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Zielsetzung und Anlass des Vorhabens

Gegenstand des Projektes ist die Entfernung von komplexen Phosphorverbindungen wie
Phosphonaten, Phosphinaten, Phosphiten, etc. aus industriellen Prozessabwassern bei
gleichzeitiger Phosphorriickgewinnung durch den Einsatz von bordotierten Diamantelektroden und
geeigneten Fallungs- oder Adsorptionsmitteln. Diamantelektroden sind im Gegensatz zu anderen
Elektroden fur die Erzeugung stark oxidativer Spezies (OH-Radikale) bekannt und bereits im
Bereich der Abwasserbehandlung zur Entfernung organischer Schadstoffe bzw. zur Reduzierung
des chemischen Sauerstoffbedarfs (CSB) grofRtechnisch im Einsatz. Mit diesem Verfahren sollen:

- Abwasser aus industriellen Prozessen besser rezykliert werden.
- der UberméaRige Eintrag von Phosphor in die Umwelt weiter reduziert werde.

- die kritische Ressource Phosphor durch Riickgewinnung geschont werden.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

Im ersten Arbeitspaket sollten ausgewahlte Prozesswasser aus der Industrie auf ihre Eignung zur
Phosphorriickgewinnung bzw. zur Aufreinigung hinsichtlich einer Rezyklierung untersucht werden.
Im Vorfeld wurden dazu zwei assoziierte Partner gefunden, die das Vorhaben mit Proben
unterstitzt haben. Dies war die Firma Mitsubishi Hitachi Powersystems GmbH (MHPS) und die
Firma Clariant Deutschland GmbH. Die zur Verfigung gestellten Proben wurden daraufhin
qualitativ und quantitativ untersucht. In einem zweiten Arbeitspaket war nachzuweisen, dass der




elektrochemische Abbau grundsatzlich funktioniert. Darlber hinaus sollte der elektrochemische
Abbauprozess durch die Auswahl verschiedener Elektroden wie massive Platten, Streckplatten
sowie einer Durchflusszelle optimiert werden. Nachdem ,proof of principle“, dass der
elektrochemische Abbau funktioniert, sollte die Vorgehensweise in Arbeitspaket 3 optimiert
werden. Insbesondere die hohen Salzkonzentrationen konnen, aufgrund von moglichen
Ausfallungen, den Betrieb der Durchflusszelle stéren. Daher wurde der Einsatz einer
Membranfiltration untersucht, um die Salzkonzentration wahrend des Abbaus zu minimieren. Im
Arbeitspaket 4 wurden die Moglichkeiten zur Ausfallung und Abtrennung des durch den
elektrochemischen Abbau entstandenen Orthophosphats untersucht. Schlie3lich wurde eine
Betrachtung der relevanten Stoffstrotme vorgenommen, um die Einspar- bzw.
Ruckgewinnungspotenziale zu bewerten. Auf dieser Basis sollte ein erstes Konzept fur eine
mdgliche Pilotanlage zur Behandlung eines Teilstroms in Einsatzumgebung erstellt werden.

Ergebnisse und Diskussion

Zu Beginn wurden die Aufspaltungsversuche im Becherglas als Labormal3stab durchgefihrt, um
grundséatzliche Erkenntnisse Uber das Abbauverhalten zu erlangen. Anhand dieser Versuchsreihen
konnte nachgewiesen werden, dass die Diamantelektrode die Phosphorverbindungen komplett
aufspaltet und die Phosphor-Atome anschlieBend als Orthophosphate vorliegen. Die
Abbauleistung ist dabei konzentrationsabhdngig und nimmt mit sinkender Konzentration ab.
Aufgrund einer pH Verschiebung von 2 auf 11 wahrend der Elektrolyse, konnte bei der
Orthophosphat-Bestimmung zwischenzeitlich eine Senke der Konzentration festgestellt werden. Es
wird davon ausgegangen, dass die vorhandenen Aluminium-lonen (787 mg/l) daftir verantwortlich
sind und mit dem Phosphat im neutralen pH-Bereich Aluminiumphosphat bilden. Wahrend der
Abbauversuche kam es immer wieder zur Ausbildung von Salzkristallen, was auf die hohe
Natriumsulfat-Fracht (Sattigungskonzentration) in der Probe C23 zuriickzufiihren ist. Bei der Probe
C661, welche eine niedrigere Natriumsulfat-Konzentration aufweist, konnte dieser Effekt nicht
beobachtet werden. Durch weitere Versuchsreihen konnte die optimale Stromdichte von 100
mA/cm? Elektrodenflache sowie die benétigte elektrische Ladung von ca. 32 Ah/l fir eine 100 %
Abbaurate fur die Probe C661 ermittelt werden. Basierend auf diesen Ergebnissen wurden
anschlieRend Versuchsreihen im néachstgroReren Mal3stab und in Form einer Durchflusszelle
durchgefuihrt. Dadurch kann eine kontinuierliche Betriebsweise betrachtet werden, welche fiir eine
mogliche Umsetzung im grofRtechnischen Mal3stab besser geeignet ist. Hier konnte ebenfalls eine
komplette Aufspaltung der komplexen Phosphorverbindungen erreicht werden.

Fur die Rickgewinnung des produzierten Orthophosphats wurden Eisen(lll)-chlorid und
Calciumhydroxid als geeignete Fallmittel ermittelt. Eisen(lll)-chlorid stellt ein gangiges Fallmittel im
Bereich der Abwasserreinigung dar, bei dem als Fallungsprodukt Eisenphosphat entsteht,
wahrend bei der Fallung mit Calciumhydroxid als Endprodukt Calciumphosphat entsteht. Nach
mehreren Fallungsversuchen von zuvor elektrochemisch behandelten Proben konnte mit beiden
Fallmittel ein Wirkungsgrad von Uber 90 % erreicht werden. Da Calciumphosphat, vor allem in der
Diungemittelbranche, eine bessere Verwendbarkeit gegentber Eisenphosphat aufweist, wurde im
weiteren Verlauf des Projektes mit Calciumhydroxid gearbeitet.

Im Laufe des Projektes hat sich herausgestellt, dass die hohe Natriumsulfat-Fracht in den
Industrieabwéassern eine groRere Problematik darstellt. Neben der bereits erwdhnten
Kristallbildung in der Probe C23, welche zu Verblockung im Durchflusszellenprinzip fihren kann,
liegt auch im Fallungsprodukt eine grofiere Verunreinigung an Natriumsulfat vor. Um diesen
Problemstellungen entgegenzuwirken, wurden in weiteren Versuchsdurchfiihrungen die Proben
mittels Nanofiltrationsanlage filtriert. Hierzu wurden zwei Membranen auf ihre Funktionalitat hin
Uberprift. Ziel war es, dass die Membran die Phosphinate méglichst ungehindert passieren lasst,




wahrend die Natrium- und Sulfat-lonen aufgrund ihrer Ladung beim Passieren behindert. Mittels
der Nanofiltermembran NP030 (500 — 600 Dalton) konnte eine ausreichende Natriumsulfat-
Abreicherung von ca. 50 % erreicht werden, mit einer lediglich 20 prozentigen Phosphor-
Abreicherung.

Aus den einzelnen Teilergebnissen wurde anschlielend ein Verfahrenskonzept entwickelt,
welches auf ein Kaskadenprinzip beruht. Hierbei wird das Prozessabwasser zunachst mittels
Nanofiltrationsanlage filtriert. Das gewonnene Permeat wird dann mittels Diamantelektrode
behandelt und das dadurch erzeugte Phosphat anschlielend in einem Fallungsreaktor als
Calciumphosphat gefallt. Danach wird das gereinigte Permeat wieder mit dem Konzentrat
vermischt und der Prozess beginnt von vorne, solange bis die gewiinschte Phosphor Entfrachtung
erreicht wurde.

Bei einer abschlieBenden Dimensionierung und Kostenschatzung wurde die Betrachtung auf zwei
Zyklen festgelegt. Nach Bericksichtigung aller Kosten und Einsparungen wirde bei dem
Verfahren aktuell ein Kostenmehraufwand von ca. 107.000 € anfallen. Hauptkostenfaktor liegt
dabei bei der Diamantelektrode.

Uber eine Marktanalyse konnte ermittelt werden, dass im Jahr 2011 allein in Deutschland
zwischen 1.020 — 4.000 t Phosphor fiur die Flammschutzmittel-, Weichmacher- und
Antioxidationsproduktion verwendet wurde. Hierzu zahlt z. B. die Firma Schill + Seilacher welche
ebenfalls Flammschutzmittel auf Phosphorbasis herstellt.

Des Weiteren existieren noch weitere Phosphorprodukte, bei denen eine Umsetzung vorstellbar
ware. Dazu zahlt die Seifen- und Detergenzien-Produktion mit ca. 10.000 — 20.000 sowie die
Schadlingsbekdmpfungsmittelproduktion mit 760 t Phosphor im Jahr. Ein potenzieller Markt ware
also vorhanden.

Offentlichkeitsarbeit und Prasentation

Zu Beginn des Projektes wurde am 16.10.2018 eine Presseinformation auf der Internetseite des
Fraunhofer IWKS veroffentlicht.

Das Projekt und die zwischenzeitlichen Ergebnisse wurden auf dem 4. Kongress Phosphor in
Stuttgart vom 24. - 25. Oktober 2018 in einem Kurzvortrag vorgestelit.

