vergleich zum Stand der Technik (Refe-
renz kalt) trotz niedrigerer Uberstromungsgeschwindigkeiten eine leicht erhéhte Flussleis-
tung von etwa 5 — 14 % realisiert, die eine Reserve fur das Ultrafiltrationsverfahren fur den
Langzeitbetrieb darstellt.

3.4 Arbeitspaket 4: Entwicklung hydrodynamisch optimierter ge-

tauchter Plattenmodule

Im Arbeitspaket 4 wurden getauchte Membranmodule zur Filtration von Gérresten unter-
sucht. Das Maxflow-U06-001-Membranmodul konnte bei unbehandeltem Dekanterzentrat
lediglich eine Ausbeute von 27 % bei einem Membranfluss von ca. 2 L-m-h! erzielen, was
flr eine Vollentwdsserung ungeeignet ist. Die ozonierte Probe zeigte einen doppelt so hohen
Fluss von 4 L-m2-h1. Weiterhin war ein Betrieb bis zu einem TRpartikular VOn 1,62 % im Re-
tentat moglich. Dieser lag um 0,36 % hoher als im Retentat der Filtration mit unbehandeltem
Zentrat. Aufgrund der auftretenden instabilen Flisse und Driicke scheint jedoch ein Flux
von 2 L-m2-h* realistisch, wenn eine Ausbeute von 50 % als Betriebspunkt fiir den konti-
nuierlichen Betrieb das Ziel ist.

Die optimierte UX-IPC-Membran inkl. Membran-Spacer und Riickspulung zeigte eine ca.

doppelt so hohe Leistungsfahigkeit wie das Referenz-Modul. Ein Ausbeutebetrieb bis zu
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33 % war mit einem Flux von 5 L-m2-h! und einer herabgesetzten Luftmenge von 10 m3-h-
! maglich. Bei Steigerung der Beliiftung auf 16 m3-h"t und Reduzierung des Flusses auf
4 L-m2-ht erscheint ein Ausbeutebetrieb von 50 % als realistisch. Zur Bewertung der Wirt-
schaftlichkeit von getauchten Membranen wurde die bewahrte Garrestvollaufbereitung mit-
tels Querstrom-Ultrafiltration als Vergleich gewahlt. Als Berechnungsgrundlage dient eine
Modell-Biogasanlage mit einem Gérrestanfall von 50.000 t-a™* und einem TS von 7,0 %. Die

daraus resultierende Massenbilanz zeigt die Abbildung 3.32.

v
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Abbildung 3.32: Massenbilanz Model-Gérrest mit 50000 t-a*, TS= 7,0 % mit Presssepara-

tor, Dekanter und Ultrafiltration

Die Massenbilanz zeigt die resultierenden Stoffstrome bei der Behandlung des Garrests mit
Pressseparator, Dekanter und Ultrafiltration. Angegeben sind die anfallenden Frachten und
die jeweiligen TR-Werte. Die aus den Massenstromen resultierende Dimensionierung der

Querstrom-Ultrafiltration ist in Tabelle 3.8 zusammengefasst.

Tabelle 3.8: Dimensionierung der Querstrom-Ultrafiltration
Parameter Wert
Ausbeute 70 %
Flux 31,5 L-m2-h! (bei 65— 75 °C)
Membranflache pro Modul 40 m?2
Anzahl Module 3
Gesamte Membranflache 120 m2
Zufiihrpumpe V=15m3ht, H=21m,P =22 kW
Vordruckpumpe V=5m3hl, H=30m, P =1,5kW
Kreislaufpumpe V =ca. 350 m3-ht, P = 75 kW
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Fur eine Vollentwasserung des Garrests wurde eine Ausbeute von 70 % angesetzt. Auf Basis
der Ausbeute und der Strdme aus der Massenbilanz ergeben sich die Werte flr den Flux, die
Membranflache und die Anzahl der Module. Anhand der vorliegenden Dimensionierung und
Massenbilanz wurden die Investitionskosten einer Querstrom-Ultrafiltration inklusive der
gesamten Infrastruktur berechnet.

