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Zusammenfassung

Zusammenfassung

Aufgrund der zunehmenden Uberdiingung landwirtschaftlicher Flichen durch Wirtschaftsdiinger
und Girreste aus Biogasanlagen wird eine 6konomische und dkologische Vollaufbereitungstechnik
zur Separation der Nihrstoffe und zur Gewinnung von Prozesswasser aus Gérresten und Giillen be-
notigt. Das Vollaufbereitungsverfahren zur Diingemittelriickgewinnung durch mehrstufige Fest-/
Fliissigtrennung und Membrantechnik koénnte diese Anforderungen durch eine intensive Optimie-
rung der Ultrafiltrationsstufe erfiillen. Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Reduktion des Ener-
giebedarfes der Ultrafiltrationsstufe um 50 %, da diese Prozessstufe ca. 50 — 70 % des Gesamtener-
giebedarfes ausmacht. Damit wére ein wirtschaftliches Vollaufbereitungsverfahren flichendeckend
einsetzbar.

Fiir die Optimierung der Ultrafiltrationsstufe wurden Gérreste aus 19 Biogasanlagen in einem Stich-
probenumfang von 42 Proben auf ihre physikalisch/chemischen Parameter und insbesondere das se-
parierte Zentrat auf dessen Filtrierbarkeit in einer UF-Riihrzelle untersucht. Im Allgemeinen zeigte
sich eine hohe Schwankungsbreite der erzielbaren Permeatfliisse. Funktionelle Zusammenhénge
wurden zwischen den organischen Inhaltsstoffen, der scheinbaren Viskositit der Zentrate und dem
Ultrafiltrationsfluss gefunden. Gérrestzentrate weisen ein nicht-Newtonsches rheologisches FlieB3-
verhalten auf. Hauptséchlich Biopolymere, darunter Polysaccharide und Proteine, sind sowohl fiir
die erzielbare Flussleistung, als auch fiir das rheologische Verhalten relevant. Modifikation und Ver-
ringerung dieser kritischen Biopolymerfraktion bieten damit einen mdglichen Optimierungsansatz,
der in der Arbeit durch Ozonierung und Komplexbildung durch pH-Wert-Verschiebung realisiert
wurde. Die Optimierung der Ultrafiltration wurde in drei verschiedenen Mafstiben untersucht: La-
bor-, Technikums- und PilotmaBstab. Die Ozonierung zeigte dabei positive Eigenschaften in Bezug
auf Flussverbesserungen und Abbau der Strukturviskositdt. Durch die Modifikation und Verkleine-
rung der Biopolymere wurde in allen drei MaBstében eine Flussverbesserung um den Faktor 1,4 — 2,3
erzielt.

Durch die Ansduerung der Zentrate zu pH-Werten unterhalb der isoelektrischen Punkte der Proteine
wurde eine Komplexbildung der Biopolymere erreicht, die bisher nur fiir Modellsysteme in der Li-
teratur dargestellt wurde. Durch die VergroBBerung der Partikel um den Faktor 7 — 17 bei der Kom-
plexierung wurde in allen drei VersuchsmaBstiben eine Verbesserung der Flussleistung um ca. Fak-
tor 2 erzielt.

Die Temperaturerhohung wurde in Rohrmodulen im Technikums- und PilotmaBstab untersucht. Da-
bei zeigte sich bei einer Temperaturerhohung von 40 — 45 °C auf 60 — 75 °C eine Verbesserung der
Flussleistung um den Faktor 1,4, die auf die sinkende Permeatviskositét und eine verbesserte Deck-
schichtkontrolle zuriickgefiihrt wurde. Die Kombination aus Ozonierung und hoher Prozesstempe-
ratur zeigte synergetische Ergebnisse, da sowohl durch die hohe Prozesstemperatur, als auch durch
die Ozonierung die Zentratviskositit herabgesetzt wurde. Dadurch wurde die Reynoldszahl im Rohr-
modul erhdht, was einen positiven Einfluss auf die Filtrierbarkeit zeigte. Durch die erhdhte Rey-

noldszahl bestand die Moglichkeit, die Stromungsgeschwindigkeit im Ultrafiltrationsloop zu verrin-
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Zusammenfassung

gern, was einen wesentlichen Einfluss auf den Energiebedarf der Ultrafiltrationsstufe hat. Im Rah-
men der Untersuchungen wurde eine sehr gute Ubertragbarkeit zwischen den Ergebnissen der ver-
schiedenen Mal3stibe festgestellt. Die Ergebnisse des LabormaRstabes erlauben eine Vorhersage der
Membranfliisse auf grof3technische Ultrafiltrationsanlagen. Trotz der hohen Diversitit der beprobten
Anlagen ermoglichten die Ergebnisse aufgrund des hohen Stichprobenumfanges mathematische Zu-
sammenhdnge zwischen den Biopolymeren und der temperaturabhéngigen scheinbaren und tempe-
raturabhidngigen Viskositit von Géarrestzentraten.

Bei der energetischen Bilanzierung der Ultrafiltrationsanlage wurden an beiden Standorten in
Summe sechs Verfahrensmodifikationen gefunden, die eine Reduktion des Energiebedarfes um
> 50 % ermdglichen. Diese Projektzielstellung wurde durch eine hohe Prozesstemperatur bei gleich-
zeitig reduzierter Uberstromungsgeschwindigkeit, Ozonierung bei gleichzeitig hoher Prozesstempe-
ratur und durch die Ansduerung erreicht. Der niedrigste Energiebedarf wurde durch die Ozonierung
bei gleichzeitig hoher Prozesstemperatur und reduzierter Uberstrdmungsgeschwindigkeit erreicht.
Der Energiebedarf wurde bei dieser Verfahrensmodifikation um 54 — 59 % reduziert.

In einer abschlieBenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung einer 50000 t-a' Anlage an einem deutschen
Standort wurde durch die KWK geforderte Warmenutzung der wirtschaftlichste Fall fiir eine hohe
Prozesstemperatur bei gleichzeitig reduzierter Uberstromungsgeschwindigkeit festgestellt. Die spe-
zifischen Gesamtkosten des volltechnischen Verfahrens wurden von 8 — 8,50 € pro Kubikmeter auf-
bereitetem Gérrest auf 5 — 5,50 € um 33,5 — 37,8 % reduziert. Nach Angaben der kooperierenden

Firma ist damit ein wirtschaftlicher Anlagenbetrieb mdglich.

VIII



Abstract

Abstract

Due to a surplus of nutrients on agricultural fields from manure, dung, and digestate from biogas
plants an adequate separation technique is required. Therefore, a total conditioning process based on
multi stage liquid/solid separation and membrane processes to separate both nutrients and process
water was investigated. The target was to improve the process performance in terms of ecological
and economical aspects by changing the process conditions of the ultrafiltration step. The energy
demand of the ultrafiltration step amounts to 50 — 70 % of the total energy demand of the process.
An efficient and economic business case can be achieved by reducing the ultrafiltration’s energy
demand by 50 %.

In terms of optimisation of the ultrafiltration step, 42 individual samples from 19 different biogas
plants were analysed according to their physico-chemical properties. A special focus was set on the
filterability of the separated digestate. Separated digestates were characterised by a high variation in
physico-chemical properties and membrane performance. Correlations were found for organic com-
pounds, apparent viscosity of the separated digestates, and ultrafiltration performance. Separated di-
gestates showed a non-Newtonian rheological behaviour, which was mainly attributed to biopoly-
mers, i.e. polysaccharides and proteins. These biopolymers were relevant for both the rheological
behaviour and the ultrafiltration performance. Modification of the biopolymer fraction was investi-
gated by ozonation and complexation caused by ph adjustment. Optimisations were performed in
three scale-up steps namely: lab scale, semi-technical scale, and pilot scale. Ozonation showed pos-
itive impact on the filterability and the reduction of shear-thinning viscosity. Due to the ozonation, a
reduction of biopolymers was analysed in all scale-up steps. The relative improvement of ultrafiltra-
tion performance was factor 1.4 —2.3.

The adjustment of ph value led to complexation of biopolymers. Complexation of separated diges-
tates was achieved at ph values below isoelectric conditions of the proteins. The interaction of bi-
opolymers of separated digestates was first reported in this study. The outcome of the biopolymer
complexation was an increase of median particle sizes by factor 7 — 17. In all scale-up, steps com-
plexation was discovered and the ultrafiltration performance was improved by factor 2.
Temperature increasement of the ultrafiltration step was investigated in semi-technical and pilot scale
from 40 — 45 °C to 60 — 75 °C. Caused by a decrease of permeate viscosity and an improved filter
cake control the ultrafiltration performance was increased by factor 1.4. Interestingly, the combina-
tion of ozonation and temperature increasement had synergetic effects, as both optimisation methods
decreased the viscosity of the sample. Low viscosities were accompanied by higher Reynolds num-
bers, which again had positive influence on the ultrafiltration performance. Furthermore, the cross-
flow velocity of the ultrafiltration process was reduced to improve the specific energy consumption
of the ultrafiltration step. Transferability was demonstrated through all scale-up steps. Thereby, a
precise prediction of technical membrane performances can be done based on lab scale experiments.
Although there was a high variation in the analysed samples, functional correlations between the
biopolymer concentration and the temperature dependent apparent viscosity of the (separated) diges-

tate was found.

IX



Abstract

The reduction of the ultrafiltration’s energy demand > 50 % was achieved on both field experiments
on site of a biogas plant with six different series of tests. Good process performances were found for
high process temperature combined with a reduced crossflow velocity, high process temperatures
combined with ozonation or ph adjustment. The best process performance was found by a combina-
tion of high process temperature with ozonation and a reduced crossflow velocity. The specific en-
ergy reduction of the ultrafiltration step was 54 — 59 % for the best optimisation methods.

A final focus was set on the profitability of a 50000 t-a™! reference plant on site of a German biogas
plant. In this case, heat demand was supported by the combined power and heat unit, which is gov-
ernment-funded with the so-called “KWK-Bonus”. High process temperatures and reduced cross-
flow velocities of the ultrafiltration step led to a high reduction in specific costs of the total condi-
tioning process. The profitability of a 50000 t-a™! reference plant was improved from 8 — 8.50 € per
cubic meter to 5 — 5.50 € per cubic meter. The relative reduction of the process costs were
33.5to 37.8 %. This process optimisation facilitates an economically operation of the total condi-

tioning process.
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1 Einleitung und Zielstellung

In Deutschland und weiteren Landern innerhalb der EU wurden in der Vergangenheit zu viele Nahr-
stoffe auf landwirtschaftliche Flachen ausgebracht. Die Folge sind die Eutrophierung von Gewissern
und eine Anreichung von im Besonderen Stickstoff im Grund- und Trinkwasser. Deutschland wurde
aus diesem Grund im Oktober 2016 wegen einer unzureichenden Umsetzung der EU-Nitratrichtlinie
angeklagt. Die Uberdiingung der landwirtschaftlichen Flichen resultiert aus einem lokalen Uber-
schuss an Wirtschaftsdiingern und Gérresten aus Biogasanlagen. Der jahrliche Gérrestaussto3 von
Biogasanlagen in Deutschland wurde im Jahr 2015 auf etwa 80-10° t geschitzt [1]. Dieser Wert wird
voraussichtlich in Zukunft ansteigen, da die Anzahl der Biogasanlagen und die installierte Leistung
in Deutschland ebenfalls seit vielen Jahren einen positiven Trend zeigt. Aufgrund der lokalen Unter-
schiede zwischen Néhrstoffaufkommen und —bedarf sind z. T. Transportentfernungen von etwa
100 — 200 km [2] die Folge. Deshalb besteht seit geraumer Zeit ein hoher Bedarf, die Nahrstoffe aus
Wirtschaftsdiingern und Gérresten in eine transportwiirdige Form zu iiberfiihren. Fiir die Separation
von Gérresten stehen verschiedene Voll- und Teilaufbereitungsverfahren wie Vakuumverdampfer,
Strippverfahren und Membranverfahren zur Verfiigung. Allen Verfahren gemeinsam sind hohe In-
vestitions- und Betriebskosten, die einen flichendeckenden Markteintritt bisher erschweren. Weiter-
hin konnen bisher nur wenige Betreiber stabil laufende Referenzanlagen vorweisen, die das Ver-
trauen in die Technik steigern wiirden.

Die Aufbereitung von Gérresten auf Basis von Membranverfahren ist ein mehrstufiges Verfahren
durch einen Pressseparator, eine Dekanterzentrifuge, eine Ultrafiltration und eine mehrstufige Um-
kehrosmose. Durch dieses Vollaufbereitungsverfahren wird der Gérrest in einen organischen Fest-
stoffdiinger, einen Fliissigdiinger und Prozesswasser in Einleiterqualitét fraktioniert. Die Ultrafiltra-
tionsstufe stellt dabei die Prozessstufe mit den hochsten Investitions- und Betriebskosten von etwa
50 —70 % dar [3]. Die Vollkosten des Verfahrens liegen je nach Hersteller pro aufbereitetem Kubik-
meter Gérrest zwischen 8 und 9 €-m™ [4].