Des Weiteren wurde das Projekt auf dem vom Fraunhofer IWKS organisierten Workshop
.Innovative Resource Strategies in the Bioeconomy“ vom 10.09.2019 in Campinas, Brasilien
vorgestellt.

Fazit

Anhand der Abbauversuche kann festgehalten werden, dass die im Projekt verwendeten
Phosphinate mittels Diamantelektrode nahezu komplett abgebaut und in Orthophosphat
umgewandelt werden. Fur eine storungsfreie Betriebsweise ist eine vorgeschaltete
Membranfiltration notwendig. Das entwickelte Verfahren im Kaskadenprinzip erzeugt nach den
aktuellen Daten ein Mehrkostenaufwand, weshalb das Verfahren aus 6konomischer Sicht noch
keine Alternative zum konventionellen Behandlungsverfahren darstellt. Das gesamte Konzept
besitzt jedoch noch Optimierungspotenzial, vor allem im Bereich einer energetisch effektiveren
Betriebsweise der Diamantelektrode z.B. durch eine konzentrationsabhéngig gefahrene
Stromdichte. Hierzu mussten noch weitere Untersuchungen durchgefuhrt werden. Wenn durch
eine optimierte Betriecbsweise die Kosten weiter gesenkt werden kdnnen, ist eine praktische
Anwendung des im Projekt entwickelte Konzept mdoglich. Des Weiteren zeigt die Marktanalyse,
dass ein gewisser Markt fur das Verfahren in Deutschland vorliegt.
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Zusammenfassung

Im Rahmen des Forschungsprojektes ,Elektrochemische Aufspaltung von Phosphonaten mithilfe von
Diamantelektroden" (Akronym: EIPhoDia) entwickelt ein Konsortium bestehend aus der Fraunhofer-
Einrichtung IWKS, der Firma DiaCCon GmbH sowie den zwei assoziierten Partner Clariant AG und
Mitsubishi Hitachi Power Systems Europe GmbH ein Verfahren zur Entfernung von komplexen
Phosphorverbindungen aus industriellen Abwassern mit gleichzeitiger Ruckgewinnung des Phosphors.
Der elektrochemische Abbau basiert dabei auf die Eigenschaft von bordotierten Diamantelektroden,
welche die Fahigkeit besitzen anodenseitig Hydroxyl-Radikale zu produzieren. Diese Hydroxyl-Radikale
dienen als Oxidationsmittel und sollen die komplexen Phosphorverbindungen aufspalten. Das dabei
erzeugte Orthophosphat soll anschlief3end mit einem geeigneten Fallungs- oder Adsorptionsmittel
zurickgewonnen werden.

Zu Beginn wurden die Aufspaltungsversuche im Becherglas als Labormaldstab durchgefihrt, um
grundsatzliche Erkenntnisse Uber das Abbauverhalten zu erlangen. Anhand dieser Versuchsreihen
konnte nachgewiesen werden, dass die Diamantelektrode die Phosphorverbindungen komplett
aufspaltet. Die Abbauleistung ist konzentrationsabhangig und nimmt mit sinkender Konzentration ab.
Basierend auf diesen Ergebnissen wurden anschliefend Versuchsreihen im nachstgrof3eren Mal3stab
und in Form einer Durchflusszelle durchgefthrt. Dadurch kann eine kontinuierliche Betriebsweise
betrachtet werden, welche fir eine mogliche Umsetzung im grofdtechnischen Mal3stab besser geeignet
ist. Hier konnte ebenfalls eine komplette Aufspaltung der komplexen Phosphorverbindungen erreicht
werden.

Fur die RuUckgewinnung des produzierten Orthophosphats wurden Eisen(lll)-chlorid und
Calciumhydroxid als geeignete Fallmittel ermittelt. Eisen(lll)-chlorid stellt ein gangiges Fdllmittel im
Bereich der Abwasserreinigung dar, bei dem als Fallungsprodukt Eisenphosphat entsteht, wahrend bei
der Fallung mit Calciumhydroxid als Endprodukt Calciumphosphat entsteht. Nach mehreren
Fallungsversuchen von zuvor elektrochemisch behandelten Proben konnte mit beiden Fallmittel ein
Wirkungsgrad von Uber go % erreicht werden. Da Calciumphosphat, vor allem in der
Dungemittelbranche, eine bessere Verwendbarkeit gegeniber Eisenphosphat aufweist, wurde im
weiteren Verlauf des Projektes mit Calciumhydroxid gearbeitet. Aufgrund der hohen Natriumsulfat-
Konzentrationen in den Abwassern fallt ein Teil des Natriumsulfats wahrend der Elektrolyse aus. Diese
Ausfallungen kénnen bei einer langeren Betriebsfihrung das Verfahren negativ beeinflussen. Deshalb
wurden Membranfiltrationsversuche durchgefGhrt. Bei einer ersten Versuchsdurchfihrung mithilfe einer
Nanofiltrationsmembran konnte der Anteil an Natriumsulfat um ca. die Halfte reduziert werden, bei
gleichzeitig geringem Verlust an komplexen Phosphorverbindungen.

Anhand der Ergebnisse aus den Abbau- und Filtrationsversuchen wurde ein Verfahrenskonzept
entwickelt, bei den das Abwasser zundachst membranfiltriert und anschliel3end das gewonnene Permeat
mit der Diamantelektrode behandelt wird. Das vorhandene Orthophosphat wird mittels
Calciumhydroxid ausgefallt und in Form von Calciumphosphat zurickgewonnen. Im Anschluss wird das
Permeat wieder mit dem Konzentrat zusammengefihrt. Dieses Verfahren wird oft genug wiederholt,
sodass ein Zyklus entsteht bei dem die Phosphorverbindungen nach und nach aus dem Abwasser
ausgewaschen werden. Somit kann theoretisch eine Phosphor-Rickgewinnungsquote von g5 bis 99 %
erreicht werden. Grundsatzlich kann diese Methode auch bei anderen industriellen Abwdassern etabliert
werden, bei denen komplexe Phosphorverbindungen vorkommen.




1. EinfUhrung/Motivation

Gegenstand des geplanten Projektes ist die Entfernung von komplexen Phosphorverbindungen wie
Phosphonaten, Phosphinaten, Phosphiten, etc. aus industriellen Prozessabwdassern bei gleichzeitiger
Phosphorrickgewinnung durch den Einsatz von bordotierten Diamantelektroden und geeigneten
Fallungs- oder Adsorptionsmitteln.

Dadurch sollen:

- Abwadsser aus industriellen Prozessen besser rezykliert werden.

- der Gbermafdige Eintrag von Phosphor in die Umwelt weiter reduziert werde.
- die kritische Ressource Phosphor durch Ruckgewinnung geschont werden.

Nach einem Abbau der organischen Phosphorverbindungen, und der Entfernung bzw. Rickgewinnung
des Phosphors aus dem Abwasser soll das Rezyklat als Grundstoff fur Dingemittel dienen. In
Abhangigkeit der Art (der chemischen Verbindung) des Phosphors wird alternativ eine Kreislauffihrung
innerhalb des Industriebetriebes betrachtet.

Im Rahmen des Projektes werden ausgewdhlte Industrieabwadsser qualitativ und quantitativ analysiert.
Im Labormaléstab werden die Abwadsser in einer Durchflusszelle mit Diamantelektroden
elektrochemisch behandelt, sodass sich die organischen und anorganischen Phosphate zu
Orthophosphat abbauen. In Fallungs- und Adsorptionsversuchen werden die Moglichkeiten einer
Ruckgewinnung der Orthophosphate untersucht.

Um den industriellen Einsatz von Diamantelektroden im kontinuierlichen Betrieb zu gewahrleisten,
werden verschiedene Elektroden hergestellt und getestet. Zudem wird ein Reinigungsmechanismus fur
die zu erwartenden Ablagerungen auf den Elektrodenoberflachen entwickelt.

Abschliefsend erfolgt auf Basis der gewonnenen Ergebnisse eine Bilanzierung der Stoffstrome und
eingesetzten Energie, um daraus eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung und das zu erwartende
Marktpotenzial abzuleiten.

2. Projektablauf und Methodik

In einem ersten Arbeitspaket ,Aufbau der Versuche im Labormafistab" sollten ausgewahlte
Prozesswasser aus der Industrie auf ihre Eignung zur Phosphorrickgewinnung bzw. zur Aufreinigung
hinsichtlich der Rezyklierbarkeit untersucht werden. Im Vorfeld wurden dazu zwei assoziierte Partner
gefunden, die das Vorhaben mit Proben unterstitzt haben. Dies war die Firma Mitsubishi Hitachi
Powersystems GmbH (MHPS) und die Firma Clariant Deutschland GmbH. MHPS stellte Kihlwasser aus
einem Kraftwerk zur Verfigung. Diese Kihlwasser aus offenen Kuhlkreislaufen reichern sich im Laufe
der Zeit durch die Verdunstung mit Salzen an. Um eine Ausfallung dieser Salze bzw. Inkrustrierungen
oder Ablagerungen zu verhindern, werden dem Kuhlwasser Phosphonate (s. Abb. 1) zugegeben. Die
Firma Clariant hat drei Prozesswasserproben zur Verfigung gestellt. Diese enthalten als relevante
Verbindung Phosphinate (s. Abb. 2). Diese werden teilweise durch hohe Salzkonzentrationen begleitet.
Die chemische Analyse der Prozesswasser erfolgte durch ICP-OES/MS. Mit dieser Methodik wird
grundsatzlich der Gesamtgehalt an Phosphor erfasst. Zur Bestimmung des Orthophosphat- bzw. des als




Phosphonat/Phosphinat gebundenen Phosphors wurden die Proben mit und ohne Hydrolyse Schritt in
einem Photometer vermessen.
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Abbildung 1:Struktur des Enthdrtungsmittels im Produkt NALCO 7385, wie es liblicherweise in Kiihimittelkreisldufen als
Hdrtestabilisator eingesetzt wird.
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Abbildung 2:Struktur von Aluminium-Diethylphosphinat (DEPAL) aus der Flammschutzmittelherstellung.