Die Maxflow-U06-001-Membran kann auf Basis der durchgefiihrten Versuche nur zu einer
Teilentwasserung mit einer Ausbeute von 50 % eingesetzt werden. Die getauchte Membran
miusste daher mit einer nachgelagerten Querstrom-UF-Stufe betrieben werden. In Tabelle
3.9 ist die entsprechende Auslegung mit dem U06-001 Referenz-Module dargestellt. Mit
UX-IPC Modulen wéren zwar eine hohere Ausbeute oder hdhere Fllsse realisierbar, jedoch

sind die Module in der Anschaffung ca. doppelt so teuer.

Tabelle 3.9: Dimensionierung der Blankfiltration (Maxflow-U06-001)

Parameter Wert

Ausbeute 50 %

Flux 2 L-m2ht

Membranflache pro Modul 75 m?

Anzahl Module 26

Gesamte Membranflache 1950 m?

Filtratpumpe V = 3775 L-h™%, pmax = -880 mbar, P = 0,2 kW
Verdichter V =650 m3-ht, P =11 kW

Zulaufpumpe V =5392 L-h%, P=22KkW

Zur Bestimmung der Investitionskosten wurde das selbe Verfahren wie bei der Querstrom-
Ultrafiltration inkl. der gleichen Infrastruktur angewendet. Die Investitionskosten wurden
bei beiden Verfahren auf einen Abschreibungszeitraum von 15 Jahren sowie einen Zinssatz
von 3 % bezogen. Die fixen Betriebskosten setzen sich aus Wartungskosten und den Ruck-
stellungskosten fiir Modulersatz zusammen. Ublicherweise betragt die Standzeit der gewahl-
ten UF-Module 7,5 Jahre, bis sie ausgetauscht werden mussen. Bei den getauchten Memb-
ranen sind es aufgrund der hohen Reinigungsfrequenz lediglich 2 Jahre.

Die variablen Betriebskosten beider Verfahren fiir eine Betriebszeit von 7880 h-a™ bestehen
aus den Energiekosten und den Kosten fiir die wochentliche alkalische sowie saure Modul-
reinigung. Die Energiekosten wurden tiber die Leistungsaufnahme in Abhéngigkeit der Ver-
braucherauslastung bei einem Strompreis von 0,14 € kWh* berechnet. Die Kosten beider
Verfahren sind in Tabelle 3.10 gegenubergestellt.
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Tabelle 3.10: Gegeniberstellung von Investitions-, Energie- sowie Gesamtkosten von
Blankfiltration mit U06-001-Modul inkl. Ozonierung und Querstrom-UF

Querstrom-Ultrafiltra- U06-001 und Ozonbe-
tion (Stand der Technik) | handlung (Alternative)

Investitionskosten 0,60 €-M3Garrest 0,78 €M 3Garrest
Fixe Betriebskosten 0,25 €M 3Garrest 1,24 €-m3Garrest
Variable Betriebskosten 1,75 €-M3Garrest 0,52 €M Garrest
Gesamtkosten 2,60 €-m3Garrest 2,55 €-M3Garrest

Die um 30 % hdéheren Investitionskosten der getauchten Plattenmodule ergeben sich aus der
notwendigen Membranflache von 1950 m? und der daraus resultierenden Grolie der Anlage.
Die variablen Betriebskosten liegen jedoch aufgrund der geringen Leistungsaufnahme von
Verdichter, Zulauf- und Filtratpumpe um 70 % niedriger als bei der Querstrom-UF. Dieser
Vorteil wird durch die hohen Rickstellungskosten bei einer Modulstandzeit von nur 2 Jahren
nivelliert und fuhrt zu einem Unterschied in den Gesamtkosten von lediglich 2 %.

Die Ergebnisse zeigen damit ein Potenzial zur zukiinftigen Nutzung eines alternativen Pro-
zessweges Uber getauchte Membranmodule. Zum derzeitigen Wissensstand stellen die ge-

tauchten Module aufgrund der nur sehr geringen Kosteneinsparung keine Alternative dar.

3.5 Arbeitspaket 5: Wirtschaftlichkeitsanalyse

Der folgenden Wirtschaftlichkeitsanalyse bezieht sich auf ein Preisniveau mit Stand Novem-
ber 2017 fur eine Géarrestaufbereitungsanlage mit einer jahrlichen Garrestmenge von 50000
t-a™l. Fur die Berechnung der Investitions- und Betriebskosten wurden die in Tabelle 3.11

zusammengestellten Annahmen getroffen.