Fiir eine zielgerichtete Optimierung des Gesamtverfahrens ist eine Optimierung der Ultrafiltrations-
stufe essentiell. Diese Optimierung kann nur auf Basis einer genauen Kenntnis des Zulaufes der
Ultrafiltration und der funktionellen Zusammenhinge der Prozessparameter auf den Membranfluss
erfolgen. Der Zulauf der Ultrafiltration ist der Uberstand des Girrestes nach der Separation durch
den Pressseparator und die Dekanterzentrifuge. Fiir derartige separierte anaerobe Schléimme sind
derzeit in der Literatur keine Stoffdaten verfiigbar. Insbesondere rheologische Stoffgrofien wie die
Viskositit (Strukturviskositét) und das temperaturabhingige FlieBverhalten sind fiir die Optimierung
dieser Verfahrensstufe notwendig. Aus verwandten Membrananwendungen (beispielsweise Memb-
ranbelebungsreaktoren) ist bekannt, dass die organischen Inhaltsstoffe von Schlammen einen hohen
Einfluss auf das viskose Verhalten und den Membranfluss haben [5]. Zentrale Probleme bei Memb-
ranverfahren mit hohen organischen Frachten und hohen Salzkonzentrationen sind das Membranfou-
ling und Scaling. Bei einer unzureichenden Deckschichtkontrolle werden bei Membranverfahren or-

ganische Ablagerungen auf der Membranoberfliche beobachtet. Bei der Uberschreitung des Loslich-
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keitsproduktes kann es zur Ablagerung von Salzen kommen. Haufig werden die dargestellten Prob-
leme durch hohe Scherungen auf der Membranoberfldche und regelméBige Reinigungszyklen be-
kampft. Obwohl das Membranfouling in der Literatur bereits seit vielen Jahren diskutiert wurde, ist
bisher keine umfassende Losung fiir alle Membrananwendungen gefunden worden. Insbesondere bei
der Filtration von Wirtschaftsdiingern und Gérresten ist der Stand der Wissenschaft und Technik sehr
liickenhaft. Aus diesem Grund wurde ein von der Deutschen Bundesstiftung Umwelt (DBU) gefor-
dertes Projekt im Zusammenarbeit mit der Fa. A3 Water Solutions GmbH im Jahr 2014 initiiert. In
diesem Projekt ging es neben der wissenschaftlichen Untersuchung der funktionellen Zusammen-
hinge des Garrestes auf den Membranfluss der Ultrafiltration (in dieser Arbeit dargestellt) um den
technischen Fortschritt in die Implementierung der Ergebnisse in volltechnische Realisierungspro-

jekte.

Definition der Forschungsfrage

Im Rahmen des Projektes wird eine Reduktion des Energiebedarfes der Ultrafiltrationsstufe um 50 %
angestrebt. Auf Basis dieser Optimierung ist davon auszugehen, dass die Wirtschaftlichkeit und Kon-
kurrenzfahigkeit des Membranverfahrens gegeniiber anderen Vollaufbereitungsverfahren deutlich
gesteigert wird. Um dieses Ziel zu erreichen, miissen zuerst grundlegende, bislang im Stand der
Technik und Wissenschaft unbekannte Zusammenhinge, untersucht werden. Die Forschungsfrage

gliedert sich in drei wesentliche Bestandteile:

1. Systematische Untersuchung erzielbarer Ultrafiltrationsfliisse auf Basis eines ausreichend
groflen Stichprobenumfanges und Untersuchung der relevanten Einflussparameter auf die
Membranfliisse und damit den Energiebedarf.

2. Basierend auf diesen Erkenntnissen, Erforschung von optimierten Verfahrensketten und
Uberpriifung der Ergebnisse im Labor- und TechnikumsmafBstab.

3. Scale-up der Optimierungsansitze auf einen halbtechnischen PilotmaBstab und Ableitung

von prozesstechnisch und wirtschaftlich sinnvollen Prozessalternativen.

Die Optimierung der Ultrafiltration setzt ein grundlegendes Verstédndnis von physikalisch/biolo-
gisch/chemischen Stoffparametern voraus, die in umfangreichen Voruntersuchungen mit einem ho-
hen Stichprobenumfang fiir verschiedene Gérreste und deren separierte Phasen durchgefiihrt werden
miissen. Insbesondere rheologische Stoffdaten in Abhéngigkeit vom Trockenriickstand und von der
Temperatur wurden fiir Gérreste und deren separierte Phasen bisher in der Literatur nicht systema-
tisch untersucht. Diese Stoffdaten sind fiir ein tiefgehendes Verstéindnis der Stromungsmechanik und
Transportprozesse essentiell und somit auch fiir die Optimierung der Ultrafiltrationsstufe Vorausset-
zung.

Die Untersuchungen des Membranflusses erfolgen in erster Stufe im Labormalistab und werden in

zwei scale-up Stufen in den PilotmalBstab iiberfiihrt:

o LabormaBstab: dead-end Ultrafiltration mit 0,0033 m? Membranfldche (Riihrzelle)
o TechnikumsmaBstab: Querstromultrafiltration mit 0,236 m> Membranfldche (Rohrmodul)

o Pilotmalistab: Querstromultrafiltration mit 7,328 m?> Membranflache (Rohrmodul).
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Dabei wird der Einfluss der Prozessparameter auf den Membranfluss und den spezifischen Energie-
bedarf untersucht.

Im Stand der Technik und Wissenschaft liegen bisher keine Erkenntnisse zu Desintegrationsverfah-
ren auf die Filtrierbarkeit von Gérresten vor, die z. B. im Bereich der Klédrtechnik oder Aufbereitung
von organischen Suspensionen im Allgemeinen eingesetzt werden. Zu diesen Desintegrationsverfah-
ren werden thermische, enzymatische, chemische und oxidative Vorbehandlungen gezéhlt. In der
Technik werden diese Verfahren eingesetzt, um den Membranfluss zu erhdhen, die Foulingrate zu
reduzieren oder eine hohere biologische Verfiigbarkeit zu erzielen. Insbesondere die ersten beiden
genannten membranspezifischen Charakteristika stellen fiir die Optimierung der Ultrafiltration ein
interessantes Forschungsgebiet dar und sollen daher in der vorliegenden Dissertation eingehend un-
tersucht werden.

Da es beim scale-up von Membrananlagen zu z. T. erheblichen Unterschieden in Bezug auf Geomet-
rie, Stromungsverhalten und —verteilung, Membranstandzeit und Reinigungsintervallen kommen
kann, ist die Untersuchung im halbtechnischen PilotmaBstab fiir eine hohe Bewertungsqualitét der
Ergebnisse Grundvoraussetzung. Im Rahmen eines einjahrigen Feldversuches an Biogasanlagen in
Norddeutschland werden die Erkenntnisse aus Labor- und TechnikumsmaBstab auf den Pilotmafstab
iibertragen.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist ein umfassender Einblick in die rheologischen, stromungsmechani-
schen und filtrationsrelevanten Effekte, die eine grundlegende Optimierung von Ultrafiltrationen mit
organischen Stoffsystemen ermdglichen. Durch die abschlieBende Kosten- und Wirtschaftlichkeits-
analyse wird dariiber hinaus eine konomische Bewertung der verwendeten Technik dargestellt. Dies
ist sowohl fiir die flichendeckende Markteinfithrung der Technik, als auch fiir die weitergehende

wissenschaftliche Untersuchung eines technisch und 6konomisch relevanten Verfahrens essentiell.
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2.1 Girrestanfall in Biogasanlagen

Die Forderung erneuerbarer Energien in Deutschland begann mit dem Ermeuerbaren-Energien-Ge-
setz (2000) und den darauffolgenden Novellierungen (2004, 2009, 2012, 2014 und 2017). Ziel ist die
Steigerung des Anteils erneuerbarer Energien im deutschen Energiemix auf mindestens 80 % des
Bruttostromverbrauches bis 2050 (§1, Abs. 2, Nr. 3, EEG 2017 [6]). Die Reduktion von treibhausre-
levanten Abgasen (vor allem Kohlenstoffdioxid) und die Schonung fossiler Energieressourcen stehen
dabei im Vordergrund. Der Anteil erneuerbarer Energien an der Bruttostromerzeugung in Deutsch-
land betrug 2017 etwa 33,1 % mit einer Gesamtenergie von etwa 216,6 TWh [7]. Die Bruttostrom-
erzeugung auf Basis von Biomasse betrug ca. 45,5 TWh [7], dies entspricht einem Anteil von 21 %
bezogen auf die Gesamtenergie aus erneuerbaren Energietrigern. Dazu zdhlen neben Biomassever-
brennungsanlagen vor allem Biogasanlagen mit einem Blockheizkraftwerk (BHKW), die iiber Kraft-
Wairme-Kopplung Strom und Wérme erzeugen. Die Anzahl der Biogasanlagen in Deutschland hat
sich durch die Subventionierung durch das EEG in den letzten 10 Jahren von etwa 3700 Anlagen
(2007) auf tber 9300 Anlagen (Prognose 2017) fast verdreifacht (Abbildung 2-1) [8]. Die Brut-
tostromerzeugung aus Biogasanlagen lag bei etwa 33,0 TWh (2017) [8]. Biogasanlagen trugen somit

zu 15,2 % zur Stromproduktion erneuerbarer Energien in Deutschland bei.
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Abbildung 2-1:  Biogasanlagenanzahl und installierte Leistung von 1992 bis 2017" (*Prognose),
modifiziert nach [§]

Neben einem hohen quantitativen Beitrag zur Energiewende zeichnen sich Biogasanlagen durch die
kurzzeitige Speichermdglichkeit von chemisch gebundener Energie (Methan) aus. Damit kénnen Bi-
ogasanlagen, im Gegensatz zu anderen erneuerbaren Energietrdgern, wie z. B. Windkraft- und Pho-
tovoltaikanlagen, flexibel auf den Energiebedarf im Netz reagieren und signifikant zur Netz- und
Systemstabilitdt beitragen. Im Bereich der Biogasanlagentechnik ist dies unter dem Begriff ,,Flexi-

bilisierung™ zusammengefasst. Der wirtschaftliche Betrieb von Biogasanlagen wird zunehmend
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durch die Flexibilisierung in Form von Anlageniiberbauungen sichergestellt. Dies ist an der Diskre-
panz zwischen installierter und arbeitsrelevanter Anlagenleistung zu erkennen. Im Zeitraum von
2014 bis 2017 stieg die arbeitsrelevante Anlagenleistung in Deutschland nur geringfiigig von
3720 MW, auf 3765 MW, [8]. In diesem Zeitraum stieg die installierte Anlagenleistung von
3905 MW, auf 4497 MW, (vgl. Abbildung 2-1). Biogasanlagen sind im Durchschnitt zu etwa 20 %

iiberdimensioniert und dies mit steigender Tendenz.

2.1.1 Biogasanlagentechnik

Die Fermentation von organischen Substraten und Wirtschaftsdiingern erfolgt mit einer ein- oder
mehrgestuften anaeroben Prozesskette aus Fermentern und Nachgirern (4bbildung 2-2). Das Biogas
besteht iiberwiegend aus Methan (45 — 75 Vol.-%) und Kohlenstoffdioxid (25 — 55 Vol.-%) und zu
geringen Anteilen an Schwefelwasserstoff (20 — 20000 ppm), Wasserdampf (2 — 7 Vol.-%), Stick-
stoff (< 5 Vol.-%), Sauerstoff (< 3 Vol.-%) und Wasserstoff (< 1 Vol.-%) [9]. Alle Prozessstufen
sind gas- und wasserdicht ausgelegt. Das organische Gérsubstrat verlasst den Fermenter {iber einen
Uberlauf in Richtung Nachgirer oder wird iiber Férdertechnik gepumpt. Die mittlere hydraulische
Verweilzeit der vollstindig durchmischten Riihrkesselreaktoren liegt zwischen 22 und 88 Tagen
(Stichprobenumfang n = 58, einstufig) und 37 — 210 Tagen (n = 101, mehrstufig) bei einer mittleren
Faulraumbelastung von 3,2 kgorvm=-d™! (0TM = organische Trockenmasse) [10]. Die hydraulische
Verweilzeit berechnet sich aus dem Quotienten aus Reaktorvolumen und volumetrischem Durchsatz.
Der Fermenter wird im mesophilen Betrieb zwischen 35 und 43 °C konstant temperiert. Der organi-
sche und ausgefaulte Girriickstand der Fermentation, auch Gérrest genannt, wird hydraulisch vom
Nachgirer in ein oder mehrere Gérrestendlager gefordert. Die Gérrestendlager miissen nach der ak-
tuellen Diingeverordnung (DiiV) fiir eine Speicherkapazitét von 6 Monaten fiir Gérreste und fliissige
Wirtschaftsdiinger dimensioniert sein (§ 12, Abs. 2, DGV 2017 [11]).
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Abbildung 2-2:  Prozessschema einer Biogasanlage mit Blockheizkraftwerk

Substrate / ;

<
**’)«Ek* % , Fermenter

e

Girrest-
endlager

)