Um fir die spateren Versuche ausreichende Mengen an Probe zur Verfigung zu haben, wurde in
Anlehnung an die chemische Zusammensetzung der Probe C661 eine Modelllosung auf Basis der
chemischen Analyse hergestellt.

Im zweiten Arbeitspaket ,Durchfihrung der Versuche im Labormal3stab" war nachzuweisen, dass der
elektrochemische Abbau grundsatzlich funktioniert. DarUber hinaus sollte der elektrochemische
Abbauprozess durch die Auswahl unterschiedlicher Elektroden (s. Abb. 3 — 5), wie massive Platten,
Streckplatten, sowie einer Durchflusszelle optimiert werden. Ferner wurden die Abbauversuche mit
verschiedenen Elektrodenabstanden und Stromdichten durchgefuhrt. (Viktor Schmalz, 2008)

Der Grad des Phosphonat- bzw. Phosphinatabbaus wurde Uber eine photometrische Bestimmung des
Orthophosphat-Gehalts ermittelt. Dies ist moglich, da bei dieser Messung nur Orthophosphat erfasst
wird. Zur photometrischen Bestimmung des gesamten Phosphorgehalts wurde die Probe vor der
Messung hydrolysiert. Gemessen wurde mit dem Hach-Lange VIS-Spektralphotometer DR3g00 und
dem Kivetten-Test auf Basis von Phosphormolybdénblau.



Abbildung 3:Die fiir die ersten Laborversuche verwendete Elektrodenanordnung bestehend aus der Diamantelektrode (in der
Mitte) als Anode und den dufleren Edelstahlkathoden. Die Fldche (gemdf3 Eintauchtiefe) betrug in den Versuchen jeweils ca.
20 cm2. Der Elektrodenabstand betrug 4 mm.

Abbildung 4:Streckmetallelektroden, mit denen sich zur Verhinderung von Ablagerungen eine Queranstrémung realisieren
ldisst.
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Abbildung 5:Das Innenleben der im Vorhaben verwendeten Durchflussmesszelle der Firma DiaCCon.

Nach dem ,proof of principle”, dass der elektrochemische Abbau funktioniert, sollte die Vorgehensweise
in Arbeitspaket 3 optimiert werden. Insbesondere war zu erwarten, dass die hohen Salzkonzentrationen
die elektrochemische Behandlung stéren konnten. Daher wurde der Einsatz einer Membranfiltration
untersucht, um die Salzkonzentration wahrend des Abbaus zu minimieren.

Im Arbeitspaket 4 wurden die Moglichkeiten zur Ausfédllung und Abtrennung des durch den
elektrochemischen Abbau entstandenen Orthophosphats untersucht. Im Laufe des Projekts stellte sich
in Gesprachen mit Clariant heraus, dass ein erhebliches Potenzial in der Rickgewinnung des



Natriumsulfats liegt. Um die diesbeziglich relevanten Qualitdtsanforderungen an das Sulfat (P-Gehalt
im einstelligen ppm-Bereich) zu erfullen, wurde die Prozessfihrung dementsprechend untersucht und
angepasst.

In Arbeitspaket 5 sollte schlief3lich eine Betrachtung der relevanten Stoffstréme vorgenommen werden,
um die Einspar- bzw. Rickgewinnungspotenziale zu bewerten. Auf dieser Basis sollte ein erstes Konzept
fur eine mogliche Pilotanlage zur Behandlung eines Teilstroms in Einsatzumgebung erstellt werden.
Schlussendlich galt es die Ubertragbarkeit der Erkenntnisse auf andere Einsatzbereiche und
Problemstellungen der Industrie zu bewerten.

Eine Ubersicht Uber den zeitlichen Verlauf der Arbeitspakete wird in Abbildung 6 dargestellt.
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Abbildung 6: Arbeitsplan des Projektes.



3. Ergebnisse der elektrochemischen Behandlung

3.1 Charakterisierung der Abwasser

Um das Potenzial zur Wertstoffrickgewinnung, bzw. evtl. storender Elemente im Vorfeld der Versuche
zu identifizieren, wurde von den durch die assoziierten Partner zur Verfigung gestellten Proben eine
chemische Analyse mittels ICP-MS/OES durchgefuhrt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 1 dargestellt. Die
ersten drei Proben stammen von Clariant, wobei die Probe DS insgesamt geringe Gehalte an Elementen
aufweist. Bei den Proben C23 und C661 dominieren die Natrium- und Schwefelgehalte, gefolgt von
Aluminium. Die Probe C661 besitzt mit 413 mg den hochsten Gehalt an Phosphor. Die Probe M1
entstammt dem Kihlwasser eines Kraftwerks. Hierin finden sich entgegen vorheriger Annahmen keine
nennenswerten (fir eine RUckgewinnung relevanten) Elemente oder Verbindungen. Der
Phosphorgehalt lag unter der Bestimmungsgrenze von 0,5 mg/L. Auch die photometrische Messung
ergab lediglich ein  Gesamt-Phosphatgehalt von 1,05 mg/L. Aufgrund der geringen
Phosphorkonzentration in der Probe M1, wurden weitere Kihlwasserproben untersucht, bei denen
ebenfalls nur geringe Mengen an Phosphor detektiert wurde.

Tabelle 1: Elementgehalte in den von den assoziierten Projektpartnern zur Verfugung gestellten Prozesswasserproben. Die Analyse
erfolgte mittels ICP-MS/OES. Alle Angaben in [mg/L]. Im Falle der Natrium- und Schwefelgehalte lagen die Messwerte aufSerhalb der
Kalibrierung und sind daher mit gewissen Unsicherheiten behaftet, die aber fur die folgenden Betrachtungen nicht relevant sind.

Al Ba Ca Cu Fe K Mg Mn Na P S
C23 7873 0,2 366 2,1 33,4 149,8 6,3 0,3 ~120000 224,9 ~85000
C661 219,7 <01 89  <0,5 1,9 26,6 1,8 <01 ~20000 413,2 ~20000
DS 1,0 <0,1 18,5  <0,5 2,0 0,7 33 <0,1 161,1 8,4 116,8
Ma <0,1 0,03 40,9 0,85 <0,1 6 14,8 <0,1 86,8 <0,5 38,05

3.2 Untersuchung der elektrochemischen Abbauprozesse

In einem ersten Ansatz wurden 500 ml des Prozesswassers C23 im Becherglas unter RUhren behandelt.
Die Stromstarke betrug 1,2 A bei 6,2 V. Die Werte ergeben sich aus der bevorzugten Stromdichte von
100 mA/cm? und der elektr. Leitféhigkeit der Probe. Im Verlauf der Behandlung wurden im Abstand von
20 Minuten Proben entnommen. Der Phosphatgehalt wurde dabei photometrisch ohne eine Hydrolyse
der Phosphate gemessen. Dadurch wird lediglich das Orthophosphat erfasst, nicht hingegen das
Phosphinat. Abbildung 7 zeigt eine stetige Zunahme des PO ,-Anteils in den ersten 120 Minuten, gefolgt
von einer starken Abnahme des gelésten PO, zwischen 160 und 220 Minuten und einem
darauffolgendem starkem Wiederanstieg. Nach 300 Minuten waren Uber 8o % des Phosphinats aus dem
DEPAL in Orthophosphat umgewandelt.
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Abbildung 7: Entwicklung des Orthophosphat-Gehalts und des pH-Wertes der Probe C23 wéhrend der Elektrolyse.

Die Senke im gelosten Phosphat geht mit einer Erhohung des pH-Wertes von 5,2 auf 11,6 einher,
mogliche Ursache kann deshalb die Ausfillung von Phosphorverbindungen wie u.a.
Aluminiumphosphat sein (Abwasserbeseitigungsbetrieb der Stadt Pirmasens, 2011, S. 8-11). Eine
Ausfallung konnte allerdings zwischendurch nicht beobachtet werden. Die weiteren Versuche zielten
darauf ab, die Abbaurate der Phosphorverbindungen zu erhohen und einen Anstieg des pH-Wertes so
weit moglich zu vermeiden.

In einem weiteren Versuchsansatz wurden 250 ml der Probe B23 mit einer Spannung von 6,4 V und einer
Stromstarke von 1,2 A behandelt. Abbildung 8 zeigt die Entwicklung des Orthophosphat-Gehalts sowie
den CSB Uber die Zeit. Der CSB ist ein Summenparameter fur den Gehalt an oxidierbaren Verbindungen
im Abwasser. Bei der photometrischen Bestimmung des CSB werden auch die Phosphinate erfasst.
Durch deren Abbau sinkt entsprechend auch der CSB im Laufe der elektrochemischen Behandlung. In
der Versuchsanordnung wurde bereits innerhalb von 30 Minuten nahezu das gesamte Phosphinat zu
Orthophosphat umgewandelt. Doch trotz des fast vollstandigen Abbaus des Phosphonats verbleibt ein
Rest-CSB von 57%. Dieser resultiert unter Umstanden aus organischen Fragmenten, die noch nicht
vollstandig oxidiert wurden.
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Abbildung 8: Entwicklung des Orthophosphat-Gehalts und des chemischen Sauerstoffbedarfs (CSB) in der Probe C23 wiéhrend der
Elektrolyse.