Tabelle 3.11: Annahmen fur die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Parameter Einheit Wert
Abschreibungsdauer Jahre 10
Zinssatz % 3
Effektive Betriebszeit h-a'l 7880
Strombezugskosten €-kWh1 0,15
Garrestmenge t-al 50000
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Der in der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung enthaltene Leistungsumfang beinhaltet folgende
Komponenten:

¢ Vollaufbereitungsverfahren aus Basis von: Pressseparator, Dekanter, Ultrafiltration,
dreistufiger Umkehrosmose und Umkehrosmose-Konzentratstufe

¢ Investitionskosten Vollaufbereitung (Abschreibung tber 10 Jahre)

e Betriebskosten (Energie, Flockungsmittel, saurer und basischer Reiniger, Antis-
calant)

e Membranrickstellkosten fiir den Austausch der Module im Abschreibungszeitraum
nach Herstellerangaben (Membranstandzeiten: UO-Konzentratstufe ca. 0,75 Jahr,
UO-Stufe I-111 ca. 2 Jahre, Ultrafiltration ca. 7,5 Jahre)

e Wartungskosten (40 h-a?)

Die absoluten Investitionskosten fiir eine Membran-Vollaufbereitungsanlage mit einem
Durchsatz von 50000 m*-a liegen ohne Ozonanlage bei 1,111 Mio. + 0,015 Mio. € (Standort
1) und bei 1,128 Mio. + 0,033 Mio. € (Standort 2).

Fur den Betriebsfall der erhdhten Prozesstemperatur von 70 °C mussen jahrlich ca. 5200
kg-h! Zentrat von 30 auf 70 °C erwarmt werden. Der Warmebedarf fiir diese Anwendung
liegt bei 242 kW. Falls die Wéarmeversorgung Uber ein an der Biogasanlage bestehendes
BHKW erfolgen kann, so kann der KWK-Bonus mit einer Vergutung der Warme von 3
Cent-kWhu ! angesetzt werden. Bei einer Anlagenverfiigbarkeit von 90 % liegt die Vergii-
tung durch die Nutzung der BHKW-Wirme bei etwa 1,14 € mgarrest.

Fur den Betriebsfall der Ozonung wurden sowohl Invesitionskosten der Ozonanlage (abhan-
gig vom TR und oTR der Anlagen 138000 — 212000 €) als auch die Betriebskosten fur Ener-
gie und Sauerstoff bertcksichtigt (Tabelle 3.12). Die absoluten Investitionskosten fur die
Vollaufbereitungsanlage mit Ozonanlage liegen bei 1,274 Mio. + 0,025 Mio. € (Standort 1)
und bei 1,325 Mio. + 0,015 Mio. € (Standort 2).

Tabelle 3.12: Annahmen fir die Betriebskosten der Ozonung

Parameter Einheit Wert
Ozonbedarf 20 mg/goTR kgos-h1 1,2
Ozonbedarf 30 mg/goTR kgos-ht 1,75
Energiebedarf Ozonerzeu- kWh-kgos1 12
gung inkl. Infrastruktur

Spez. Sauerstoffbedarf kgoz-kgos1 10
Sauerstoffkosten €-kgoz'1 0,1
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Die Optimierungsansatze fithren zu folgenden Anderungen in der Prozessauslegung:

e Verringerung der Membranflache um ca. 40 % von 200 auf 120 m? durch die Fluss-
steigerungen bei erhohter Prozesstemperatur (bei 5 m/s Uberstrémgeschwindigkeit)
und Ozonung,

e Verringerung der Leistung des Gesamtverfahrens um 41,4 % (Standort 1) und 44,4 %
(Standort 2) durch die Temperaturerhéhung und Verringerung der Uberstromge-
schwindigkeit.

Die spezifischen Kosten der untersuchten Optimierungsverfahren sind fir beide Standorte
in Abbildung 3.33 dargestellt.