Aus dem Girrestendlager werden Gérreste entweder lokal auf landwirtschaftliche Flachen als Diin-

ger ausgebracht oder im Falle eines lokalen Nihrstoffiiberschusses in entfernte Regionen mit Diin-

gebedarf exportiert. Diese Entfernungen variieren von wenigen Kilometern bis 100 — 200 km [2].
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Alternativ wird der Gérrest mit den Zielen der Wasserreduktion und Nahrstoffaufkonzentration durch
verschiedene Aufbreitungstechniken vor Ort aufbereitet. Uber dem Fermenter und Nachgirer land-
wirtschaftlicher Biogasanlagen befinden sich Gasspeicher, die im Bereich weniger Millibar (Uber-
druck) Biogas speichern und sammeln koénnen. Das Biogas wird aus praktischen Griinden nur an
einer Bezugsstelle (hdufig Nachgirer) zum Blockheizkraftwerk geleitet. Der Nachgérer wird selten
aktiv beheizt. Je nach Durchsatz und Isolierung stellt sich durch den mikrobiellen Biogasprozess und
die Restwérme des Substrates eine Temperatur zwischen Umgebungs- und Fermentertemperatur ein.
Das Biogas muss vor dem Verbrennungsprozess entschwefelt und entfeuchtet werden, um Korrosion
im Blockheizkraftwerk zu minimieren und optimale Brenneigenschaften zu realisieren. Bei intensi-
ver Sonneneinstrahlung und hohen Temperaturen kann, je nach Dimensionierung des Blockheiz-
kraftwerkes, ein Uberdruck im Gasspeicher der Anlage entstehen. Uberschiissiges Gas wird in die-
sem Fall von einer Notfackel verbrannt, bevor Biogas ungehindert die Anlage verlassen kann. Der
Bau einer zusitzlichen Gasverbrauchseinrichtung wie einer Notfackel ist seit Januar 2014 fiir alle
Anlagen verpflichtend (§ 6 Abs. 4 Nr. 2 EEG 2012 [12]). Im Blockheizkraftwerk werden aus Biogas
Strom und Warme gewonnen. Die elektrischen Wirkungsgrade des Motors liegen je nach Grofie der
Anlage und Anzahl der Betriebsstunden zwischen 31 und 42 % [13]. Der thermische Wirkungsgrad
ist stark von der verwendeten Wiarmenutzungstechnik abhéngig und liegt leicht iiber dem elektri-
schen Wirkungsgrad. Durch die Kraft-Warme-Kopplung werden Gesamtnutzungsgrade des Brenn-
stoffes von 82 — 95 % erreicht [9]. Die Warme wird vor Ort fiir die Beheizung der Fermenter und
ggf. Nachgirer, die Beheizung von Gebduden und Holztrocknungen verwendet. Fiir Warmenutzun-
gen im Nahbereich (< 1 — 5 km) werden Wérmenetze verwendet. Die Warmenutzung iiber grof3ere
Distanzen wird iiber den Bau von Satelliten BHWKs realisiert. In diesem Fall wird eine Gasleitung
zum Standort des Satelliten BHKWs errichtet, um Warme und Strom lokal zu nutzen. Der erzeugte

Strom wird iiber Transformatoren auf die vorliegende Spannung im Netz angepasst und eingespeist.

2.1.2 Diingepotential von Gérresten

In Deutschland betrug die Menge an Gérresten aus Biogasanlagen im Jahr 2012 in Summe
65,5-10° m? [14]. Die arbeitsrelevante Leistung der Blockheizkraftwerke, die in erster Niherung bei
geringen Abweichungen als linear zur Garrestmenge angesehen werden kann, hat sich von 2012 bis
2017 um + 12,3 % erhoht [8]. Die jéhrliche Garrestmenge im Jahr 2017 wird auf 73 — 74-10° m?
abgeschitzt. Eine andere Studie des KTBL schitzt die Menge an Gérrest im Jahr 2015 auf etwa
80-10° t (Dichte ca. 1000 kg-m) [1].

Bezogen auf die Anlagenanzahl von 9346 Anlagen in Deutschland liegt die mittlere Garrestmenge
pro Jahr bei ca. 8500 m® Gérrest je Anlage beziehungsweise bei ca. 17800 m* Gérrest je Megawatt
installierter Anlagenleistung. Die spezifischen Gérrestmengen variieren stark je nach Grofe der Bio-
gasanlagen und liegen bei kleinen Anlagen (< 0,5 MW) bei etwa 20000 — 70000 m*>* MW, !-a™! und
bei groBeren Biogasanlagen (0,5 — 2 MW,) zwischen 10000 und 30000 m> MW, !-a! [15]. Eine
Biogasanlage in Deutschland hat eine installierte Leistung von durchschnittlich 480 kW,

Die Menge an Gérrest aus einer gegebenen Biogasanlage kann bei der Kenntnis der eingesetzten
Substrate tiber Fugatfaktoren abgeschatzt werden (Tabelle 2.1) [16,17].
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Die Fugatfaktoren sind definiert als das Verhaltnis von Gérrestvolumen zu eingesetztem Substrat.
Das Gérrestvolumen berechnet sich aus der Summe der Massen der eingesetzten Substrate i multi-

pliziert mit dem zugehdrigen Fugatfaktor F; nach (Gl 2.1).
VG'zirrest = Z?:l mSubstrati - Fy (Gl 2.1)

Der Wertebereich der Fugatfaktoren liegt zwischen 0 und 1 m3Garrest tsubstrat . Die Werte resultieren
aus dem Umsatz der eingesetzten Organik von Feststoffen und Fliissigkeiten zu gasformigem Biogas.
Die Phasenseparation findet direkt statt, da die Loslichkeit von Methan in Wasser aufgrund des un-
polares Molekiils gering ist (26 mg-L! bei 20 °C) [18]. Der Fugatfaktor ist 1 m3Garrest tsubstrat’ fUr
Wasser (kein Umsatz) und 0 m>Girrest* tsubsirac ! fiir Raps (vollstindiger Umsatz). Bei Silagen wird eine

Biogasausbeute von ca. 25 % erwartet, der Fugatfaktor betrigt 0,75 m>Garrest” tsubstrat ' -

Tabelle 2.1: Fugatfaktoren fiir ausgewéhlte Substrate modifiziert nach [16,17]
sttt S
Wasser 1,00 Grassilage/ GPS 0,75
Giille 0,98 Stroh 0,60
Festmist frisch 0,93 Melasse 0,39
Zuckerriibe 0,80 Getreidekorn 0,20
Maissilage 0,76 Rapsol 0,00

Die physikalisch/chemischen Paramater von Gérresten aus Biogasanlagen sind von einer Vielzahl
von Einflussgréfen abhéngig. Dazu zéhlen die Fiitterung der Biogasanlage (sieche oben), die hydrau-
lische Verweilzeit, die Prozesstemperatur und die Zusammensetzung der Biozonose in der Biogas-
anlage. Bei Biogasanlagen wird nach Substrateinsatz zwischen drei Anlagentypen unterschieden,
wovon die Anlagen auf Basis nachwachsender Rohstoffe aufgrund der Menge an verfiigbaren Subs-

traten am haufigsten vorkommen:

(1) Biogasanlage auf Basis nachwachsender Rohstoffe und Wirtschaftsdiingern (kurz: NawaRo)
(2) Biogasanlage auf Basis von Lebensmittelriickstdnden, organischen Produktionsriickstdnden,
Olen/Fetten und ggf. Wirtschaftsdiingern (kurz: Kofermentation)

(3) Trockenfermentationen auf Basis von kommunalen Bioabfallen und Griinschnitt

Der massenbezogene Substrateinsatz von Biogasanlagen in Deutschland (2015) bestand zu 51,2 %
aus nachwachsenden Rohstoffen, 41,4 % Wirtschaftsdiingern, 3,1 % Reststoffen der Industrie, Ge-
werbe und Landwirtschaft und zu 4,4 % aus kommunalem Bioabfall [ 10]. NawaRo-Anlagen machen
hierbei den GroBteil aller Biogasanlagen aus. Nachwachsende Rohstoffe setzen sich zusammen aus
73 % Maissilage, 12 % Grassilage, 8 % Getreide-Ganzpflanzensilage (GPS) und anderen zucker-/
starkehaltigen Substraten (7 %) [10]. Wirtschaftsdiinger besteht aus 61 % Rindergiille, 13 % Schwei-
negiille und 8 % Rinderfestmist [10].

In einer Studie von Méller und Miiller (2012) [14] wurde die in Deutschland anfallende Nahrstoff-

menge in Girresten ermittelt. Die jéhrliche Gérrestmenge von 65,5-10° m* beinhaltete 390000 t
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Stickstoff, 74000 t Phosphor und 330000 t Kalium. Die physikalisch/chemischen Parameter von Gér-
resten sind in Tabelle 2.2 zusammengefasst. Dargestellt sind Parameter aus Gérresten (allgemein)
[14] und Parameter des Anlagentyps NawaRo-Anlage (1) [15,19,20] und Kofermentation (2) [15,21—
23]. Der Anlagentyp (3) ist im Rahmen dieser Arbeit nicht untersucht worden.

Der Trockenriickstand der Girreste liegt in einem Intervall von 1,5 — 13,2 Gew.-%. Giérreste aus
Kofermentationen zeigen eine grofle Streuung und decken den unteren Bereich der Trockenriick-
stinde ab. NawaRo-Biogasanlagen werden aufgrund des faserreichen Materials in einem engeren
Bereich von 6,1 — 8,6 Gew.-% gefahren, damit ein homogener Substrateintrag im Fermenter realisiert
werden kann. Der Anteil an organischem Trockenriickstand betrigt etwa 70 %. Kofermentationen
zeigen im Fall von hohen Salzfrachten reduziertere organische Trockenriickstdnde von 50 %. Der
pH-Wert liegt im alkalischen Bereich (pH 7,3 bis 9,0).

Tabelle 2.2: Physikalisch/chemische Parameter von verschieden Gérresttypen
Parameter Einheit Girrest Girrest Girrest
allgemein NawaRo Kofermentation
[14] [15,19,20] [15,21-23]
TR Gew.-% 1,5-13,2 6,1 — 8,61 1,6 — 8,11
oTR % von TR 63,8-75,0 69,0 — 78,0t 51,0 — 78,011
pH Wert --- 7,3-9,0 7,7 — 8,113 7,3 — 8,313
Nes kg-t! 1,2-9,1 4,3 — 9,6l 1,4 - 10,8}
NH4-N kg-t! 1,5-6,8 2,3 6,11 0,6 — 8,6
P>0Os kg-t! 0,4-2,6 1,4 — 6,5019:201 0,2 — 1,621
K>O kg-t! 1,2-11,5 2,0 — 5,4119:20] 1,1 —3,9121-231

Zu den diingerelevanten Nahrstoffen im Gérrest zdhlen im Wesentlichen Stickstoff, Phosphor und
Kalium. Gesamtstickstoff liegt in Konzentrationen von 1,2 — 9,1 kg-t"! mit einem hohen Anteil an
direkt verfiigharem Ammoniumstickstoff von 1,5 — 6,8 kg-t! vor. Phosphor unterliegt einer groBen
Streuung je nach Anlagentyp zwischen 1,4 und 6,5 kg-t' (NawaRo) und 0,2 — 1,6 kgt (Kofermen-
tation). An dieser Stelle gibt es Abweichungen beim Vergleich der verschiedenen Literaturstellen.
Bei Fest-/Fliissigseparationen ist bekannt, dass der Phosphor des Gérrestes mit der festen Phase ab-
getrennt wird [19,23,24]. Phosphor ist demzufolge an den partikuldren Feststoff im Gérrest gebun-
den.

Grofle Standardabweichungen in Bezug auf den Trockenriickstand korrelieren folglich mit Abwei-
chungen in der Phosphorkonzentration. Kaliumkonzentrationen im Gérrest liegen zwischen 1,2 und
11,5 kg-t"!. Kalium liegt in Losung als Ton vor (K*) und wird bei Fest-/Fliissigseparationen zu glei-
chen Konzentrationen in die feste und fliissige Phasen abgetrennt [19,23,24].

Aufgrund der hohen Konzentrationen an Nahrstoffen stellen Gérreste ein hochwertiges Diingepro-
dukt dar. Die faserreichen organischen Riickstdnde im Gérrest beinhalten organischen Stickstoff und
Phosphor und zeigen bei einer gezielten Riickfithrung in Anbausysteme mit Energiepflanzen eine
positive Wirkung auf die Humusbilanz der Boden [25]. Humusreiche Boden sind im Kontext der

Néhrstoffauswaschung wichtig und tragen zum Schutz der Grund-/Trinkwasserqualitét bei.
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Die Diingeeigenschaften von Gérresten liegen auf vergleichbarem Niveau wie synthetische Diinger
oder Gillen [26]. Dies wurde durch verschiedene Studien in Bezug auf Stickstoff [27] und Phosphor
bestitigt [24]. Bei den durchgefiihrten Tests wurde zudem festgestellt, dass die biologische Stabili-
sierung des Gérrestes einen positiven Einfluss auf die Desodorierung hat und Geruchsbeldstigungen
im Vergleich zur Giille reduziert werden konnten. Der Marktwert des Gérrestes richtet sich nach dem
Wert der beinhalteten Néhrstoffe und den aktuellen Marktpreisen.