In gleicher Weise, wie im vorherigen Versuch wurden Untersuchungen mit der Probe C661 durchgefuhrt.
Wie in Tabelle 1 ersichtlich, ist der Phosphorgehalt hier gegentber der Probe C23 mit 413 mg/L deutlich
hoher, wahrend der Gehalt an Na,SO,, wie auch der von Aluminium sehr viel niedriger ist.

Der pH-Wert steigt, wie im vorigen Versuch in den ersten 30 Minuten, leicht von 2,6 auf 3,5 (s. Abb. g).
Im Unterschied zum ersten Versuch erfolgte diesmal jedoch ein vollstandiger Abbau des Phosphinats.
Die elektrische Leitfahigkeit bleibt praktisch konstant bei 108 mS/cm.
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Abbildung 9: Entwicklung des pH-Werts und der elektrischen Leitfahigkeit in der Probe C23.

Die Abbildung 10 zeigt wiederum die Zunahme des Orthophosphat-Gehalts aus dem Phosphinat durch
die Elektrolyse sowie die damit einhergehende Abnahme des CSB. Im Vergleich mit dem vorherigen
Versuch (s. Abbildung 8) ist die Abbaurate etwas niedriger (181 mg/L PO, gegeniber 247 mg/L bei der
Probe C23). Der CSB nimmt dafir geringfugig starker ab. Auch in diesem Versuch konnte, innerhalb von



75 Minuten, praktisch das gesamte Phosphinat in Orthophosphat umgewandelt werden und so fir eine
spatere Ausfallung verfigbar gemacht werden.
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Abbildung 10: Entwicklung des Orthophosphat-Gehalts und des chemischen Sauerstoffbedarfs (CSB) in der Probe C661 wihrend der
Elektrolyse.

Wie eingangs erwahnt, wurden im KUhlwasser aus einem Kraftwerk keine nennenswerten P-Gehalte
gemessen. Dennoch wurde in einem Versuch der Abbau des darin enthaltenen Phosphonats untersucht.
In Abbildung 11 ist die Entwicklung des Orthophosphat-Gehalts Uber die Zeit wdhrend der
elektrochemischen Behandlung zu sehen. Die Probe M1 besitzt bereits vor der Behandlung einen PO ,-P
Gehalt von 0,3 mg/L. Im Laufe der Elektrolyse erhoht sich dieser Gehalt durch den Abbau des
Phosphonats auf ca. 0,7 mg/L.
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Abbildung 11: Entwicklung des Orthophosphat Anteils in der Kihlwasserprobe Mz wdhrend der Behandlung mit der
Diamantelektrode.

Im nachsten Schritt wurde ein Versuch mit 2,5 I der Probe C661im gréf3eren Mal3stab durchgefuhrt. Die
hierbei verwendete Diamantelektrode besitzt eine effektive Elektrodenflache von 140 cm2. Zusétzlich
wird diese Elektrode nun als eine Durchflusszelle betrieben, was eine méglichst anwendungsfreundliche
und gut realisierbare Betriebsart im grof3technischen Mal3stab darstellt. Weitere Betriebsdaten zu
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diesem Versuch befinden sich in der Tabelle 2. Wahrend des Betriebs wurden im Stundentakt Proben
gezogen und mittels Kivetten-Tests auf den aktuellen Orthophosphat Wert getestet.

Tabelle 2:Betriebsdaten der Versuchsreihe mit der Durchflusszelle.

Parameter Wert
Elektrodenflache 140 cm?
Betriebsart Kontinuierlicher Durchfluss
Volumenstrom 2 I/min
Probenmenge 2,5 |
Stromdichte 100 MA/cm?
Stromstarke 14 A
Spannung 7,9-8,5V
Leistung 110-124 W

Die Ergebnisse aus dieser Versuchsreihe bestatigen nochmal, dass sich mit der Diamantelektrode die
komplexen Phosphorverbindungen nahezu komplett aufspalten lassen (siehe Abb. 12).
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Abbildung 12: Prozentualer Abbau der Phosphorverbindungen beim Durchflusszellenversuch.

Aufserdem ist deutlich erkennbar, dass der Wirkungsgrad Uber die Zeit abnimmt. Dieser Effekt geht mit
der sinkenden Konzentration an komplexen Phosphorverbindung Uber die Zeit einher. Daraus Idsst sich
schliel3en, dass mit niedrigerer Konzentration die Effektivitat der Diamantelektrode abnimmt. Da
sowohl Zeit, Stromstdrke als auch Probenmenge den Abbau maldgeblich beeinflussen, ist in der
nachfolgenden Abbildung 13 der Abbau gegenuber der elektrischen Ladung pro Liter Probe dargestellt.
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Abbildung 13: Prozentualer Abbau in Abhdngigkeit zur elektrischen Ladung pro Liter Probe.

Durch den Bezug auf die elektrische Ladung kann im spateren Verlauf eine verbesserte Scale-Up und
Wirtschaftlichkeitsbetrachtung durchgefihrt werden.

3.3 Anpassung von Stromdichte und Elektrodengeometrie in Form von BDD/Nb-Gittern

Es wurden unterschiedliche Versuche zur elektrochemischen Oxidation mittels einer BDD-
Gitterelektrode im Batch-Betrieb durchgefihrt. 250 ml des C23-Probenwassers sind jeweils mit den
Stromdichten 5o mA/cm?, 75 mA/cm2, 100 mA/cm” und 200 mA/cm?® elektrolysiert worden, um die
maximale Leistungs- und Energieeffizienz zu untersuchen. (Rudiger) zusatzlich wurde die Methode der
Polaritdtsumkehr (RP = reversal polarity) angewandt, um den Effekt auf die Niederschlage auf und auch
zwischen den Elektroden zu beobachten und diese damit zu entfernen. Als Elektrolyt kam hoch
konzentriertes Na,SO, (164 —370 g/l) zum Einsatz.

Die Oberflachengrof3e der BBD/Nb-Gitter Elektrode betrug 27 cm® und die Behandlungszeit der Probe
in Abhangigkeit von der angelegten Stromdichte umfasste 3 und 5 h. Die Ergebnisse sind der Tabelle 3
zu entnehmen.

Tabelle 3: Ergebnisse der Behandlung mittels BDD-Gitterelektrode.

Stromdichte | C,(PO,-P) Celektrolyse (PO,-P) Zeit pH Temp. Stromladung Abbau
[mA/cm?] [mg/l] [mg/l] [hl [°C] [AR/I] (%]
50 6,56 266 3 4 33 16,2 64,4
75 6,56 330 [ 12 42 40,5 8o
100 6,56 412 3 12 42 32,4 100
200 6,56 384 2 12 60 43,2 93

Parallel zu der Erhohung der Stromdichte zeigte sich eine Steigerung der Elektrolyttemperatur. 33, 42
und 60 — 63 °C wurden fir die Stromdichten 5o, 75,100 und 200 mA/cm? aufgezeichnet. Zusétzlich




wurde der pH-Wert bestimmt. Der pH-Wert von 12 stellt dabei zumeist den Endzustand der Probe nach
vollstandiger Oxidation der Phosphorverbindungen dar.

In Abhangigkeit der Stromdichte wird dieser Zustand in den Einzelexperimenten unterschiedlich schnell
erreicht. Je hoher die Stromdichte, desto schneller lduft der Oxidationsprozess ab und
dementsprechend schneller wird der pH-Wert auf 12 angehoben. Bei einer Stromdichte von
200 mA/cm* wird dies nach 2 h erreicht, wahrend bei 75 und 100 mA/cm? der Prozess entsprechend
langer (4h bzw. 3h) davert. Eine Stromdichte von 5o mA/cm? hingegen fGhrte nicht zu dem
gewunschten Resultat einer vollstandigen Oxidation bzw. einem signifikanten pH-Wert Anstieg nach 3 h.
Entsprechend den Ergebnissen dieser Versuchsreihe wird fir zukinftige Tests 100 mA/cm? als optimale
Stromdichte verwendet, um sowohl eine maximale Oxidationsfahigkeit als auch eine maximale
Stromausbeute bei minimalem Energieaufwand zu erreichen.

3.4 Implementierung einer vor- bzw. nachgeschalteten Elektrolyse zur Abtrennung
storender Salze

Wie im vorherigen Kapitel bereits erwahnt, besitzen die Abwdasser der DEPAL-Produktion erhohte
Frachten an Natriumsulfat. Um eine Ausfallung von Natriumsulfat wahrend der elektrochemischen
Aufspaltung zu verhindern, wurde das Abwasser zuvor mittels einer Membrananlage filtriert. Hierzu
wurden Membranen im Bereich der Nanofiltration verwendet, da deren Trennprinzip nicht nur auf der
Molekilgrofée, sondern auch auf der Ladungsstarke beruht. Die verwendeten Membranen wurden mit
einer ausreichenden Trenngrofée gewahlt, sodass die DEPAL-Molekile ungehindert die Membran
passieren konnen, wahrend die Sulfat- und Natriumionen aufgrund der Ladungsstarke zuriickgehalten
werden. Die genaueren Membrandaten sind der Tabelle 4 zu entnehmen. (Thomas Melin, 2006, S. 285-
286)

Tabelle 4: Daten zu den verwendeten Membranen.