9.0
Standort 1

Referenz Referenz Referenz 20 meOsgere” 30 meOs gz’
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Abbildung 3.33: Spezifische Kosten des Vollaufbereitungsverfahrens mit und ohne Wérme-
vergutung (KWK), Standort 1 (oben) und Standort 2 (unten)
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Die spezifischen Kosten des technischen Ausgangszustandes (Referenz kalt, 40 °C, 5 m-s?)
liegen bei 7,91 €-m3arrest (Standort 1) und 8,39 €- M3garest (Standort 2). Bei einer Prozess-
temperatur von 70 °C liegen die spezifischen Kosten ohne Wéarmevergitung bei 6,95 — 7,70
€ M3Garrest. Inklusive der Warmevergiitung (1,14 € mcarrest) Werden die spezifischen Kos-
ten auf 5,81 — 6,56 €- m3garrest reduziert. Der beste Auslegungsfall wurde fiir beide Standorte
bei hoher Prozesstemperatur von 70 °C und niedriger Uberstromungsgeschwindigkeit erzielt
(Referenz heiB 11). Inklusive der Warmevergiitung reduzieren sich die Kosten auf 4,92 — 5,58

€ M3Garrest. Ohne Wirmevergiitung liegen die Kosten zwischen 7,32 und 8,65 € M 3garrest.

Die Ergebnisse zeigen, dass die durchgefiihrte Optimierung der Ultrafiltrationsstufe sich
sehr positiv auf die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens auswirkt. An beiden Standorten stellte
das Optimierungsverfahren Referenz heil 11 das 6konomische Optimum dar. Die Kostenre-
duktion betragt inklusive der Warmenutzung 33,5 bis 37,8 %. Die Optimierungsverfahren
mit Ozon zeigen zwar im Vergleich zum Ausgangszustand um 11,6 bis 21,9 % reduzierte
Kosten, stellen aber nicht das 6konomische Optimum aller Optimierungsverfahren dar. Der
Grund dafr ist die energieintensive elektrische Erzeugung des Ozons kombiniert mit hohen
Betriebskosten. In L&ndern mit niedrigeren Strompreisen und ohne KWK-Warmebonus
kann der Wirtschaftlichkeitsvergleich dennoch zugunsten des Ozons ausfallen. In jedem Fall
sollte eine fallbezogene wirtschaftliche Analyse der an der jeweiligen Biogasanlage beste-
henden Randbedingungen erfolgen. Mit spezifischen Kosten von 4,92 — 5,58 € m3garrest
stellt das Verfahren der membrangestiitzten Garrestaufbereitung eine wirtschaftliche Alter-
native zur derzeitigen landwirtschaftlichen Verbringung in Regionen mit Nahrstoffbedarf

dar.
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4 Fazit und Ausblick

Im vorliegenden Abschlussbericht wurde ein Vollgarrestaufbereitungsverfahren auf Basis
von Membrantechnik zur Separation von Néhrstoffen untersucht und optimiert. Ziel des Ver-
fahrens ist es, die Transportwirdigkeit von N&hrstoffen aus Garresten zu erhohen und folg-
lich die Transporthaufigkeit der mitunter 100 — 200 km langen Transportstrecken zu redu-
zieren. Dies soll neben einem 6konomischen Vorteil auch ékologische Aspekte der Nahr-
stoffverbringung verbessern, da weniger Treibhausgase beim Transport entstehen.

Auf Basis von Voruntersuchungen des Garrestes und den separierten Fraktionen (AP1) wur-
den Optimierungsansétze zum effizienten Betrieb der Vollgarrestaufbereitung tiber Memb-
rantechnik entwickelt und getestet (AP 2+6, 3).

Die durchgefuhrten Voruntersuchungen konnten deutliche Zusammenhange zwischen
Membranfluss, Fluidviskositit und der Konzentration an organischen Makromolekilen im
Garrestzentrat (Proteine und Polysaccharide, als Summe auch als EPS bezeichnet) aufzei-
gen. Eine niedrige EPS — Konzentration flihrt zu einer deutlichen Verringerung der Fluidvis-
kositat und damit zu einem signifikanten Anstieg der Membranleistung. Folglich liegt nah,
dass die angestrebte Steigerung der Energieeffizienz durch eine Reduktion der organischen
Makromolekile im Garrestzentrat erreicht werden kann. Dies erfolgte mithilfe von verschie-
denen Optimierungsansétzen.

Die Optimierungsansétze bestanden aus biologischen, chemischen, mechanischen und ther-
mischen Modifikationen des Géarrestes/ Garrestzentrates mit dem Ziel der Reduzierung der
Fluidviskositat im Zulauf der energieintensivsten Membranstufe, der Ultrafiltration.