Aktuelle Marktpreise fiir die Vermarktung von synthetischen Diingern liegen je nach verwendetem
Nihrstoffdiinger fiir Stickstoff bei 0,57 — 0,76 €-kgx!, fiir Phosphor bei ca. 0,67 €-kgpos! und fiir
Kalium bei 0,49 — 0,92 €-kgkz0" (Stand Oktober 2017, [28]). Durch Berechnung der Nahrstoffver-
fligbarkeiten und Marktpreise werden in der Literatur verschiedene Werte fiir einen Kubikmeter Gér-
rest angegeben: 4,40 €-m™ — 5,92 €-m™ [15,29]. Auf Basis der mittleren Marktpreise und Nahrstoff-
verfiigbarkeiten wurde ein theoretischer Marktwert von Gérresten von ca. 6,25 € m™ ermittelt. Dabei
wurden folgende Konzentrationen und Verfiigbarkeiten in Anlehnung an [29] angenommen: Stick-
stoff 4,5 kg-t', 59 % verfiigbar, Phosphor 2,0 kg:t"!, 100 % verfiigbar, Kalium 4,8 kg-t"!, 100 %
verfiigbar (Kalk vernachléssigbar).

Die Vermarktung der Nahrstoffe ist derzeit begrenzt moglich. In einer niederldndischen Studie von
Velthof (2011) [30] wurden Preise fiir Nahrstoffkonzentrate auf Basis von Gérresten mit 1,25 €t
(2009) und 1,19 €-t! (2010) angegeben. Der eigentliche Wert des Nihrstoffkonzentrates durch Be-
rechnung der Einzelndhrstoffpreise lag in diesem Fall bei etwa 12,0 €-t!. In einer schweizer Studie
von Engeli et al. (2013) [22] wurde beschrieben, dass Gérrestkonzentrate kostenfrei vom Hof abge-
holt wurden, sodass der kostenintensive Transport entfiel. Im Allgemeinen fehlt fiir den Verkauf von
Néhrstoffen aus Gérresten und dessen konzentrierte Fraktionen ein etablierter Markt mit stabilen und
geregelten Preisen und Abnehmern. Durch die Endlichkeit der Phosphorreserven und die energiein-
tensive Herstellung von synthetischen N-Nihrstoffdiingern (z. B. nach dem Haber-Bosch-Verfah-

ren), kdnnten sich in naher Zukunft Anderungen fiir die Vermarktung von Gérprodukten ergeben.

2.1.3 Ausbringungslimitationen und rechtliche Grundlagen

Auf européischer Ebene reguliert die Richtlinie 91/676/EWG (Nitratrichtlinie) [31] den ,,Schutz der
Gewisser vor Verunreinigung durch Nitrat aus landwirtschaftlichen Quellen®. Die Richtlinie limi-
tiert die Nitratkonzentration des Grundwassers auf 50 mg-L"!, um gesundheitliche Folgen durch zu
hohe Nitratbelastungen zu begrenzen. In einer Studie von van Grinsven et al. (2010) [32] wurde ein
gesteigertes Darmkrebsrisiko festgestellt, wenn Trinkwasser einen Schwellenwert von 25 mg-L™!
Nitrat iiberschreitet. Dies stellt 50 % des Grenzwertes der USA und Europa dar. Bei einer Konzent-
ration von 10 mg-L™' im Trinkwasser wurde ein hohes Risiko fiir Methdmoglobinidmie (Sauerstoff-
unterversorgung des Gewebes) besonders bei Sduglingen und Kleinkindern festgestellt [33].

Deutschland wurde von der europdischen Union aufgrund von VerstdBen gegen die Richtlinie
91/676/EWG im Oktober 2016 angeklagt. Grund sind ein mangelnder Gewisserschutz, vor allem
verursacht durch libermdfige Diingung mit stickstoffreichen Wirtschaftsdiinger, Géarresten und che-
mischen Diingern. Die deutsche Diingeverordnung (DiiV) [11], die die Umsetzung der europdischen

Nitratrichtlinie in nationales Recht darstellt, wurde deshalb im Jahr 2017 novelliert. Sie regelt die

10



2 Stand des Wissens

,Anwendung von Diingemitteln, Bodenhilfsstoffen, Kultursubstraten und Pflanzenhilfsmitteln nach
den Grundsétzen der guten fachlichen Praxis®. Durch die Novelle wurden Sperrfristen fiir das Aus-
bringen von Diingemitteln mit wesentlichem Gehalt an Stickstoff verldngert bzw. eingefiihrt (z. B.
Sperrfrist fiir Festmist und Kompost 15. Dez. — 15. Jan. (§ 6, Abs. 7, Nr. 2, DUV 2017)). Dariiber
hinaus werden in der neuen Diingeverordnung Garreste und Wirtschaftsdiinger in die Stickstoffober-
grenze von 170 kgn-ha'-a! miteingeschlossen (§ 6, Abs. 4, DiiV 2017). Aufgrund der oben beschrie-
benen positiven Diingeeigenschaften und humusbildenden Inhaltsstoffe werden Gérreste vorzugs-
weise in Néhe der Biogasanlage auf landwirtschaftliche Flachen verbracht. Die Verbringung erfolgt
in unmittelbarer Ndhe iiber Zugmaschinen mit Giillefassern. Die Einarbeitung des Gérrestes in den
Boden bei der Diingung mit z.B. Schleppschlduchen muss nach der neuen Diingeverordnung inner-
halb von vier Stunden erfolgen, um die Ammoniakemissionen gering zu halten (§ 6, Abs. 1,
DiiV 2017). In einer Studie von Riva et al. (2016) [27] konnten die Ammoniakemissionen durch die
direkte Einarbeitung im Vergleich zum oberflachlichen Aufbringen um 69 bis 77 % verringert wer-
den. Wenn keine lokale, hofnahe Verwertung moglich ist, werden Gérreste iiber gro3e Distanzen mit
LKW-Transporten (20 — 22 m?) in Regionen mit Diingebedarf exportiert. Die oben genannten Ande-
rungen der Diingeverordnung machen die lokale Nutzung des Gérrestes zunehmend schwerer, und
Girreste miissen zu hohen Transportkosten aus der Region gebracht werden. Aufgrund der geringen
Trockenriickstande der Garreste (1,5 — 13,2 Gew.-%) wird bei den Nahrstoffexporten im Wesentli-
chen Wasser transportiert (87,8 — 98,5 %). Dies macht den Export der Nahrstoffe in ferne Regionen
teuer und reduziert die Wirtschaftlichkeit der Biogasanlage. Ausbringungslimitationen kdnnen so-
wohl in Bezug auf Stickstoff, als auch in Bezug auf Phosphor vorliegen. Die Diingeverordnung be-
schrinkt ebenfalls die P-Diingung mit verschiedenen Grenzwerten je nach Phosphorgehalt im Boden.
Bei einer Konzentration von 20 mg Phosphat im Boden (Calcium-Acetat-Lactat-Extraktionsverfah-
ren), diirfen phosphorhaltige Diinger hochstens in Hohe der voraussichtlichen Phosphorabfuhr durch
die Anbaufrucht aufgebracht werden (§ 3, Abs. 6, DiiV 2017).

Die Uberdiingung von landwirtschaftlichen Flichen ist nicht auf die deutsche Landwirtschaft be-
schrinkt. Nihrstoffiiberschiisse in Bezug auf Phosphor und Stickstoff (verbunden mit Nitratproble-
men) sind von vielen Nationen innerhalb und auBlerhalb der europdischen Union bekannt: Deutsch-
land [2,34], Niederlande [30,35], Italien [19], Frankreich [3], Osterreich [36], Schweiz [22] und
China [37]. In Deutschland kristallisiert sich eine Konkurrenzsituation zwischen Verbringung von
Wirtschaftsdiingern und Gérresten aus Biogasanlagen heraus. Problematisch ist die Ausbringung von
Néhrstoffen in Regionen mit hoher Veredelungsdichte z. B. in Niedersachen [2] und Nordrhein-
Westfalen [34]. Im Nahrstoftbericht Niedersachsen 2015/16 wurden die Anzahl der Nutztiere auf
2,6 Mio. Rinder, 10,6 Mio. Schweine und in Summe 105 Mio. Legehennen und Hithner [2] beziffert.
Zudem befinden sich in Niedersachsen 1535 Biogasanlagen, die Nahrstoffe in Form von Wirtschafts-
diingern aufnehmen und im Anschluss als Gérrest ausstoflen. Die Biogasanlagenanzahl in Nieder-
sachsen macht einen deutschlandweiten Anteil von etwa 17 % aus. Der Anteil der Viehhaltung Nord-
rhein-Westfalens ist niedriger als in Niedersachsen, liegt im Bereich der Schweine- und Rinderhal-
tung aber auf hohem Niveau. Im Jahr 2013/2014 lag die Anzahl der Nutztiere in Nordrhein-Westfalen
bei 1,46 Mio. Rindern, 7,38 Mio. Schweinen und in Summe 8,79 Mio. Legehennen und Hithnern
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[38]. Die Anzahl der Biogasanlagen in Nordrhein-Westfalen hat sich im Zeitraum von 2011 bis 2015
geringfligig gesteigert von 573 Anlagen auf 623 Anlagen. Dies macht deutschlandweit einen Anteil
von etwa 7 % aus (2015). Am Beispiel der beiden genannten Bundesldander wird deutlich, dass der
lokale Néhrstoffausstof3 hoch ist. Durch die Novellierung der Diingeverordnung sind die bilanzierten
Stickstoffmengen gestiegen. Auf Basis der alten Diingeverordnung wurde eine durchschnittliche
Stickstofffracht von 99 kgn-ha!-a™! fiir Niedersachsen ermittelt [39]. Werden Nihrstoffe aus Gérres-
ten mit einbezogen (DiiV 2017), betrigt der Durchschnittswert auf Landesebene 123 kgn-ha'-a™ [2].
Dieser Wert liegt im landesweiten Durchschnitt unter der Obergrenze von 170 kgn-ha'-a™!, fiinf
Landkreise iiberschreiten den Grenzwert z. T. deutlich mit 171 — 203 kgn-ha'-a' (Grafschaft
Bentheim, Vechta, Cloppenburg, Ammerland und Rothenburg). Dazu kommt eine Uberfrachtung
der Landkreise Vechta und Cloppenburg durch Phosphor mit 26 und 36 kgpos-ha™'-a™!. In anderen
Landkreisen (Raum Hannover, Region Harz und Liineburger Heide) besteht ein Diingebedarf und
Moglichkeiten, Nahrstoffe auf Feldern auszubringen. Die Transportdistanzen zur Verteilung der
Néhrstoffe liegen in Niedersachsen bei 100 — 200 km zwischen den Regionen mit Diingemitteliiber-
schuss und —bedarf. Es liegt somit kein grundsétzliches Problem einer zu hohen Néhrstofffracht vor,
sondern ein Néhrstoffverteilungsproblem zwischen Veredelungs- und Ackerbauregionen. Die Trans-
portkosten sind neben der Distanz und der Transporttechnik von saisonalen Schwankungen abhin-

gig. In der Literatur werden verschiedene, z. T. stark unterschiedliche Kostenintervalle genannt.

e Distanzenvon 3 — 20 km: 4,50 —10,00 €-m? [40]
e Distanzen von 10— 20 km: 5,18 — 8,38 €-m™ [41]
e Distanzen von 50— 200 km: 6,80 — 19,60 €-m™ [42]
e Distanzen von 100 — 200 km: 16,00 —25,00 € m? [43]
e Giilleborse (Kreis Steinfurt): 10,00 — 17,00 € m (Lokale Information, 2017)
e Giilleborse (Niederlande): 7,00 —20,00 €t [30]

Die Kosten fiir die Verbringung der Gérreste iiber Distanzen {iber 20 km liegen zwischen 10 und
25 € 'm?. Durch die geringe Transportwiirdigkeit des Gérrestes besteht zunehmend Interesse an einer
Aufbereitung der Garreste vor Ort. Neben einer Reduktion des hohen Wasseranteils werden Nahr-
stoffkonzentrationen (N/P/K) erhoht, was die Transportwiirdigkeit steigert. Durch die Aufbereitung
ist es weiterhin moglich, eine Fraktionierung der verschiedenen Néhrstoffe zu realisieren. Dabei ent-
stehen verschiedene organische und anorganische Diingemittel, die einen hohen Anteil an organi-
schem Stickstoff und Phosphor oder anorganischen Salzen wie Ammoniumstickstoff und Kalium
vorweisen [19]. Die Fraktionierung zu organischen N/P-Diingern und anorganischen N/K-Diingern

stellt aufgrund der verschiedenen lokalen Nahrstoffiiberschiisse einen besonderen Mehrwert dar [20].

2.2 Girrestaufbereitung durch Membranverfahren

Im folgenden Abschnitt werden verschiedene Moglichkeiten zur Voll- und Teilaufbereitung von Gér-
resten gezeigt. Ein besonderer Fokus liegt auf der Vollaufbereitung durch eine mehrstufige Fest-/

Fliissigtrennung, Ultrafiltration und eine mehrstufige Umkehrosmose. Es werden Grundlagen zur
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Filtration biologischer Stoffsysteme und Modellierungsansétze zur Beschreibung druckgetriebener

Filtrationseinheiten dargestellt.