Name Hersteller Trenngrenze Material aktive Schicht
NPo3o  Microdyn-Nadir 500 —600D Polyethersulfon
NFX Synderfiltration 150—-300D Polyamid

Beide Versuche wurden mit jeweils 6| der C661, welche zunachst mit einem Volumenverhdltnis von 25
% destilliertem Wasser verdinnt wurden, durchgefthrt. Die Verdinnung der Probe verhindert eine
mogliche Ausfallung von Natriumsulfat innerhalb der Membrananlage. Die Versuche wurden mit 40 bar
Betriebsdruck und einem Feed-Volumenstrom von 4o I/h betrieben. Bei beiden Versuchen wurden
jeweils 31 Probe filtriert (Permeat genannt). Anschlief3end wurden mittels ICP-OES die erzeugten
Permeate sowie die Konzentrate auf ihre Inhaltsstoffe Uberprift. Anhand der Ergebnisse (s. Abb. 14 &
Tabelle 5) ist deutlich zu erkennen, dass die Membran NFX aufgrund des starken Rickhalts von
Phosphor (93 %) fur eine Auswaschung der Phosphinate ungeeignet ist. Im Gegensatz hierzu erweist
sich die NPo3o-Membran als erfolgreich. Das Natriumsulfat konnte im Permeat um 45 % und das
Aluminium sogar um bis zu 75 % reduziert werden, wahrend sich der Phosphoranteil lediglich um 20 %
reduziert hat. Eine Auswaschung des Phosphors aus dem Abwasser ist somit moglich und hatte bei der
anschlief3enden elektrochemischen Behandlung mittels BDD den Vorteil einer reduzierten
Natriumsulfat-Ausfallung.
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Abbildung 14: Analysenergebnisse der Membranversuche.
Tabelle 5: Relative An-/Abreicherung der Inhaltsstoffe im Permeat & Konzentrat.
Membran Ab-/Anreicherung rel. Feed [%6] Al Na P S
NFX Abreicherung Permeat 99 91 93 92
NPo30 Abreicherung Permeat 73 46 20 45
NFX Anreicherung Konzentrat 26 48 -6 75
NPo30 Anreicherung Konzentrat 3 1 3 -1

Im Anschluss zur Membranfiltration wurde das NPo3o-Permeat, mittels der Diamantdurchflusszelle
behandelt. Das Abbauverhalten ist vergleichbar mit dem vorherigen Versuch bei Verwendung der
Durchflusszelle (siehe Abb. 15). Die Ergebnisse sind somit reproduzierbar.
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Abbildung 15: Abbau der Phosphorverbindungen im Permeat.




4. Ruckgewinnung von Phosphor durch geeignete Fallungs- oder

Adsorptionsmittel

4.1 Auswahl und Test und Optimierung der Fallungsmittel

Die Ausfallung der zu Orthophosphat aufoxidierten organischen Phosphate ist die Grundlage fir
eine Ruckgewinnung. Dabei spielen die Effizienz der Fallungsreagenzien, deren Wirtschaftlichkeit
und die spatere Verwertbarkeit eine entscheidende Rolle. Fur die Untersuchungen wurde zundchst
Eisen(lll)-chlorid (FeCly) als Fallmittel eingesetzt. (Leipniz Universitdt Hannover, Institut for
Siedlungswasserwirtschaft und Abfalltechnik (ISAH), 2016)

Als Probe diente eine neuere Charge der Probe C23. Diese wies im Gegensatz zu ersterer einen
deutlich hoheren Phosphorgehalt von 344 mg/L auf. Im Versuch wurden je 150 ml der Probe C23
(unbehandelt und behandelt) mit 100 mg FeCl; versetzt und die Ausfédllungen beobachtet. Aus
stochiometrischer Sicht erforderte die in 150 ml enthaltene Menge Phosphor (33,75 mg) 176 mg
FeCl,. Fur den Versuch wurden jedoch nur 100 mg FeCl, zugegeben. Wahrend sich die unbehandelte
Probe C23 durch die Zugabe des FeCl, gelb verfarbt, aber insgesamt klar bleibt (s. Abb. 16), kommt
es bei Zugabe zur elektrolysierten Probe zu einem flockigen Niederschlag (s. Abb. 17).
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Abbildung 17:Die elektrolysierte Probe B2300 féirbt sich nach der Zugabe von FeCI3 und wird triib.

Im Anschluss an die Fallungsreaktion wurden die Proben nach Abtrennung des Niederschlags mittels
ICP-OES auf ihren Phosphorgehalt hin vermessen. Durch das FeCl; konnte nahezu das komplette
Phosphat aus der Losung entfernt werden (s. Abb. 18)
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Abbildung 18:Die mittels ICP-OES gemessenen Phosphorgehalte der Probe C23 vor und nach der Elektrolyse sowie nach
Ausfillung des Phosphats mittels FeCl3.

In einem weiteren Versuch wurde die Fallung des Phosphats mit Calciumhydroxid Ca(OH), untersucht
(Umweltbundesamt, 2018, S. 78). Entsprechend einem Phosphorgehalt von 389 mg/l nach der
Elektrolyse waren hier 1,4 g/l an Ca(OH), notig (72 mg/50 ml). Zugegeben wurden jedoch vorerst nur
30 mg/s5o ml. Die Zugabe des Ca(OH), fuhrte sowohl in der unbehandelten wie in der elektrolytisch
behandelten Probe zu einer Ausfdllung. Die Ausfédllung in der behandelten Abwasserprobe war
allerdings deutlich intensiver (s. Abb. 19).

Abbildung 19:Die Probe C23 nach der Elektrolyse und vor der Zugabe des Ca(OH)2 (links) und danach (mitte, rechts).

Anhand der Ergebnisse ist ersichtlich, dass mit beiden Fallmitteln eine Fallung des Orthophosphats
moglich ist. Da neben der Effizienz und der Wirtschaftlichkeit, die Verwertbarkeit des
Phosphorproduktes ein wichtiges Kriterium darstellt, wurde der Fokus im weiteren Verlauf des Projektes
auf das Calciumphosphat gelegt, welches aktuell als Basis fir anorganischer Phosphordinger verwendet
wird und bessere DUngungseigenschaften gegeniber Eisenphosphate aufweist. (Romer, 2013)

Um einen eventuellen Einfluss durch die Elektrolyse auf die anschliel3ende Phosphatfillung zu
untersuchen, wurden weitere Versuche durchgefihrt, welche nachfolgend genauer beschrieben sind:

Versug;h 1:



500 ml der C661 Probe werden zusammen mit einem MagnetrGhrer in einen 5oo ml Messbecher
gegeben. Der Messbecher wird anschliefend auf einen Magnetrihrer (750 U/min) gestellt und die
Diamantelektrode wird mit einer effektiven Elektrodenflache von 40 cm? reingehangt. Die Elektrode
wird mit einer Stromdichte von 100 mA/cm? betrieben. Nachdem die Phosphinate vollstandig als
Orthophosphat vorliegen, wird der Versuch beendet. Damit bereits vorhandene Feststoffe bei den
spateren Fallungsrickstanden nicht mit analysiert werden, wird die Probe vor der Fallung einmal filtriert.
Die Orthophosphat-Féllung wird anschlieféend mit Calciumhydroxid durchgefihrt. Die zugefUhrte
Menge an Calciumhydroxid betrdgt 699,50 mg, was der 1,5-fachen Menge des stochiometrischen
Bedarfs entspricht. Somit werden eventuelle Konkurrenz- und Gleichgewichtsreaktionen
mitberUcksichtigt. Die Abwasserprobe wird anschlieféend mittels photometrischer Bestimmung auf
ihren Orthophosphat Gehalt Uberprift. Um eventuelle Verunreinigungen der Fallungsrickstande durch
geloste Salze zu entfernen werden die Rickstande zentrifugiert und dabei mit VE-Wasser gespdlt.
Anschliefsend werden die Ruckstande mittels ICP auf ihre elementaren Bestandteile untersucht.

Versuch 2:

Versuchsaufbau und Durchfohrung erfolgen wie in Versuch 1 beschrieben, jedoch wird das
Calciumhydroxid bereits vor der elektrochemischen Behandlung hinzugegeben.

Versuc h 3:

Versuchsaufbau und Durchfthrung erfolgen ebenfalls wie in Versuch 1 beschrieben. Die Zugabe vom
Calciumhydroxid erfolgt diesmal wahrend die Elektrode noch aktiv ist, jedoch die Aufspaltung der
Phosphinate zu Orthophosphat bereits stattgefunden hat.

Aus den Ergebnissen (s. Abb. 20) I&sst sich schliefsen, dass die Elektrolyse die Calciumhydroxid-Fallung
negativ beeinflusst. Der Grund hierzu liegt an den moglichen Konkurrenzreaktionen, welche durch die
elektrochemische Spannung beginstigt werden. Daraus lasst sich schliel3en, dass eine Fallung erst nach
der elektrochemischen Behandlung sinnvoll ist. Die Ausfdllungen waren bereits nach einer Stunde
vollstandig abgeschlossen.
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Abbildung 20: Ergebnisse der 3 Féllungsversuche.

Des Weiteren zeigt Versuch 1, dass sich mittels Calciumhydroxid bis zu go % des Orthophosphats
ausfallen l&sst.