Eine Reduktion der organischen Fracht auf die Ultrafiltrationsstufe konnte durch den opti-
mierten Einsatz von polymeren Flockungsmitteln (Polyacrylamide) erreicht werden. Die Se-
parationsleistung der Zentrifuge wird maf3geblich durch die richtige Auswahl und Konzent-
ration an Polymer beeinflusst.

Bei den chemischen Optimierungsmethoden zeigten sich oxidative Chemikalien wie Ozon
und Wasserstoffperoxid als geeignet. Beide Oxidationsmittel zeigen einen sehr &hnlichen
Effekt auf den Garrest. Wasserstoffperoxid wurde jedoch nicht weiterverfolgt, da die maxi-
male Konzentration an Wasserstoffperoxid sehr begrenzt ist und dem Prozess somit viel zu-
sétzliches Wasser hinzugefligt wird. Dies ist fr die Entwéasserung des Gérrestes kontrapro-

duktiv. Ozon zeigte bereits bei kleinen Dosiermengen einen sehr hohen Effekt auf die Fluss-
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leistung. Sowohl in Vorversuchen im Labor- und TechnikumsmaRstab, als auch im Pilot-
mafstab konnte durch die Ozonung eine Flusssteigerung um 50 - 100 % festgestellt werden.
Durch die Ozonung wird die Viskositat des Garrest-Zentrates herabgesetzt, was die Kon-
trolle einer Deckschicht im Filtrationsmodul stromungstechnisch begtinstigt. Durch die Ab-
nahme der Deckschicht werden im Filtrationsmodul hohere spezifische Flussleistungen er-
zielt. Dieser Effekt ist weiterhin mit einer hohen Prozesstemperatur zwischen 65 — 75 °C
kombinierbar. Durch die hohe Temperatur kommt es ebenfalls zu einer niedrigeren Visko-
sitat, sowohl vom Retentat (im Modul), als auch vom erzeugten Permeat (Filtration durch
das Modul). Die erniedrigten Viskositaten zeigen einen positiven Effekt auf die spezifische
Filtrationsleistung mit Flusssteigerungen um 100 - 150 %. Diese Effekte wurden in allen
MaRstaben bestéatigt.

Des Weiteren ist die Ansauerung des Inputmaterials zur Ultrafiltration positiv getestet wor-
den. Bei einem pH-Wert von 2 — 4 konnte eine signifikante Steigerung der Flussleistung um
50 - 100 % bestimmt werden. Durch die Ansduerung bilden die zuvor homogen kolloidal
vorliegenden organischen Makromolekiile eine stabile Flockenstruktur aus. Die Flocken-
struktur resultiert aus einer gegenseitigen Anziehung der Polysaccharide und Proteine, die
bei niedrigen pH-Werten (2 — 4) entgegengerichtet geladen vorliegen. Die Agglomeration
der Teilchen flhrt zu einem permeableren und poréseren Filterkuchen, die spezifische Fluss-
leistung der Membran steigt. Der Effekt ist, wie auch die Ozonierung, mit einer hohen Pro-
zesstemperatur kombinierbar und liefert mitunter in Bezug auf die Flussleistung einen Mehr-
wert. Als Begleiterscheinung wird bei niedrigen pH-Werten der zuvor partikelgebundene
Phosphor in Ldsung uberfiihrt. Phosphor liegt somit im Filtrat der Ultrafiltration vor und
muss durch die Umkehrosmose abgetrennt werden. Zusatzlich werden durch die Verwen-
dung von Schwefelséure groRe Mengen an Sulfat eingetragen. Sowohl hohe Konzentratio-
nen an Sulfat als auch an Phosphor fuihrten zu einem sehr hohen osmotischen Druck, der
aullerhalb des Betriebsfensters der Pilotanlage lag (> 64 bar). Ein wirtschaftlicher Betrieb
bei hoheren Driicken erscheint aufgrund der hoheren Investitions- und Betriebskosten un-
wahrscheinlich.