2.2.1 Einordnung der Aufbereitungstechnik

Bei der Aufbereitung von Gérresten wird zwischen Teil- und Vollaufbereitungen unterschieden (A45-
bildung 2-3). Wihrend bei einer Vollaufbereitung eine vollstandige Fraktionierung und Aufbereitung
des Prozesswassers auf Einleiterqualitit angestrebt wird, findet bei der Teilaufbereitung nur eine
Fest-/Fliissigtrennung und/oder eine Stickstoffentfrachtung der fliissigen Phase statt. Fiir die Aufbe-

reitungen stehen unterschiedliche Verfahren und Kombinationen aus diesen zur Verfiigung.

y y

Teilaufbereitung Vollaufbereitung

A\ v

v

Trocknung der

- S"trlppung der Eu‘l‘da.mpﬁmg der Menﬁlbr.an—
. fliissigen Phase fliissigen Phase verfahren
Kompostierung
Separatoren Separatoren e  Separatoren e  Separatoren
Bandtrockner Trennkolonnen [Je Zentrifugen Zentrifugen
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Abbildung 2-3:  Ubersicht der Teil- und Vollaufbereitungsverfahren von Gérresten

Die Fest-/Flissigtrennung der Teilaufbereitung wird technisch iiber Pressschneckenseparatoren mit
Maschenweiten von 0,5 — 1,0 mm ausgefiihrt [ 1]. Pressschneckenseparatoren sind auf landwirtschaft-
lichen Betrieben seit langer Zeit zur Giille- und Gérrestseparation im Einsatz. Die spezifischen Kos-
ten fiir die Separation liegen je nach Auslastungsgrad bei 0,80 — 2,00 € mgares [1]. Alternativ oder
zusatzlich kommen Band- oder Trommeltrockner zum Einsatz, um einen ausreichend trockenen Fest-
stoff zu erzeugen. Bei der Trocknung iiber Band- oder Trommeltrockner wird der Feststoff des vor-
separierten Gérrestes mit warmer Luft durchstromt und in ein stabiles und lagerféhiges Produkt iiber-
fiihrt. Die spezifischen Kosten fiir die Trocknung bei Nutzung der Biogasabwirme (KWK-Bonus)
liegen bei etwa 2,00 — 3,00 € Mgarest™ [1].

Die Strippung von Girresten erfolgt nach einer Fest-/Fliissigtrennung durch Separatoren. Die fliis-
sige Phase wird einer Trennkolonne zugefiihrt und im Gegenstrom zu heiBer Luft oder Wasserdampf
geleitet [44]. Ziel der Strippung ist das Austreiben des geldsten Ammoniums in die Gasphase als
Ammoniak. GroBe Phasenaustauschflichen werden iiber regellose Fiillkorperschiittungen oder struk-

turierte Packungen in der Trennkolonne realisiert. Durch die hohe Temperatur in der Trennkolonne
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und einen basischen pH-Wert wird das Ammoniak-Ammonium-Gleichgewicht auf die Seite des Am-
moniaks verschoben [45]. Ammoniak kann im Abluftstrom aus dem Prozess entfernt werden. Das
Ammoniak im Zirkulationsgas wird in einer anschlieBenden Regenerationskolonne mithilfe von sau-
ren Wischern desorbiert. Beim Einsatz von Schwefelsdure entstehen als Prozessprodukte eine Am-
moniumsulfatlésung (ASL-Diinger) und ein separierter Gérrest mit geringen Konzentrationen an
Stickstoff. Dieses Teilaufbereitungsverfahren findet Anwendung bei Biogasanlagen mit Substraten,
die einen hohen Stickstoffanteil haben (z. B. Hiihnertrockenkot). Um eine Ammoniakhemmung der
Biologie und eine damit verbundene verminderte Biogasausbeute zu verhindern, wird ein Teilstrom
des Gérrestes zwischenbehandelt. Der néhrstoffarme Gérrest wird der Biogasanalage wieder zuge-
fiihrt. Die Ammoniakstripgrade liegen dabei nach Herstellerangaben bei etwa 80 — 90 % (Fa. GNS,
ANA-Strippverfahren [46]). Alternativ kann die Strippung am Ende der Prozesskette der Biogasan-
lage eingesetzt werden. Die Kosten fiir die Strippung variieren stark je nach Hersteller und Litera-
turstelle: 5,50 € Mgirres> — 10,70 € Maares> [15,46]. Erlose fiir die Nutzung der Wirme und die Werte
der Nihrstoffe liegen in Summe bei den oben genannten Féllen bei 3,00 — 5,26 € Mgrrest ™.

Die Eindampfung der fliissigen Phase erfolgt mit mehrstufigen Verdampfern nach einer Fest-/Fliis-
sigtrennung durch Separatoren oder Zentrifugen. Ziel der Vakuumverdampfung ist eine Massenre-
duktion des Gérrestes und eine Aufkonzentration der Nahrstoffe. Der Verdampfer wird im leichten
Vakuum betrieben, sodass die zur Verfiigung stehende BHKW-Wérme mit einem Temperaturniveau
von 80 — 90 °C genutzt werden kann. Energetisch wird das Verfahren durch eine mehrstufige Ver-
dampfung optimiert. Dabei wird je nach Herstellerangaben bei einer mehrstufigen Verdampfung eine
Wirmemenge von 286 — 350 kWhy Mgares® bendtigt (Fa. MKR und [47]). Zusitzlich betrigt der
elektrische Energiebedarf 5 — 8 kWhei' mgires> [47]. Aufgrund des oben beschriebenen Ammoniak-
Ammonium-Gleichgewichtes ist es notig, den Gérrest zuvor mit Schwefelsdure anzusiduern. Je nach
Girrest werden dabei 6 — 8 L mgares> konzentrierte Schwefelsdure benétigt [47]. Der Briiden des
Prozesses ist weitestgehend frei von Néhrstoffen und kann je nach Ausfiihrung auf Einleitfahigkeit
gereinigt werden. Um eine ausreichend hohe Sicherheit fiir eine direkte Einleitfahigkeit zu erreichen,
wird dem Verfahren z. T. eine Umkehrosmosemembran nachgeschaltet (Biogasanlage Penkun,
Deutschland). Die Nettokosten inklusive der Erlose fiir Néhrstoffe und Warmeenergie liegen zwi-
schen 4,11 und 5,45 € Mgaresc [15,48] .

Bei Vollaufbereitungsverfahren ist das Ziel ein einleitfahiges Prozesswasser. Das Einleiten von kom-
munalem Abwasser in einen Vorfluter ist iiber die Abwasserverordnung (AbwV) geregelt [49]. Fiir
Prozesswisser aus Garrestaufbereitungsanlagen gibt es derzeit keine einheitlichen Bewertungskrite-
rien und es werden Fallentscheidungen je nach Vorfluter und Gewésserqualitit vorgenommen. Zur
Orientierung dient die Mindestabwasserqualitat fiir kommunales Abwasser nach der Abwasserver-
ordnung. Je nach GroBe der Biogasanlage liegt die Fracht an biologischem Sauerstoffbedarf (BSBs)
in der GroBenklasse 3 — 5. Die Grenzwerte der GroBenklasse 5 werden nur durch eine Vollaufberei-
tung erreicht. Je nach Auslegung der Anlagen sind fiir die Vollaufbereitung die Vakuumverdamp-
fung und Membranverfahren geeignet. Die Autbereitung durch Membranverfahren wird im folgen-

den Abschnitt genauer betrachtet. Sie stellt die zentrale Aufbereitungstechnik dieser Arbeit dar.
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Tabelle 2.3: Mindestabwasserqualitdten nach Abwasserverordnung (AbwV) fir kommunale
Klarwerke

GroBenklasse der CSB BSBs NH4-N Nes Pges
Abwasserbehandlungsanlage inmgL! inmgL! inmgL! inmgL' inmgL’!
Klasse 3
300— 600 ke'd”" (BSBs, roh) 20 20 10
Klasse 4
600 — 6000 kg-d! (BSBs, roh) 20 20 10 18 2
Klasse 5 75 15 10 13 1

> 6000 kg:d!  (BSBs, roh)

2.2.2 Vollaufbereitung durch Membrantechnik-Stand der Technik

Die Anwendung von Membranverfahren in der Gérrestaufbereitung resultiert aus langjahrigen Er-
fahrungswerten aus der Wasser- und Giilleaufbereitung. Bei der Aufbereitung von Gérresten auf Ba-
sis von Membrantechnik werden die oben beschrieben Fest-/Fliissigtrennungen und Membranver-
fahren miteinander verschaltet, um eine vollstindige Aufbereitung bis zur Einleitfdhigkeit zu errei-
chen (A4bbildung 2-4). Die Fest-/Flissigtrennung erfolgt durch Pressseparatoren und Dekanterzent-
rifugen. Die Feststoffe des Separators und der Dekanterzentrifuge stellen einen organischen N/P-
Diinger dar. Bei der Fest-/Fliissigtrennung werden Flockungsmittel eingesetzt, die eine effektive Ab-
scheidung der Organik und Néhrstoffe ermdglichen. Dies ist eine notwendige Bedingung, um einen
stabilen Membranbetrieb zu erreichen. Die Abscheidung der Partikel erfolgt iiber Mikro- oder Ultra-
filtrationsmembranen. Das Retentat der Filtration wird, je nach Verfahrensweise, vor die Fest-/Fliis-

sigtrennung rezirkuliert oder als Diingeprodukt verwendet.

_______________________ N/K- .
: Retentat UF : Retentat UF | Fliissigdiinger

Garrest | M1I< -/ 7

l Dekanter- LT Umkehir-
endlager — » Separator » . —  Ultra- |— - | BT T
Garrest Zentrifuge D osmose Wasser

filtration z
N/P- .
Feststoffdiinger
Abbildung 2-4:  Prozessschema der Vollgérrestaufbereitung durch Membranverfahren

Die Erzeugung von einleitfihigem Wasser erfolgt im Wesentlichen durch mehrstufige Umkehrosmo-
semembranen und ggf. Ionentauscher. Das Konzentrat der Umkehrosmoseeinheit ist ein anorgani-
scher N/K-Fliissigdiinger.

Die Fest-/Fliissigtrennung durch Separatoren und Dekanterzentrifugen zeigt hohe Trenngrade in Be-
zug auf den Trockensubstanzgehalt, Stickstoff und Phosphor (Tabelle 2.4) [50,51]. Im Allgemeinen
liegen die erreichbaren Separationseffizienzen des Pressseparators unter der Effizienz einer Dekan-
terzentrifuge fiir die genannten Parameter. Die Trenneftizienz des Dekanters wird durch den Einsatz
von polymerem Flockungsmittel gesteigert. Die Trenneffizienz bei einer Dekanterzentrifuge mit po-
lymerem Flockungsmittel betrdgt bei der Trockensubstanz ca. 70 % und bei Stickstoff ca. 40 %.
Phosphor wird mit Separationseffizienzen von 82 — 93 % abgetrennt. Der Uberstand der Separation

(Zulauf Filtration) enthélt wenig Phosphor.
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Tabelle 2.4: Massenbasierte Separationseffizienz der Fest-/Fliissigtrennungen, zusammenge-

fasst und gerundet nach [50,51]

Trenneinheit Separationseffizienz in %

Trockensubstanz ~ Stickstoff Phosphor

Pressseparator [50] 20— 65 5-28 7-33
Pressseparator: Schweine/Rindergiille [51] 7-78 1-37 11-74
Dekanter [50] 54 - 68 20-40 52-178

Dekanter mit Flockungsmittel:

Schweine/Rindergiille [50] 65171 34 -41 82-93

In einer niederldndischen Studie wurden ebenfalls Phosphorseparationseffizienzen von 83 % nach
einer Dekanterzentrifuge bestimmt [30]. Die Vollaufbereitung mit einer Dekanterzentrifuge, kerami-
schen Ultrafiltrationsmembranen und mehrstufiger Umkehrosmose erzeugte weiterhin ein Néhrstoff-
konzentrat (Fliissigdiinger Umkehrosmose) mit hohen Nahrstoffkonzentrationen. Die Konzentration
an Ammoniumstickstoff wurde um + 175 % im Vergleich zur Eingangskonzentration der Anlage
gesteigert. Fiir Kalium wurde eine Aufkonzentration von fast + 200 % bestimmt. Die Konzentration
an Phosphor wurde auf < 25 % im Konzentrat vermindert, da bereits 83 % des Phosphormassen-
stroms nach der Fest-/Fliissigtrennung in die feste Phase iiberfiihrt wurden.