4.2 Untersuchung der Rickgewinnungsprodukte

Ein wichtiger Faktor zur Bewertung der Verwertbarkeit ist, neben der vorliegenden
Phosphorverbindung, die Reinheit des Phosphorproduktes. Hierzu wurden die Rickstande aus den
jeweiligen Fallungsreaktionen von der Abwasserprobe abfiltriert und anschlief3end getrocknet. Die
getrockneten Fallungsrickstande wurden anschliefdend mittels ICP-OES auf ihre elementaren
Bestandteile untersucht (s. Abb. 21).
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Abbildung 21: Zusammensetzung der Féllungsprodukte.

Im direkten Vergleich besitzt das Fallungsprodukt aus Versuch 1 die hochsten Anteile an
Calciumphosphat und somit die beste Qualitat. Des Weiteren befinden sich groféere Mengen an
Aluminium in der Probe von Versuch 3, welches die Qualitdt deutlich reduziert. Hier hat sich das
Aluminium mit dem Phosphor verbunden, weshalb sich das Calcium-Phosphor-Verhaltnis dadurch
verschoben hat. Aufgrund der hohen Natriumsulfat-Konzentration in der Probe befinden sich in allen
drei Fallungsrickstanden auch Natriumsulfat-Anteile. Trotz mehrfacher Spilung mit Wasser, konnten
diese Anteile nicht entfernt werden.

5. Machbarkeits- und Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen fir den
industriellen Maf3stab

5.1 Anlagentechnische Konzeption fUr den grol3technischen Einsatz

Anhand der Ergebnisse aus den Membran- und Durchflusszellenversuche wurde ein Verfahrenskonzept
entwickelt, welches sich praxisnah umsetzen lasst. Hierfir wurde ein letzter Versuch im Kaskadenprinzip
durchgefihrt, wodurch Uber die Zeit das Depal ausgewaschen wird. Es wurden zundchst 6 Liter der C661
Probe unverdinnt mittels NPo3o Membran filtriert, sodass die Halfte der Probe als Permeat vorliegt. Im
Anschluss wurde das Depal im Permeat mithilfe der BDD-Durchflusszelle aufgespalten. Das vorliegende
Orthophosphat wurde anschliel3end mittels Calciumhydroxid gefallt und aus dem Permeat abfiltriert.
Danach wurde das behandelte Permeat wieder mit dem restlichen Konzentrat zusammengefuhrt und
mittels Membrananlage wieder behandelt. Das gewonnene Permeat wurde wieder mittels BDD-
Durchflusszelle behandelt. Der Verfahrensablauf sowie die Ergebnisse aus beiden Zyklen sind in den
nachfolgenden Abbildungen 22 — 23 dargestellt.
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Abbildung 23:Aufbau und Ergebnisse des zweiten Versuchsdurchlaufs

Dieser Zyklus kann so lange wiederholt werden, bis der Anteil an Depal im Abwasser ausreichend
reduziert wurde. Vorteil dieser Methode ist neben der Vermeidung unerwinschter Ausféllungen von
Natriumsulfat innerhalb der Durchflusszelle, dass bei der anschlieldenden Fallung weniger Natriumsulfat
vorhanden ist und somit die Verunreinigung vom Calciumphosphat reduziert werden kann.



Bei nachfolgender Betrachtung wird mit einer anfallenden Abwassermenge von 72 m3am Tag
gerechnet.

5.2 Dimensionierung der Anlage

FUr eine Betrachtung der anfallenden Invest- und Betriebskosten, mussen zunachst die jeweiligen
Prozessschritte des Gesamtverfahrens ausreichend dimensioniert werden. Hierfir werden die
Betriebsparameter und Ergebnisse aus den Laborversuchen verwendet. Die nachfolgenden Tabellen
zeigen die Dimensionierung der jeweiligen Prozessschritte.

Tabelle 6: Dimensionierung der ersten Membranstufe.

Erste Versuchsparameter im Dimensionierung im

Membranfiltrations- Labormaf3stab grofdtechnischen

stufe Maf3stab

Input

Prozessabwasser 6l 72 m3

Reinigungslosung Nicht notwendig 2,2m3

Spilwasser Nicht notwendig 2,2m3

Elektrische Leistung 1,1 kW 8 kW

Prozessparameter

Transmembraner Druck 40 bar 40 bar

Filtratleistung 17,651/ h*m? 17,651/ h*m?

5 Anhand der

utput aufgelisteten

Permeat 31 36 m3 Daten kann

Konzentrat 31 36 m3 die benotigte
Membranflac
he und der

notwendige Energieverbrauch pro Tag wie folgt ermittelt werden:

Va

72.000 [4]

Apmembran =

2 * Filtratleistung - 244236

Tabelle 7: Dimensionierung der ersten Elektrolyse.

Erste Elektrolysestufe

Versuchsparameter im
Labormafistab

L
dxm

85 [m?]benétigte Membranfliche

Dimensionierung im
grofdtechnischen
Mafistab

Input

29



Permeat 3 36 m3/d

P-Fracht (336 mg/l) 19 12,1 kg/d
PO4-P Fracht (0,15 mg/l) 0,45 mg 5,4 g/d
Elektrische Ladung 75 Ah 900 kAh/d
Prozessparameter

Stromdichte 100 MA/cm? 100 MA/cm?
Output

Permeat 3 36 m3/d
P-Fracht (336 mg/l) 1g 12,1 kg/d
PO4-P Fracht 302 mg/l) 906 mg 10,87 kg/d

Anhand der aufgelisteten Daten kann die bendtigte Elektrodenflache und der notwendige
Energieverbrauch pro Tag wie folgt ermittelt werden:

kAh 3
_ QV*VPermeat _25 [m3]*36 [m ]_ 2 s .
Agiektrode = 4+ Stromdichte A= 37,5 m*benbtigte Elektrodenflache

kAh
m3

PG‘rofSanlage = Qv * Vpermear * U = 25 [ * 36 [m3] *5,6 [V] = 5.040 kWh

Die Dimensionierung des Fallungsreaktors und der Zentrifuge kann lediglich Uber die
Volumenstrombilanzierung  durchgefihrt ~ werden, da  hierzu  die  notwendigen  Labor-
[Technikumsanlagen nicht vorhanden sind. Anhand der Fallungsversuche im Labor kann davon
ausgegangen werden, dass die Fallungsreaktion bereits nach einer Stunde abgelaufen ist. Fur die
Fallungen werden Rihrwerke bendtigt welche sich besonders gut zum Suspendieren eignen. Hierzu
werden Schragblattrihrer empfohlen.

Daraus resultiert folgende Dimensionierung fur den Féllungsreaktor:

Tabelle 8: Dimensionierung der ersten Féllungsreaktion.

Erste Fallung Versuchsparameter im Dimensionierung im
Labormafistab grofdtechnischen
Maf3stab
Input
Behandeltes Permeat 31 36 m3/d
PO4-P Fracht (302 mg /) 906 mg 10,87 kg/d
Kalkmilch (15%ig) Nicht notwendig 335,7 kg/d




Elektrische Leistung Nicht vorhanden kW
Prozessparameter

Reaktionszeit 1h 1h
Ruhrgeschwindigkeit 800 RPM Magnetrihrer

Output

Permeat 31 36 M3
PO4-P Fracht (30,2 mg/1) 90,6 mg 1,1kg/d
Fallungsprodukt 79 84kg/d

Das Volumen des ersten Rihrreaktors kann wie folgt berechnet werden:

. m3
Vrinrreaktor = Vpermeat * Reaktionszeit = 36 [7] * 1[h] = 36 [m3] mindest benitigtes Volumen

Tabelle 9: Dimensionierung der zweiten Membranfiltration.

Zweite Versuchsparameter im Dimensionierung im
Membranfiltrations- Labormaf3stab grofdtechnischen
stufe Maf3stab

Input

Prozessabwasser 6l 72 m3
Reinigungslosung Nicht notwendig 2,2m3

Spulwasser Nicht notwendig 2,2m3

Elektrische Leistung 1,1 kW 8 kW
Prozessparameter

Transmembraner Druck 40 bar 40 bar
Filtratleistung 17,651/ h*m? 17,651/ h*m?2
Output

Permeat 3 36 m3

Konzentrat 3 36 m3
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Anhand der aufgelisteten Daten kann wieder die bendtigte Membranflache und der notwendige
Energieverbrauch pro Tag fir die zweite Membranfiltration wie folgt ermittelt werden:

. !
v, 72.000 []

Ayembran = = 37,5 [m?]benitigte Membranfliche

2 * Filtratleistung -
2%423,6 [7—=]
d * m?

Tabelle 10: Dimensionierung der zweiten Elektrolyse.

Zweite Elektrolysestufe Versuchsparameter im Dimensionierung im
Labormafistab grof3technischen

Maf3stab

Input

Permeat 31 36 m3/d

P-Fracht (125 mg/l) 03759 4,5kg/d

PO4-P Fracht (0,15 mg/l) 0,45 mg 5,4q/d

Elektrische Ladung 281Ah 335 kAh/d

Prozessparameter

Stromdichte 100 mA/cm? 100 mA/cm?

Output

Permeat 31 36 m3/d

P-Fracht (125 mg/l) 03759 4,5kg/d

PO4-P Fracht (113 mg/l) 0,339 9 4,1kg/d

Qv * Vbermeat 9,31 [I‘;ﬁﬂ * 36 [m?]