An den beiden AuRenstandorten in Nordwestdeutschland (AP 3) wurden mehrfach vollstan-
dige Beprobungen der Anlagen durchgefiihrt. Bewertet wurden die N&hrstofffrachten der
Fest-Flussig-Trennung (organischer N/P-Diinger), der Umkehrosmose (anorganischer N/K-

Dunger) und die Permeatqualitat. Im organische Feststoffdiinger des Dekanters (N/P-Dlin-
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ger) wurden sehr hohe Konzentrationen an Gesamtstickstoff (9,7 — 12,0 kg-t™) und an Phos-
phor gemessen (6,1 — 11,0 kg-t%). Der Feststoffdiinger beider Separationsstufen liegt stich-
fest vor und hatte einen Trockenrtickstand von 19,1 — 24,1 %. Dieser stichfeste Feststoff-
dunger kann nach Angaben der Biogasanlagenbetreiber gut und gezielt auf landwirtschaftli-
chen Flachen verbracht werden. Im anorganischen N/K-Flussigdunger der Umkehrosmose
wurden hohe Konzentrationen an Stickstoff bestimmt (4,6 — 5,8 kg-t), der zu hohen Antei-
len aus direkt verfligbarem Ammoniumstickstoff bestand. Kalium lag ebenfalls in hohen
Konzentrationen von 10,1 — 11,1 kg-t* vor. Die Permeatqualitat erfiillte mit Ausnahme we-
niger Abweichungen die Anforderungen der Ablaufqualitat einer kommunalen Kléranlage
der Grolienklasse 5. Diese Anforderungen entsprechen den schérfsten Grenzwerten der in
Deutschland geltenden Abwasserverordnung. Leider liegen derzeit in Deutschland keine
eindeutige Regelung fir das Einleiten von Prozesswassern aus Garresten vor und es wird in
Fallentscheidungen bewertet, ob das Einleiten genehmigt wird.

Die Verbesserung der Flussleistung durch die verschiedenen Optimierungsmethoden wurde
in allen Mal3stéaben bestatigt (AP 2+6 und 3). Der Ultrafiltrationsfluss konnte um 50 - 150 %
verbessert werden. Dies trug mal3geblich dazu bei, die spezifische Energie der Ultrafiltration
zu senken. Fur den Standort 1 wurden im PilotmaRstab drei Optimierungsverfahren identi-
zifiert, die eine Reduktion des Energiebedarfs der Ultrafiltrationsstufe um 50 % ermdgli-
chen. Fir den Standort 2 war es ein Verfahren, mit dem eine Reduktion der Ultrafiltrations-
energie von — 53 % realisiert wurde. Das Projektziel wurde damit an beiden Standorten im
Pilotmafstab erreicht.

Am effektivsten zeigte sich die Optimierung Referenz heif3 11, bei der eine hohe Prozesstem-
peratur von etwa 65 — 75 °C und eine reduzierte Uberstromungsgeschwindigkeit von ca.
3 m's? eingestellt wurde. Die niedrige Uberstromungsgeschwindigkeit hat nur geringe
Druckverluste zur Folge. Dies spart zum einen Prozessenergie und zum anderen werden an-
lagenbauliche Einsparungen ermdglicht. Die Ozonung zeigte in verschiedenen Optimierun-
gen starke Verbesserungen der Flussleistung. Die eingesparte Energie wurde jedoch teil-
weise durch die energieintensive Ozonerzeugung gezehrt. Diese Optimierungsoption kénnte
besondere Anwendung finden, wenn die verwendete Membranflache baulich begrenzt ist,
oder ein Ozongenerator bereits vor Ort vorhanden ist.

Die getauchten Membranen zeigten eine wesentlich reduziertere Flussleistung. Im Vergleich
zur konventionellen, keramischen Querstromfiltration lag der Permeatflux um ca. 90 % nied-

riger. Die Ausbeute war bei diesen Versuchen auf 50 % begrenzt. Dies entspricht nur einer
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Teilentwasserung des Gérrest-Zentrates und grORere Mengen an Retentat mussen ent-
sorgt/rezirkuliert werden. Gleichzeitig sind die variablen Betriebskosten durch die einfa-
chere Betriebsweise und technische Ausfilhrungen geringer. Ein stabiler Betrieb konnte vor-
zugsweise mit der ozonierten Probe durchgefiihrt werden. Hierfiir entstehen weitere fixe Be-
triebskosten und Investitionskosten. Im direkten Vergleich lagen beide spezifischen Kosten
um 2,60 €/m3carrest. Da die Standzeiten der getauchten Membranen mit 2 Jahren im Vergleich
zu 7,5 Jahren wesentlich geringer sind, ist der Wechsel der Module zusétzlich personalin-
tensiver und somit nicht zielflhrend. Ein Betrieb der getauchten Module bei héherer Tem-
peratur um 40 — 50 °C sollte getestet werden. Eine hohere Flussleistung bei hoher Tempera-
tur wird auch bei den getauchten Modulen erwartet.