Die Konzentrationen der Diingeprodukte sind abhéngig von der Eingangskonzentration im Gérrest.
Eine Ubersicht der Trockenriickstéinde und Nihrstoffkonzentrationen von Girrest und den jeweiligen
Diingeprodukten und Prozesswasser ist in Tabelle 2.5 ausgewertet [19,52,53]. Die Feststoffe des
Separators und der Dekanterzentrifuge sind stichfest (TR = 15,9 — 22,7 %) und hoch angereichert an
Gesamtstickstoff und Phosphor. Insbesondere die Nahrstoftkonzentrationen des Dekanters liegen mit
7,3 — 10,8 kg-t! (Nges) und 2,4 — 7,4 kg-t' (Phosphor) auf hohem Niveau. Das Konzentrat der Um-
kehrosmose (UO) stellt einen anorganischen N/K-Diinger dar. Stickstoff liegt zu hohen Anteilen als
Ammonium vor und ist im Vergleich zum Gérrest um den Faktor 3,4 angereichert. Die Konzentration
an Phosphor ist sowohl im Konzentrat der Umkehrosmose als auch im Prozesswasser gering
(<0,1 kg't"). Die Prozesswasserqualitit zeigt bei den Literaturstellen groe Schwankungen. Die un-
teren Werte der Néhrstoffkonzentrationen liegen im Bereich der direkten Einleiterqualitit (vgl. Ta-

belle 2.3). Der obere Intervallbereich erfordert eine indirekte Einleitung iiber ein kommunales Klar-

werk.
Tabelle 2.5: Trockenriickstande (TR) und Néhrstoffkonzentrationen von Gérrestvollaufberei-
tungen mit Membranen, zusammengefasst aus [19,52,53]
Parameter Garrest Feststoff Feststoff Konzentrat  Prozesswasser
Feed Separator Dekanter uo Uuo

TR % 7,0-7,9 19,8-22,7 15,9-20,1 2,8-3,6 <0,13
Nies kgt! 34-50 3,3-6,7 7,3-10,8 4.8-6,9 0,008 — 0,085
NH;-N kgt! 1,7-2,3 1,3-1,8 1,3-2,2 48-15,7 0,007 — 0,025
Phosphor kgt 0,8-22 0,8-5,2 24-74 0,03 -0,10 <0,01

Kalium kgt! 29-54 2,5-5,2 2,8-4,7 9,9-10,0 0,018-0,050
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Auf dem Markt existieren einige Anbieter, die nach dem oben gezeigten Prozessschema Aufberei-
tungsanlagen fiir Gérreste anbieten. Eine Ubersicht der verfiigbaren Prozessldsungen ist in Tabelle
2.6 dargestellt. Die Tabelle beinhaltet nur Anlagenbauer und Betreiber, die auf Anfrage oder Recher-
che eine ausreichende Dokumentation des Prozesses vorweisen konnten und mindestens eine Refe-
renzanlage besitzen. Die gezeigten Anlagen unterscheiden sich in Details in der verwendeten Sepa-
rationstechnik. Alle Anlagenbauer/Firmen geben an, durch die verwendete Separationstechnik ein-
leitfahiges Wasser erzeugen zu konnen. Dies hingt, wie oben dargestellt, von der Gewéssergiite des
Vorfluters ab und kann nicht pauschal bewertet werden. Bei besonders hohen Anforderungen an die
Permeatqualitit werden optional lonentauscher nachgeschaltet. Die Fest-/Fliissigtrennung erfolgt
durch Pressseparatoren und/oder Dekanter. Die Porenfiltration erfolgt meist iiber Mikro-/Ultrafiltra-
tionen. Die Firmen Big Dutchman und Doehler Agrar setzen fiir die Umkehrosmosestufe eine vib-
rierende Membran ein, z. T. ohne eine vorgeschaltete Ultrafiltration.

Die verwendete Technik basiert auf polymeren Membranen, die durch einen Unwuchtantrieb in Vib-
ration versetzt werden. Dieses Verfahren ist im Vergleich zu etablierter Technik auf Basis von kera-
mischen Membranen (Fa. A3 Water Solutions) neu. Ziel der vibrierenden Membranen (VSEP) ist

die bessere Kontrolle von Membranfouling und Scaling beim Umkehrosmosebetrieb.

Tabelle 2.6: Marktiibersicht der Vollaufbereitungsverfahren mit Membrantechnik: MF = Mik-
rofiltration, UF = Ultrafiltration, UO = Umkehrosmose
Hersteller Separations- Wasserqua- Permeataus- Referenz-  Betriebs-
technik litét beute Anlagen zeit
A3 Water Separator + Dekanter + UF . . .. . o 7-10
Solutions + UO cinleitfahig 0% 3 Jahre
Big Separator + UF + P o 5
Dutchman Vibrations-UO cinleitfahig S0 % ! Jahre
Doehler Separator + Vibrationssieb . . . .. . o 0,5
Agrar + Vibrations-UO cinleitfahig 39 % ! Jahre
Vapora (NL) Separator + Vorfiltration + einleitfihig 519% 1 5-6

MF + UO + Ionentauscher Jahre

Shi und Benjamin (2009) [54] konnten eine reduzierte Foulingrate und einen hoheren Riickhalt von
Ionen mit vibrierenden VSEP-Umkehrosmosemembranen nachweisen. Weitere Unterschiede der
verwendeten Systeme konnen in Bezug auf die Standzeiten der Membranen entstehen. Fiir kerami-
sche Membranen betrdgt die Standzeit nach Betreiberangaben zwischen 7 und 10 Jahren (Ultrafilt-
ration, Fa. A3 Water Solutions). Polymere Membranen fiir den Umkehrmosebetrieb werden je Ver-
fahrensstufe mit einer Standzeit von 0,75 Jahren (Konzentratstufe Umkehrosmose) bis hin zu 2 Jah-
ren (Umkehrosmose I-1I1) angegeben (Fa. A3 Water Solutions). Fiir die VSEP-Membranen ist die
Standzeit der Membran bisher unbekannt. Es ist mindestens von einer mechanischen Herstellerga-
rantie von einem Jahr auszugehen. Erwartungsgemél liegen die Standzeiten deutlich unter denen
von keramischen Modulen und unter denen von gewohnlichen Wickelmodulen im Umkehrosmose-
betrieb. Dafiir werden aufgrund der fehlenden Ultrafiltrationsstufe wesentliche Investitions- und Be-
triebskosten eingespart. In einer wirtschaftlichen Abschitzung muss an dieser Stelle das Optimum

zwischen Investitions-, fixen und variablen Betriebskosten gefunden werden.
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Der MemFis-Filtrationsprozess der Fa. Big Dutchman wird in der oben dargestellten Separations-
technik mit einer Vollkostenbilanz von 8 — 9 € m~Ginest benannt [4]. Eine genaue Auflistung der
Kosten ist nicht bekannt. Es handelt sich um Containerlésungen mit integrierter Separationstechnik.
Gleiche Kosten werden von der Firma A3 Water Solutions beziffert. Die Vollaufbereitung von Gér-
resten durch Separator, Dekanterzentrifuge, Ultrafiltration und dreistufiger Umkehrosmose mit Kon-
zentratstufe betragen 8 — 9 € m>gines inklusive Abschreibung der Anlage (Investitionskosten), fixen
und variablen Betriebskosten und Membranriickstellung [3].

Die Firma Wehrle Umwelt (oben nicht dargestellt) kalkuliert die Kosten fiir die Betriebsmittel und
Energiekosten zu 4,74 €-m~Ganest ohne Abschreibung der Anlage [55]. Inklusive Investitionskosten
und Membranriickstellung werden die Vollkosten auf einen vergleichbaren Bereich von etwa
7 — 9 € m Gamest abgeschitzt. Die Firma Wehrle Umwelt konnte keine Referenzanlage vorweisen.
Eine Studie des KTBL ,,Verfahren zur Aufbereitung von Géirprodukten* berechnet die Kosten fiir
das Membranverfahren ebenfalls mit Vollkosten von ca. 8 € m™Grest [56].

Der Grund fiir die hohen Vollkosten fiir das Aufbereitungsverfahren mit Membrantechnik ist der
Energieverbrauch des Prozesses, der im Vergleich zu anderen thermischen Verfahren nur elektrisch
basiert ist. In einer schweizer Studie [57] wurde eine Vollaufbereitungsanlage in der Nidhe von Ziirich
mit Fest-/Fliissigtrennung, Ultrafiltration und dreistufiger Umkehrosmose mit Konzentratstufe fiir
einen Zeitraum von 15 Monaten energetisch bilanziert. Im Zeitraum von Februar 2012 bis April 2013
wurde ein mittlerer spezifischer Energieverbrauch pro Kubikmeter Gérrest von 22,5 kWher'm>Garrest
ermittelt.

Die Arbeitsgruppe Chiumenti et al. (2013) [19] ermittelte an einem norddeutschen Standort mit &hn-
licher Technik, basierend auf einem Separator, Dekanter, Ultrafiltration und mehrstufiger Umkeh-
rosmose, einen spezifischen Energieverbrauch pro Kubikmeter Girrest von 20 — 25 KWhe'm™Girrest.
Die relativen Energieanteile nach Trenneinheit sind in Abbildung 2-5 ausgewertet [57]. Die Fest-/
Fliissigtrennung durch den Separator besitzt einen geringen Energieanteil von 2 % des Gesamtver-
fahrens. Der Hauptanteil der Energie wird durch die elektrischen Antriebe der Ultrafiltrationsstufe
verbraucht (69 %). In Summe werden 29 % der Energie durch die vier Umkehrosmosestufen ver-
braucht, wobei die Umkehrosmosestufe I (UO I) mit 16 % den groBten Anteil hat.

UO Konz. 7% Separator 2%
UO I+HII 7%

UOI116%

Ultrafiltration 69%

Abbildung 2-5:  Relativer Energieanteil nach Trenneinheiten bei der Vollaufbereitung, modifi-
ziert nach [57]
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Die Ultrafiltration wird auch in anderen Literaturstellen als Trenneinheit mit dem gréften prozentu-
alen Energiebedarf des Gesamtprozesses dargestellt [15,19]. Grund fiir den hohen relativen Energie-
bedarf ist die hohe Stromungsgeschwindigkeit, die bei der Ultrafiltration im Querstrombetrieb fiir
die Kontrolle des Membranfoulings notwendig ist. Waeger et al. (2010) [58] zeigten in einer Studie
den Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit in der Ultrafiltration von Gérresten auf den spezifischen
Energiebedarf. Bei einer Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit von 2 m-s™ auf 4 m-s! stieg der
spezifische Energiebedarf von ca. 6 kWh-m pijrar auf 10 kWh-m piirar, der absolute Energiebedarf
erhohte sich von 4 auf 14 W um den Faktor 3,5. Die transmembrane Druckdifferenz zeigte in den
Untersuchungen einen geringen Einfluss auf den Energiebedarf [58]. Die in der Studie genannten
Energien beziehen sich auf eine Parametersensitivitét bei einer Ausbeute von 0 % mit vollstédndiger
Filtratriickfithrung. Im technischen Betrieb werden Ausbeuten zwischen 60 und 85 % realisiert
[3,19], was zu einer deutlichen Erh6hung der partikuldren Konzentration und Reduktion der Fluss-
leistung fiihrt. Die reduzierten Fliisse korrelieren reziprok mit dem spezifischen Energiebedarf.
Meixner et al. (2015) [23] zeigten den Einfluss der Aufkonzentration auf die Flussleistung bei der
Ultrafiltration von separierten Gérresten nach Zentrifugation mit 6573 g. Die Ultrafiltration erfolgte
bei einer Uberstromungsgeschwindigkeit von 6 m-s', einer transmembranen Druckdifferenz von
0,8 bar und einem partikuldaren Trockensubstanzgehalt von 0,47 %. Bei einer Ausbeute von 0 % mit
vollstdndiger Filtratriickfithrung wurde auf der keramischen Ultrafiltrationsmembran eine Flussleis-
tung von 40 — 50 L-m?-h"! gemessen. Mit steigender Ausbeute wurde eine Abnahme der Flussleis-
tung auf 10 — 15 L-m?-h’! bei Ausbeuten von 70 — 80 % bestimmt. Durch die Aufkonzentration in
der Ultrafiltration betrug der partikuldre Trockensubstanzgehalt bei den genannten Ausbeuten etwa
1,65 % — 2,60 %. Der partikuldre Trockensubstanzgehalt zeigte einen signifikanten Einfluss auf die
Flussleistung und damit auf die Energie des Verfahrens. Durch eine modifizierte Vorseparation mit
Flockungsmitteln wurde der partikuldre Trockensubstanzgehalt auf 0,22 % gesenkt, was zu einer

Steigerung der Flussleistung um etwa Faktor 2 fiihrte [23].

2.2.3 Ultrafiltration biologischer Stoffsysteme

Einer Studie des BCC Research zufolge liegt der globale Markt fiir Abwasser-Recycling und Aufbe-
reitungstechniken im Jahr 2017 zwischen 20 und 25 Milliarden Euro [59]. Das Marktvolumen fiir
Membrantechnik wird mit ca. 3,3 Milliarden Euro fiir das Jahr 2020 abgeschétzt [60]. In der Abwas-
serbehandlung findet Membrantechnik vorwiegend Anwendung bei Membranbioreaktoren (MBR).
Das Marktvolumen fiir MBR-Anwendungen betrug 2013 ca. 0,5 Milliarden Euro und wurde fiir 2015
auf 1,3 Milliarden Euro geschitzt [61]. Anders als im mittlerweile etablierten Markt fiir Abwasser-
aufbereitung durch Membranen ist der Markt fiir die Aufbereitung von Gérresten durch Membran-
technik wesentlich jiinger. Dies liegt zum einen in der zeitlichen Notwendigkeit der Aufbereitung
selbst begriindet. Der Nahrstoffaussto3 durch Wirtschaftsdiinger und Biogasanlagen ist in der letzten
Dekade signifikant angestiegen und stellt sich in Regionen hoher Veredelungsdichte als kritisch her-
aus. Membranverfahren werden anhand ihrer Betriebsweisen charakterisiert.