Agiektrode = = 14 m?benétigte Elektrodenfliche

d * Stromdichte 24 [h] + 1 [%]

kAh
Perogantage = Qv * Vpermear * U = 25 [m3 ] *36 [m*] 5,6 [V] = 1.876 kWh

Tabelle 11: Dimensionierung der zweiten Fdllungsreaktion.

Zweite Fallung Versuchsparameter im Dimensionierung im
Labormaf3stab grofdtechnischen

Maf3stab

Input

Behandeltes Permeat 3l 36 m3/d

PO4-P Fracht (113 mg/1) 339 Mg 4,1kg/d

Kalkmilch (15%ig) Nicht notwendig 126,6 kg/d

Elektrische Leistung Nicht vorhanden Nicht vorhanden
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Rihrwerk

Prozessparameter

Reaktionszeit 1h 1h
Ruhrgeschwindigkeit 800 RPM Magnetrihrer

Output

Permeat 3l 36 M3
PO4-P Fracht (11,3 mg /1) 34 Mg 4o79/d
Fallungsprodukt 79 353kg/d

Das bendtigte Volumen des zweiten Ruhrreaktors liegt ebenfalls bei 36 m3.

Anstelle von mehreren Stufen kdnnen auch die jeweiligen Dimensionierungsgrofsen miteinander addiert
werden, sodass von jeder Verfahrensstufe nur eine Anlage existiert.

5.3 Investkosten

Nach dem internationalen Kostenschatzungssystem AACE werden Investitionsschatzmethoden
entsprechend ihrer Genauigkeit in fUnf Klassen eingeteilt. Fir Schatzungen der Klasse 4 werden 1 % bis
15 % des Projektes ausgearbeitet, des Weiteren liegen Prozessflussdiagramme sowie vorldufige
Anlagenlisten vor. Zweck dieser Schatzungsklasse ist die Durchfihrung von Machbarkeitsstudien und
vorldufigen Budgetierungen. Daher wird die folgende Investkostenabschdtzung nach Methoden der
Klasse 4 durchgefuhrt (AACE International, 2005).

Die Gesamtinvestition fUr den Prozess umfasst sowohl direkte Kosten wie z.B. Anlagenteile, Installation,
Rohrleitungen, Mess- und Regelsysteme als auch indirekte Kosten wie Ingenieursplanung,
BauUberwachung, Inbetriebnahme, Schulung sowie Rechtskosten. Zur Schatzung der endgultigen
Investition werden vier Schritte durchgefihrt:

- Schatzung der direkten Kosten:

Die Kosten fur die verschiedenen Anlagengegenstdnde wurden aus Lieferanteninformationen,
Literaturdaten sowie dem Kostenschatzungs-Tool fir technische Anlagen der Internetseite

http://mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html nach (Peters, Timmerhaus, & West,
2004).


http://mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html

- Schatzung der indirekten Kosten:

Die indirekten Kosten werden aus durchschnittlichen Zuschlagsfaktoren abgeleitet, die auf
(Baerns, 2013), (Lemmens, 2016), (Peters, Timmerhaus, & West, 2004), (ProcessNet, 2016)
basieren.

- Anwendung von Korrekturfaktoren auf der Grundlage von (Brown, 2007)
Da die Faktoren fir Standard-Stahlgussteile berechnet werden, mussen gegebenenfalls
Korrekturfaktoren angewendet werden. Dariber hinaus stellt ein Instrumentierungsfaktor die
Regelausristung fir typische chemische Prozessanlagen dar. Ein Standortfaktor wird unter

Bericksichtigung landerspezifischer Merkmale angewendet.

Die Ausristungsliste sowie alle Schatz- und Korrekturfaktoren der beiden Stufen sind in Tabelle
12 und 13 zusammengefasst.

Tabelle 12: Investkosten der ersten Behandlungsstufe.

Kategorie Preis [€] Quelle

Direkte Kosten

Filter 9.563 Pinnekamp
Kreiselpumpe 6.836 http://mhhe.com
Konzentrat-Behélter 76.966 http://mhhe.com
Reinigungsmittel-Behélter 570 Anbieter
Diamantelektrode 675.000 DiaCCon
Fallungsreaktor mit Ruhrwerk 92.244 http://mhhe.com
Zentrifuge 17.053 Anbieter
Mischbehalter 184.488 http://mhhe.com
1.062.720

Indirekte Kosten

Projektmanagement, Ingenieursplanung 212.54¢4 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

Baukosten 98.833 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

Rechtskosten 21.254 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

1.395.351
Korrekturfaktoren
Instrumentierungsfaktor 488.373 (Brown, 2007)
Standortfaktor 69.768 (Brown, 2007)
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Baulicher faktor 153.489 (Brown, 2007)

Gesamte Investkosten der ersten 2.106.981
Behandlungsstufe

Tabelle 13: Investkosten der zweiten Behandlungsstufe.

Kategorie Preis [€] Quelle

Direkte Kosten

Filter 9.563 Pinnekamp
Kreiselpumpe 6.836 http://mhhe.com
Konzentrat-Behdlter 76.966 http://mhhe.com
Reinigungsmittel-Behdlter 570 Anbieter
Diamantelektrode 252.000 DiaCCon
Fallungsreaktor mit Ruhrwerk 92.244 http://mhhe.com
Zentrifuge 17.053 Anbieter
Mischbehalter 184.488 http://mhhe.com
639.720

Indirekte Kosten

Projektmanagement, Ingenieursplanung 127.944 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

Baukosten 59.494 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

Rechtskosten 12.794 (Baerns, 2013) (Peters, Timmerhaus, & West,
2004) (Lemmens, 2016) (ProcessNet, 2016)

839.952
Korrekturfaktoren
Instrumentierungsfaktor 293.983 (Brown, 2007)
Standortfaktor 41.998 (Brown, 2007)
Baulicher faktor 92.395 (Brown, 2007)
Gesamte Investkosten der zweiten 1.268.328

Behandlungsstufe

In Summe entstehen somit Investkosten von 3.376.309 € fur beide Behandlungsstufen, dabei wirken die
Diamantelektroden am starksten auf die Investkosten ein.
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5.4 Betriebskosten

Fur die Berechnung der Betriebskosten werden die Betriebsparameter wie folgt festgelegt:
Betriebsstunden: 8760 h/a

Betriebstage: 365 d/a

Durchsatz: 76 m3/d

Die Betriebskosten werden in variable und fixe Kosten, welche nicht direkt vom Umsatzvolumen
abhangig sind, unterteilt.

- Variable Kosten

Variable Kosten, d.h. Material-, Strom und Abfallstrome werden aus dem Laborbestand
abgeleitet und auf den technischen Maf3stab hochgerechnet.

- Fixkosten
Folgende Punkte zahlen zu den Fixkosten:

Personalkosten: Der Personenbedarf wird aufgrund von Laborerfahrungen geschatzt.
Hinsichtlich des Automatisierungsgrades des Prozessschrittes gehen wir davon aus, dass kein
Bedarf an Betriebspersonal besteht. Personal wird lediglich for die Analytik und der
Betriebsuberwachung  bendtigt.  Als  Stundenlohn  werden  Durchschnittswerte  fur
Labormitarbeiter verwendet. Die folgenden Werte werden angenommen: Probenahme (30
min), Analytik Aufwand (2 h), logistische Abwicklung (30 min). Daraus ergibt sich ein effektiver
Arbeitsaufwand von 2 h/d.

Wartung und Reparatur: Fir die kontinuierliche Wartung ist eine tagliche Reinigung der
Membran erforderlich. Aufgrund der Robustheit der Diamantelektroden wird hier eine
Lebensdauer von 15 Jahren angenommen. Weitere Instandhaltungskosten wie z.B. ungeplante
Reparaturen werden mit 5 % der Investkosten veranschlagt (Rieckmann, 2019).

In der nachfolgenden Tabelle 14 sind die Betriebskosten fir den Gesamtprozess aufgelistet.

Tabelle 14:Betriebskosten des Gesamtprozesses.

Kategorie Menge Kosten / Einheit Kosten / Jahr

Variable Kosten

Calciumhydroxid 25,3t 5€/kg 125.000
Energie Membrananlagen 140.160 kWh 0,1855 € [ kWh 25.999,7
Energie Elektrolysen 1.841.476 kWh 0,1855 € / kWh 341.593,8
Energie Zentrifugen 52.560 kWh 0,1855 € / kWh 9.749,9




502.341,4

Fixkosten

Personal 2h/d 25€/h 18.250

Wartung & Reparatur 168.815,5
187.075,5

Gesamte Betriebskosten 689.406,9

Anhand der Tabelle 14 ist deutlich zu erkennen, dass der grof3te Anteil der Betriebskosten durch die
Elektrolyse mittels Diamantelektroden entsteht. Durch weitere Untersuchungen kann die Betriebsweise
der Elektrode noch optimiert werden, sodass sich die Betriebskosten noch weiter senken lassen.