Die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung ergibt durch Anwendung der erhdhten Prozesstempera-
tur bei gleichzeitiger Verringerung der Uberstromgeschwindigkeit in den Rohrmodulen eine
Reduktion der Prozesskosten von derzeit ca. 8 Euro pro Kubikmeter Garrest auf 5 — 6 Euro
pro Kubikmeter Garrest. Die Kosten beinhalten die laufenden Betriebskosten fir Strom,
Chemikalien und Polymere, Rickstellung fur Wartung, Instandhaltung und Membranersatz
sowie die Abschreibung auf die Investition der Anlage.

Damit er6ffnen sich dem Verfahren neue wirtschaftliche Perspektiven und es kann zukinftig
einen deutlichen Beitrag zur Wasseraufbereitung und damit zum Schutz des Grundwassers

liefern und gleichzeitig transportwirdige Diingeprodukte erzeugen.
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Anhang

Al Futterungsmengen der beprobten Anlagen

Insgesamt wurden aus 19 Biogasanlagen 42 Proben gezogen. Dabei handelte es sich um
zwolf NawaRo-Anlagen und sieben Abfall-Anlagen. Ein Teil der Anlagen wurde mehrmals
und zu unterschiedlichen Zeitpunkten beprobt. Die einzelnen Chargen einer Anlage unter-
schieden sich minimal in den eingesetzten Substraten. Eine Ubersicht der Anlagen mit den
dazugehdrigen eingesetzten Substratanteilen liefert Tabelle A.1. Fir die Anlagen, die mehr-

mals beprobt wurden, sind die Mittelwerte der einzelnen Chargen dargestellt.

Tabelle A.1: Futterungsmengen der beprobten Anlagen

_ Mais-si-  ille GRS Getreide  Mist Grassilage andere

Biogas- Anlage  lage
in %

NawaRo | 356% 275% 1,0% 2,2% 4,8% 13,9% 14,9%
NawaRo I 51,1% 36,5% 2,9% 3,7% 4,0% 1,7% 0,0%
NawaRo 111 38,8% 0,0 10,0% 0,0% 35,4% 9,4% 6,5%
NawaRo IV 50,7% 31,8% 0,3% 11,9% 5,4% 0,0% 0,0%
NawaRo V 412%  46,7% 12,1% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
NawaRo VI 59,5% 39,2% 12% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
NawaRo VII 96,3%  3,7% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
NawaRo VIII 505% 83,7% 0,0% 6,8% 2,9% 0,0% 1,6%
NawaRo IX 57,0% 43,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
NawaRo X 236% 30,2% 8,7% 0,0% 1,2% 5,8% 30,5%
NawaRo XI 34,4% 36,0% 4,2% 0,0% 0,0% 3,6% 21,9%
NawaRo XII 0 51,7% 0,0% 0,0% 11,7% 0,0% 36,7%
Abfallferm. | Rickstande aus Biodiesel, Lebensmittelriickstande (Anteile unbekannt)
Abfallferm. Il 50 % Lebensmittelriickstande, 50 % Flotate
Abfallferm. 111 50 % Lebensmittelriickstande, 50 % Flotate
Abfallferm. IV 100 % Lebensmittelriickstande
Abfallferm. V Flussige Giillen und Ole/Fette (Anteile unbekannt)
Abfallferm. VI

Abfallferm. VII  Riickstande aus Biodiesel, Lebensmittelriickstande (Anteile unbekannt)
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Massenbilanz des Zentrates Abfall 111 C nach Ozonung
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Massenbilanz des Garrestzentrates Abfall IIl C nach der oxidativen

Abbildung A-0.1:

Vorbehandlungsmethode mit 0,30 kg Ozon / m® Zentrat
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