Es wird zwischen kontinuierlichen Querstromfiltrationen und diskontinuierlichen oder quasi-konti-

nuierlichen dead-end Filtrationen unterschieden. Bei der Querstromfiltration wird eine Membran an
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der aktiven Trennschicht quer iiberstromt, womit ein kontinuierlicher Abtransport der Deckschicht
ermOglicht wird. Im stationéren Fall liegen Aufbau der Deckschicht und Abtransport durch den Quer-
strom im Gleichgewicht. Bei der dead-end Filtration wird mit fortlaufender Filtration ein stetig wach-
sender Filterkuchen (Deckschicht) aufgebaut. Die Filtrationswiderstdnde steigen mit zunehmender
Deckschicht bis zum maximalen Prozessdruck des Verfahrens an. Der Filterkuchen wird zyklisch
abgetragen und somit die Filtration regeneriert. Weiterhin werden Membrantrennverfahren nach der
abtrennbaren Molekiil- und Partikelgrof3e und dem zugehodrigen Betriebsdruckfenster unterteilt (45-
bildung 2-6) [62]. Die Mikrofiltration arbeitet bei Betriebsdriicken von 0,5 — 4 bar und hélt aufgrund
ihrer Trenngrenze Bakterien und organische Partikel im Mikrometerbereich zuriick. Mikrofiltratio-

nen werden hiufig zur Konzentrierung von organischen Suspensionen verwendet [62].

100
Umkehrosmose
5 Nano-
S .
= 10 : filtration
% - Ultrafiltration
E L
jam) - . .
2 Mikrofiltration
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Abbildung 2-6:  Druckbereiche und Trenngrenzen von Membranverfahren, modifiziert nach [62]

Die Ultrafiltration zeigt Uberschneidungsbereiche mit der Mikrofiltration und arbeitet bei Betriebs-
driicken von etwa 2 bis {iber 10 bar. Durch den deutlich kleineren Porendurchmesser der Ultrafiltra-
tionsmembran werden neben Bakterien auch Viren zurilickgehalten. Ein Riickhalt von gelsten Sal-
zen, Zuckern und Proteinen wird mit einer Nanofiltration oder Umkehrosmose erreicht. Anders als
bei der Mikro- und Ultrafiltration handelt es sich bei der Nanofiltration und Umkehrosmose nicht
um eine Porenmembran, sondern um eine Losungs-Diffusions-Membran. Typische Trenngrenzen
der Nanofiltration liegen bei etwa 200 Dalton (entspricht etwa einem Nanometer), wéhrend die Um-
kehrosmose einen signifikanten Riickhalt fiir geldste Salze oder Molekiile < 150 Da erreicht [62,63].
Der Druckbereich der Nanofiltration und Umkehrosmose liegt zwischen etwa 5 und 200 bar. Sehr
hohe Membrandriicke werden bei der Umkehrosmose im Bereich der Meerwasserentsalzung und
Aufbereitung von Deponiesickerwasser bendtigt, da aufgrund der hohen Salzkonzentration ein hoher
zu Uiberwindender osmotischer Druck vorliegt [63].

Die Ultrafiltration biologischer Stoffsysteme findet Anwendung in einer Vielzahl von Themenfel-

dern. Dazu gehort die Wasseraufbereitung durch Membranbioreaktoren [64,65], Stofftrennung von
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Wasser-Ol-Emulsionen [66], Algenaufbereitung [67], Lebensmitteltechnik [68] und die Néhrstoft-
aufbereitung von Wirtschaftsdiingern [52] und Gérresten [19,58,69]. Im technischen Betrieb werden
Ultrafiltrationen als Querstromfiltrationen ausgefiihrt, um eine konstante Deckschichtkontrolle zu
erreichen. Ein allgemeines Verfahrensschema einer kontinuierlichen Ultrafiltrationsstufe ist in Ab-
bildung 2-7 dargestellt. Die Filtrationseinheit wird iiber eine Vordruckpumpe und eine Zirkulations-
pumpe betrieben. Dies ermdglicht mit Einschrinkungen die variable Einstellung von Druck und

Uberstromungsgeschwindigkeit der Kreiselpumpen.

Rezirkulat Y] 3@ Retentat
Feed UF s Permeat
W S/ DA

Abbildung 2-7:  Verfahrensschema einer Ultrafiltrationsstufe

Uber Ventile wird der Volumenstrom vom Rezirkulat und Retentat eingestellt. Das Permeat verlésst
den Prozess meist drucklos. Die Modulverschaltung kann parallel und in Reihe erfolgen, je nach
Durchsatz und Aufkonzentration in der Anlage. Bei der Membran wird zwischen den Werkstoffklas-
sen Polymermembranen und keramische Membranen unterschiedenen. Als Polymerwerkstoffe kom-
men Polysulfon (PSU) [70], Polyethersulfon (PES) [71], Polyvinylidenfluorid (PVDF) [72], Polyac-
rylnitril (PAN) [52], Polyethylen (PE) [61] und weitere Polymere zum Einsatz. Die polymeren
Membranen werden als Rohrmodul, Plattenmodul oder Wickelmodul mit den jeweiligen spezifi-
schen Oberfldchen von < 80 m?m™, <400 m*m und < 1000 m*m™ verbaut. Polymere Membranen
zeigen z. T. geringe Bestindigkeiten gegeniiber Reinigungsmitteln (z. B. oxidative Reinigungsmittel)
und hohen mechanischen/thermischen Belastungen.

Bei keramischen Membranen wird als Werkstoff Zirkonoxid (ZrO,), Aluminiumdioxid (Al,O3) oder
Titanoxid (TiO) verwendet [58,66,67]. Die Membranen werden als asymmetrische Membranen in
einem mehrstufigen Sinterungsverfahren hergestellt. Der prinzipielle Aufbau und eine Rasterelekt-
ronenmikroskopaufnahme einer keramischen Ultrafiltrationsmembran ist in Abbildung 2-8 darge-
stellt. Die aktive Trennschicht (Membranoberfldche) der gezeigten Membran hat einen nominalen
Porendurchmesser von ca. 50 nm. Die Trennschicht ist nur wenige Mikrometer grofl und wird in
einem Versinterungsprozess auf den keramischen Grundkdrper aufgebracht. Der Grundkorper ist die
Stiitzschicht der Membran und hat mechanische Funktionen. Die Stiitzschicht ist aus groberem Ma-
terial gefertigt, um bei der Durchstrémung mit Permeat einen kleinen Druckverlust zu erzeugen.
Durch den asymmetrischen Aufbau mit einer diinnen aktiven Trenn- und groben Stiitzschicht werden
geringe intrinsische Membranwidersténde realisiert. Keramische Membranen kdnnen aufgrund des
unflexiblen Materials nur als Rohr- oder Plattenmodul gefertigt werden. Im Vergleich haben kera-
mische Membranen eine geringere spezifische Oberfliche und hohere Herstellungskosten. Kerami-
sche Membranen haben wesentlich hohere mechanische und thermische Bestdndigkeiten und werden
nicht negativ von sauren, basischen oder oxidativen Reinigungsmittel beeinflusst. Dies ermoglicht

intensive Reinigungszyklen, die bei der Filtration biologischer Stoffsysteme haufig notwendig sind.
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Obe'rfléiche
Aktive
Trennschicht

Aktive Stiitz-
Trennschicht  schicht

Abbildung 2-8:  Aufbau einer asymmetrischen, keramischen Ultrafiltrationsmembran (links:

Membranschema, rechts: Rasterelektronenmikroskopaufnahme), Foto: Fa. Atech
innovations GmbH/Fa. A3 Water Solutions GmbH

Die Dauer und Hiufigkeit der Reinigungszyklen beeinflusst die Okonomie einer Filtrationsanlage

und wird wesentlich durch den Effekt des Membranfoulings bestimmt. Fouling beschreibt die zeitli-

che Abnahme der Filtrationsleistung bei konstanten Prozessparametern aufgrund folgender Einzel-
faktoren [70].

Membranverblockung

Adsorption von Makromolekiilen und kolloidalen Teilchen

Wachstum von Mikroorganismen auf und in den Filtrationskanélen (Bio-Fouling)
Salzablagerungen durch Uberschreitung des Loslichkeitsproduktes (Scaling)

Membranalterung

Einige der oben genannten Effekte konnen durch eine Membranreinigung mit verschiedenen Reini-

gungsmitteln behoben werden (reversibel). Die Membranalterung hingegen ist ein irreversibler Ef-

fekt. Ein schematischer Verlauf einer Filtrationsanwendung ist in Abbildung 2-9 tiber der Zeit dar-

gestellt. Ohne Membranfouling wiirde sich die Filtrationsleistung iiber der Zeit nach einer Einlauf-

phase nicht mehr dndern (theoretischer Verlauf).

1

on

g Theoretischer Verlauf

B e [ - __ [~ -

% Fouling * Fouling *

g % = Reinigung

2 »
Zeit

Abbildung 2-9:  Schematischer Verlauf der Filtrationsleistung iiber der Zeit
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Beim realen Betrieb wird eine stetige Abnahme der Filtrationsleistung vermessen. Je nach Dauer der
chemischen Reinigungsprozedur wird eine Reinigung zu verschiedenen Betriebszeitpunkten durch-
gefiihrt. Als Orientierungswert wird die Reinigung bei einer Reduktion von 30 % der urspriinglichen
Filtrationsleistung im untersuchten Verfahrensprozess durchgefiihrt [3]. Die Betriebszeit bis zu die-

sem Reinigungskriterium kann je nach Anwendung zwischen Stunden bis Wochen liegen.

Deckschichtmodell

Die mathematische Modellierung von druckgetriebenen Mikro- und Ultrafiltrationsverfahren erfolgt
hiufig iiber das Deckschichtmodell (resistance in series model) [58]. Die Form der Gleichung geht
auf das Gesetz von Darcy zuriick (Darcy’s law). In Gleichung 2.2 ist ], der flichenspezifische
Membranfluss, Ap die transmembrane Druckdifferenz, 1z;;¢q¢ die Filtratviskositét, R,,, der intrinsi-
sche Membranwiderstand, Rp der Deckschichtwiderstand und R; der innere Membranwiderstand
durch Porenverblockung.

Jp

v Ap
At-A Nrittrat'(Rm+Rp+ R;)

(G 2.2)

Die Annahmen des Deckschichtmodells sind eine laminare Stromung (Hagen-Poiseuille) durch die
Filtrationsmembran. Weiterhin wird die Druckdifferenz als lineare Triebkraft fiir den Membranfluss
angenommen. Der intrinsische Membranwiderstand R,,, wird mit einer sauberen Membran mit Was-
ser ermittelt (Wasserwert). Der Deckschichtwiderstand R, und der innere Membranwiderstand durch
Porenverblockung R; werden iiber verschiedene Riickspiil- und Reinigungsvorginge bestimmt. Das
resistance in series model ist in der Literatur in verschiedenen Komplexititen zu finden. In vielen
Féllen wird der Widerstand durch die Filtration nur durch den intrinsischen Membranwiderstand und
den Deckschichtwiderstand beschrieben. Bei der Ultrafiltration von biologischen Stoffsystemen do-
miniert der Filtrationswiderstand, hervorgerufen durch Deckschichtbildung oder Verblockung [61]
und liegt, je nach Stoffsystem, eine Gréflenordnung iiber dem Membranwiderstand [58]. Der Anteil
des Deckschichtwiderstandes am Gesamtwiderstand zeigt einen Zusammenhang mit der Stoffkon-
zentration. In einer Studie von Chang und Kim (2005) [73] stieg der Anteil des Deckschichtwider-
standes von 57,7 % (Schlammkonzentration 90 mg-L™") auf 82,3 % an (Schlammkonzentration
3700 mg-L). Filtriert wurde ein synthetisches Abwasser mit einer Ultrafiltrationsmembran (Trenn-
grenze 30 kDa) im Batchversuch.

Der Deckschichtwiderstand ist abhédngig von einer Vielzahl an Parametern wie Stoffkonzentration,
Wandschubspannung, Stoffdichte und Druck. Da die Deckschicht durch hohe Driicke komprimiert
wird, erhoht sich die Dichte des Filterkuchens und somit der Stromungswiderstand [62]. Durch diese
Druckabhingigkeit der Deckschicht ist das Deckschichtmodell nur bei einer linearen Abhingigkeit
zwischen Filtratfluss und transmembraner Druckdifferenz anwendbar. Durch den signifikanten Ein-
fluss des Deckschichtwiderstandes wird die Ultrafiltrationsleistung von anaeroben Schlémmen und
separierten Gérresten durch die Prozessparameter transmembrane Druckdifferenz, Uberstrdmungs-
geschwindigkeit und Temperatur maBigeblich gesteuert (4bbildung 2-10). Die Filtrationsleistung
steigt mit steigender transmembraner Druckdifferenz bis zu einem Plateau-Wert an. Eine weitere

Steigerung des transmembranen Druckes flihrt zu keiner hoheren Flussleistung, da die Deckschicht
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komprimiert wird. Die Effekte der steigenden Triebkraft und des steigenden Filtrationswiderstandes

kompensieren sich gegenseitig.

y

M Steigende Uberstromungs- 4 Steigende Uberstromungs-
geschwindigkeit 4 geschwindigkeit

Filtrationsleistung
Filtrationsleistung

»

Transmembrane Druckdifferenz Temperatur

v

Abbildung 2-10:  Einfluss der Prozessparameter auf die Ultrafiltrationsleistung

Die Uberstromungsgeschwindigkeit hat dabei einen positiven Einfluss auf die Filtrationsleistung und
fiihrt zu einer Verschiebung des Kurvenverlaufes zu héheren Werten. Neben der Verschiebung der
Flussleistung zu hoheren Werten wurde eine Verldngerung der Linearitdt bei hohen Stromungsge-
schwindigkeiten festgestellt [66]. Grund dafiir ist die verbesserte Kontrolle der Deckschicht bei ho-
hen Stromungsgeschwindigkeiten und Scherungen.