5.5 Betrachtung von Gutschriften und des Rickgewinnungspotenzials

Das Ruckgewinnungspotenzial fur Phosphor ist maldgeblich von der Anzahl der Zyklen, der
Aufspaltungsrate der Diamantelektrode und der Fallungsreaktion abhangig. Anhand der Versuchsreihen
kann eine Limitierung durch die elektrochemische Aufspaltung ausgeschlossen werden. Bei ausreichend
hoher Zyklen Anzahl stellt diese ebenfalls keine signifikante Limitierung dar. Aus den
Fallungsergebnissen lasst sich ein Fallungsgleichgewicht von ca. 9o % ermitteln. Da das nicht ausgefallte
Phosphor im Permeat wieder mit dem Konzentrat vermischt wird, findet erst beim Abbruch der
Zirkulation ein Verlust bei der Fallungsreaktion statt. Anhand der zwei Durchldufe sind die anfallende
Menge an zurUckgewonnenen Phosphor bzw. dem gewonnenen Calciumphosphat in Tabelle 15
aufgelistet.

Tabelle 15: Jdhrlich anfallende Menge Calciumphosphat.

Parameter Wert
Jahrlich anfallende Abwassermenge 26280 m3/a
Zuruckgewonnene Phosphorfracht 51t/a
Calciumphosphatprodukt 43,6t/a
Reinheit (Ca,PO4) Ca. 65%
Natriumanteil Ca. 5%
Sulfatanteil Ca.15%

Aufgrund der hohen Verunreinigung des gewonnenen Calciumphosphat-Produktes ist das Produkt for
eine Anwendung in der chemischen Industrie nicht geeignet. Clariant selber hat ebenfalls keine
Verwendung des Produktes, weshalb eine prozessinterne RuckfUhrung nicht infrage kommt. Die
bestmaogliche Verwertung liegt hier in der Verwendung als Dungemittel. Grundvoraussetzung hierfur ist,
dass die Grenzwerte nach Diungemittelverordnung eingehalten werden. Unter dieser Voraussetzung
konnen zwei Betrachtungen durchgefuhrt werden.



1. Szenario: Verkaufspreis

Die Kosten des Verkaufsszenarios unterscheiden sich von der kostenneutralen Entsorgung unter
Bericksichtigung der allgemeinen Kosten fur den Verkauf des Endprodukts. Die Verkaufskosten wurden
mit 5 % der Produktionskosten auf der Grundlage eines Kostenfaktors fur Basischemikalien geschatzt
(Rieckmann, 2019). Daraus wirde sich ein Verkaufspreis von 16.603 € / t Fallungsprodukt bzw. 135.178 €/
t Phosphor ergeben. Im Vergleich zu einem aktuellen Marktwert von 75,14 € / t Phosphor wirde das
Produkt nicht einmal Ansatzweise konkurrenzfahig sein.

2. Szenario: Kostenneutrale Entsorgung

Unter der Kostenneutralen Entsorgung wird die wegfallende Entsorgung des Prozesswassers
mitberUcksichtigt und mit einem Referenzverfahren verglichen. Als Referenzverfahren dient hierbei das
Vakuumverdampfen des anfallenden Prozesswassers. Durch diese Betrachtung kénnen maogliche
Gutschriften ermittelt werden. In nachfolgender Tabelle sind die anfallenden variablen Betriebskosten
des Referenzverfahrens aufgelistet.

Tabelle 16: Aufwand Referenzverfahren.

Kategorie Menge Kosten / Einheit Quelle Kosten / Jahr

Energie 55,4 kKWh [ m?3 0,1855 € [ kWh  (H20 Gesellschaft 270.071,7
mit beschrankter
Haftung, 20120)

Entsorgungskosten 2.239t/a 55,77 €/t (Abfallbetrieb Kreis 124.882,9
Verdampfungsrickstande Viersen)
Kosten 394.954,6

Nicht berlcksichtigt sind hierbei die anfallenden Personal- und Transportkosten der
Verdampfungsrickstande welche ja nach Standort unterschiedlich ausfallen kénnen. Die Gutschrift fur
das Fallungsprodukt fallt verhaltnismal3ig gering aus (383 €), wodurch letztendlich immer noch ein
Mehrkostenaufwand von 107.004 € bei dem entwickelten Verfahren entsteht.

5.3 Ermittlung des Marktpotenzials

In Europa fallen ca. 10 % des jahrlichen Phosphorverbrauchs unter nicht landwirtschaftliche Zwecke an.
Grundsatzlich kann fur diese Branchen eine Umsetzung der Behandlungsmethode zur Entfernung und
Ruckgewinnung von Phosphor aus Abwdssern in Betracht gezogen werden. Weltweit liegt die
Flammschutzmittelproduktion bei ca. 2,15 Mio. t, dabei werden fir die Organophosphate
Uberdurchschnittliche Zuwachsraten prognostiziert. (The European Flameretardants Association Hrsg.,
2004, S. 36) Allein in Deutschland wurden im Jahr 2011 zwischen 1.020 — 4.000 t Phosphor fir die
Flammschutzmittel-, Weichmacher- und Antioxidationsproduktion verwendet. Hierzu zdhlt z.B. die
Firma Schill + Seilacher welche ebenfalls Flammschutzmittel auf Phosphorbasis herstellt.

Des Weiteren existieren noch weitere Phosphorprodukte, bei denen eine Umsetzung vorstellbar ware.
Dazu zdhlt die Seifen- und Detergenzien-Produktion mit ca. 10.000 — 20.000 sowie die



Schadlingsbekampfungsmittelproduktion  mit 760 t  Phosphor im  Jahr.  (Institut  fur
Siedlungswasserwirtschaft der RWTH Aachen, 2014, S. 45-46)

Die Abwasser solcher Produktionen sollte in naher Zukunft genauer untersucht werden, um auftretende
Frachten von komplexen Phosphorverbindungen genauer zu ermitteln. Basierend auf diesen
Ergebnissen kann eine Umsetzung der Methode in der jeweiligen Produktion in Betracht gezogen
werden.

Die Betriebskosten fallen aufgrund des hohen Energieaufwands der Diamantelektrode sehr hoch aus.
Gleichzeitig ist aktuell die einzige alternative Variante das Abwasser mittels Vakuum Verdampfer zu
verdampfen. Diese Methode ist ebenfalls Energieaufwandig gleichzeitig werden die Schadstoffe nicht
beseitigt, sondern nur aus dem Wassermedium entfernt. Anschlief3end mssen die Ruckstande noch
kostenintensiv entsorgt werden.

Unter optimierten Betriebsbedingung von Diamantelektrode und Membranfiltration konnen die
Betriebskosten gegebenenfalls weiter reduziert werden, sodass das Gesamtverfahren gegentber dem
Vakuumverdampfen konkurrenzfahig wird. Das Mengenverhdltnis von Permeat zu Konzentrat kann
zugunsten des Permeats optimiert und die Stromdichte der Elektrode an die jeweilige
Phosphorkonzentration angepasst werden.

Speziell fur die Firma Clariant ist vor allem die gleichzeitige Aufreinigung der Natriumsulfat-Fracht
interessant, da diese anders als das Fallungsprodukt prozessintern zurickgefihrt werden kann.

6. Fazit

Anhand der Abbauversuche kann festgehalten werden, dass die im Projekt verwendeten Phosphinate
mittels Diamantelektrode nahezu komplett abgebaut und in Orthophosphat umgewandelt werden. Die
elektrochemische Oxidation mittels BDD kann somit als eine wirkungsvolle Methode zur Elimination von
organisch persistenten Verbindungen angesehen werden. Gesdttigte Salzkonzentrationen in den
Abwasserproben stellen eine groféere Problematik dar. Die dadurch maglichen kristallinen Ausfallungen
konnen die Durchflusszelle verblocken, weshalb die Salzkonzentration vor der Elektrolyse reduziert
werden muss. FUr eine stérungsfreie Betriebsweise ist deshalb eine vorgeschaltete Membranfiltration
notwendig. Das entwickelte Verfahren im Kaskadenprinzip ware grundsatzlich moglich. Ob die
theoretischen Werte in der Praxis auch wirklich erreicht werden, muUsste zuvor noch anhand weiterer
Versuche untersucht werden. Nach aktuellen Daten wirde das Zweistufige Kaskadenverfahren bereits
zu einem Mehrkostenaufwand gegeniber dem Referenzverfahren fuhren, weshalb das Verfahren aus
6konomischer Sicht noch keine Alternative zu der konventionellen Behandlungsmethode darstellt. Vor
allem die Diamantelektrode erweist sich als kostenintensives Verfahren sowohl in den Invest- als auch in
den Betriebskosten. Durch weitere Optimierungen, vor allem im Bereich einer energetisch effektiveren
Betriebsweise der Diamantelektrode z. B. durch eine konzentrationsabhdngig gefahrene Stromdichte,
konnen die Kosten noch weiter gesenkt werden. Hierzu muUssten noch weitere Untersuchungen
durchgefthrt werden. Wenn dadurch die Kosten weiter gesenkt werden kdénnen, ist eine praktische
Anwendung des im Projekt entwickelte Konzept moglich. Des Weiteren zeigt die Marktanalyse, dass ein
gewisser Markt fUr das Verfahren in Deutschland vorliegt.



Offentlichkeitsarbeit

e ZuBeginn des Projektes wurde am 16.10.2018 eine Presseinformation auf der Internetseite des
Fraunhofer IWKS veroffentlicht.

e Das Projekt und die zwischenzeitlichen Ergebnisse wurden auf dem 4. Kongress Phosphor in
Stuttgart vom 24. - 25. Oktober 2018 in einem Kurzvortrag vorgestellt.

e Des Weiteren wurde das Projekt auf dem vom Fraunhofer IWKS organisierten Workshop
JInnovative Resource Strategies in the Bioeconomy" vom 10.09.2019 in Campinas, Brasilien
vorgestellt.
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