Die Temperatur hat einen ausgeprédgten Einfluss auf die Filtration, da Stoffparameter wie die Visko-
sitit des Fluides von der Temperatur abhdngen. Das Filtrat der Ultrafiltration ist partikelfrei und
verhilt sich rheologisch wie Wasser. Die Viskositdt von Wasser fillt mit steigender Temperatur von
ca. 1 mPa-s (9 =20 °C, p = 1,01325 bar) auf ca. 0,5 mPa-s (3 =55 °C, p = 1,01325 bar) ab [74].
Anhand des Deckschichtmodells (Gleichung 2.2) ist ersichtlich, dass durch eine Halbierung der Per-
meatviskositit die Flussleistung laut Modell um den Faktor zwei bei sonst konstanten Prozesspara-
metern ansteigt. Die einheitliche Bewertung von Flussleistungen bei verschiedenen Temperaturen
kann iiber die Anderung der Viskositit mit steigender Temperatur nach Gleichung 2.3 vorgenommen
werden [61]. Dabei ist J,, (9) die Flussleistung bei einer Temperatur 9 in der Einheit °C.

Jp(9) = Jp(20 °C) - 1,02520°¢~7 (Gl. 2.3)

Es muss an dieser Stelle darauf verwiesen werden, dass durch die Temperaturkorrektur nach Glei-
chung 2.3 lediglich der Einfluss der Temperatur auf die Permeatviskositét beriicksichtigt wird. Durch
die Anderung der Temperatur Andert sich auBerdem die Viskositit des Materials innerhalb der Ultra-
filtrationsanlage (Zentrat und Retentat), die einen ausgeprégten Einfluss auf die Scherintensitdt und
Stromungsform in der Querstromfiltration besitzt. Des Weiteren zeigt die Temperatur einen Einfluss
auf die diffusiven Effekte, die einen Abtransport der Deckschicht in die Bulkphase ermdglichen.
Nach der Stokes-Einstein-Beziehung korreliert der Diffusionskoeffizient linear mit der Temperatur
des Mediums und reziprok zur Fluidviskositét. Eine hohe Temperatur fiihrt somit in zweifacher Wir-
kung zu einer gesteigerten Partikeldiffusion von der Deckschicht die Bulkphase. Eine detailliertere
Modellierung der genannten Effekte ermdglicht das critical flux Modell.
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Transporttheorie

In der Transporttheorie von Belfort et al. (1994) [75] werden verschiedene fiir die Deckschichtkon-
trolle einer Filtration relevante Effekte quantifiziert und ins Verhéltnis gesetzt. Fiir die Filtration ohne
Membranfouling wird vorausgesetzt, dass der Abtransport von Partikeln und Kolloiden von der
Membranoberflache in die Bulkphase grofB3er ist als der Transport zur Membranoberfliche. Dem Mo-
dell zufolge werden vier verschiedene Einzeleffekte unter der Annahme sphérischer Partikel und

laminarer Strémung in Wandnéhe quantifiziert.

o Permeate flux (Jpermeaqr): Partikeltransport von der Bulkphase zur Membranoberfliache
durch das Permeat

o Inertial particle lift (Ji;5¢): Partikeltransport von der Membranoberfliche in die Bulkphase
durch Lift-Kréfte unter Vernachléssigung von Partikel-Partikel Interaktion

o Shear induced diffusion (Jscherung): Partikeltransport von der Membranoberfliche in die
Bulkphase durch scherinduzierte Diffusion!

®  Brownian diffusion (Jp;f rusion): Partikeltransport durch Brown‘sche Partikeldiffusion von

hoher Konzentration (Deckschicht) zur geringen Konzentration (Bulkphase)

Die aufgefiihrten Effekte sind in Abbildung 2-11 veranschaulicht. Die Kontrolle der Deckschicht
wird dem Modell zufolge tiber die Transportmechanismen inertial particle lifi (J ;5), Brownian dif-
Sfusion (Jpiffusion) und shear induced diffusion (Jscherung) realisiert, die eine Transportgeschwin-
digkeit senkrecht zur Membranoberfldche verursachen. Entgegengesetzt wirkt der Transportmecha-

nismus durch den Membranfluss (permeate flux = Jpermeat)-

Membran
/A — >
,_SC:)) ]Llft
%—n
/e g
—e |z
— @ ]Scherung g
<_,=ﬂo o

]Permeat 9—ﬂCb
‘_HO — >
O ]szfuszon

Abbildung 2-11: Transportmechanismen bei der Querstromfiltration mit Porenfiltrationen

Die Berechnung der Transportgeschwindigkeiten in m-s™ erfolgt nach Gleichung 2.4 — 2.7. In den

aufgefiihrten Gleichungen sind Vp der Permeatvolumenstrom der Membran, Ap,y,, der freie Poren-

! Scherinduzierte Diffusion beschreibt den Partikeltransport von der Membranoberfliche in die Bulk-
phase aufgrund von Teilchenbewegung zwischen verschiedenen Stromfdden durch Partikelwechsel-
wirkungen. Dabei kann die Teilchenbewegung so grof3 sein, dass die Partikel von der Membranober-

fliche in die Bulkphase gelangen und abtransportiert werden [75].
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querschnitt durch die Membranoberfliche, ¥, die reprisentative Scherrate, d,, der Partikeldurch-
messer, p die Dichte des Fluides, 7, die reprisentative Viskositit, ¢, /¢ das Konzentrationsver-

héltnis zwischen Wand und Bulkphase, L die Linge der Membran und Desy der effektive Diffusi-

onskoeffizient.

Jpermear = 5 (GL 24)
Jrire = 0,036 Yrep” " dy’ P Mgyt (Gl 2.5)
Jscherung = 0072 Yy dy 3+ () 172 (GL.26)
Joifrusion = 131+ Trep'* (";—f)m (8) o (Gl 2.7)

Die Haupteinflussgrofien der fiir die Deckschichtkontrolle relevanten Gleichungen 2.5— 2.7 sind die
reprasentative Scherrate, der Partikeldurchmesser und weitere Stoffgroflen wie die reprisentative
Viskositit. Die Bestimmung der représentativen Scherrate und Viskositét nicht-Newtonscher Fluide
wird in Abschnitt 2.3.2 beschrieben. Das Konzentrationsverhéltnis zwischen Wand und Bulk-
phase (¢, /P ) ist schwierig experimentiell zu bestimmen und wird in Anlehnung an Literaturwerte
abgeschitzt (¢,,/¢dg = 20) [76]. Der Partikeldurchmesser zeigt einen iibergeordneten Einfluss auf
die verschiedenen Transportmechanismen. Der Einfluss der PartikelgroBe auf die Transportge-

schwindigkeit ist in Abbildung 2-12 qualitativ veranschaulicht.

»

Konvektion

Minimaler
Membranfluss

\

Diffusion

log (Transportgeschwindigkeit) J

4

Abbildung 2-12:  Einfluss der PartikelgroBe auf die Transportgeschwindigkeit

log (Partikelgrof3e)

Die Diffusionsgeschwindigkeit korreliert nach Gleichung 2.7 mit einer negativen Potenz zur Parti-
kelgréBe UDiffusion ~ dp_2/3
schwindigkeit ab. Die konvektiven Effekte (inertial particle lift, shear induced diffusion) korrelieren

). Mit steigendem Partikeldurchmesser nimmt die Diffusionsge-

mit positiven Potenzen mit der PartikelgroBe (J,;r¢ ~ dp3, Jscherung ~ dp 4/ 3). Da diffusive und kon-
vektive Effekte in die gleiche Richtung wirken (orthogonal zur Membranoberflache), kann die Su-
perposition der Einzeleffekte in Form einer Summenkurve dargestellt werden. Am Minimum der
Summenkurve liegt der auf Basis der Theorie minimale Membranfluss. Es beschreibt den Punkt, an
dem die kumulierten Transporteffekte die geringste Transportgeschwindigkeit und somit die ge-
ringste Partikelabtragung ermoglichen. Beim Uberschreiten dieser Flussleistung wird Membranfou-
ling beobachtet [61].
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2.3 Stromungsmechanische Grundlagen

In den folgenden Kapiteln werden die stromungsmechanischen und rheologischen Grundlagen dar-
gestellt. Die Rheologie nicht-Newtonscher Fluide fiihrt zu wesentlichen Verdnderungen von Stro-
mungsform und -profil und hat somit Einfluss auf Prozessparameter bei der Querstromfiltration wie
Uberstromungsgeschwindigkeit und Druckverlust. Fiir die zielgerichtete Optimierung der Filtrati-

onseinheit sind diese Zusammenhinge essentiell.

2.3.1 Rheologie Newtonscher und nicht-Newtonscher Fluide

Die Rheologie beschreibt die Deformation und das FlieBverhalten von Fluiden. Rheologische Stoff-
groBen sind fiir eine Vielzahl von technischen Anwendung von grundlegender Bedeutung. In einem
Review von Ratkovich et al. (2013) [77] wurde der Einfluss der Rheologie von Klédrschlimmen auf
folgende Prozesse beschrieben: 1) Pumpvorginge von Schlimmen, 2) Mischen und Riihren, 3)
Stofftransport, 4) Absetzverhalten, 5) Membranfiltration und 6) Schlammentwésserung. Diese Zu-
sammenhdnge wurden auch von Langhans (2004) [78] fiir die rheologischen Eigenschaften von
Girsuspensionen aufgezeigt.

Fluide werden in Newtonsche und nicht-Newtonsche Fluide unterteilt. Newtonsche Fluide zeigen
einen proportionalen Zusammenhang zwischen der Schubspannung 7 und dem Schergradient dw/dy.
Der Proportionalitétsfaktor ist die dynamische Viskositit n (Gl. 2.8) [79].

awy _ .

T=71n"
Fiir Newtonsche Fluide ist die Viskositit nicht vom Schergradienten abhingig und ist bei gleicher
Temperatur und Partikelkonzentration eine konstante StoffgroBe. Die Abhdngigkeit der Viskositit
Newtonscher Fluide von der Temperatur und von der Partikelkonzentration kann iiber verschiedene
Modellansitze berechnet werden. Die Temperaturabhédngigkeit der Viskositét (9) wird hdufig tiber
einen Exponentialansatz von Arrhenius modelliert (GI. 2.9). Dabei sind k, der StoBfaktor, E,; die
Aktivierungsenergie und R die allgemeine Gaskonstante (R = 8,314 kJ-kmol!-K™).

Die Abhéngigkeit der Partikelkonzentration (z. B. fiir Suspensionen) wird durch den Ansatz von
Einstein (GI. 2.10) [80] unter der Annahme homogen verteilter ungeloster Kugeln beschrieben. Die

Viskositdt der Suspension wird berechnet iiber die Wasserviskositit 7y 4sser Und die Volumenkon-

zentration ¢ der Partikel.

n(®) = ky - exp (£2) (Gl 2.9)
N(@) = Nwasser - (1 +2,5- ¢) (Gl. 2.10)

Nicht-Newtonsche Fluide

Bei nicht-Newtonschen Fluiden ist die Viskositdt neben der Temperatur und der Partikelkonzentra-
tion vom Schergradienten und ggf. von der Scherdauer (z. B. Thixotropie) abhéngig. Es wird zwi-
schen dilatanten (scherverdickenden) und strukturviskosen (scherverdiinnenden) Fluiden unterschie-

den. Ein allgemeiner 2-Parameteransatz ist der Ansatz von Ostwald/ de Waele (power law equation,
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2.11). Die scherratenabhéngige Viskositét n(y) wird tiber den Konsistenzfaktor k und den Flielin-

dex n beschrieben.
ny) =k-y"t (Gl 2.11)

Fiir dilatante Fluide gilt fiir den FlieBindex n > 1, bei strukturviskosen Fluiden gilt 0 <n < 1. Bei
n =1 geht das FlieBmodell von Ostwald/de Waele in das FlieBgesetz von Newton 7 = konstant iiber.
Die Modellierung der Tempertaturabhingigkeit erfolgt in Analogie zu Newtonschen Fluiden. In ver-
schiedenen Studien wurde gezeigt, dass der Konsistenzfaktor k eine ausgeprigte Temperaturabhin-
gigkeit hat (k(9)), wihrend der FlieBindex in weiten Temperaturbereichen ndherungsweise konstant
bleibt [81-83]. Unter der Annahme, dass der FlieBindex nicht von der Temperatur abhéngig ist
(n # £(9)), entsteht der Ausdruck nach Gleichung 2.12. Ein Vergleich der Temperaturabhéngigkeit

des Konsistenzfaktors k() mit dem Temperatureinfluss auf die Wasserviskositit kann tiber die GI.
2.13 analog zum auf 20 °C korrelierten Membranfluss J,, (20 °C) (vgl. GI. 2.3) erfolgen.

N, 9) = k(®) 7" = ky - exp (£4) -yt (Gl 2.12)
k(9) = k(20°C) - 1,02520°¢~? (Gl. 2.13)

Fiir die Bestimmung des FlieBverhaltens von Schlammen [77,84], Algen [82], Giillen [81], Garresten
[85] und deren separierten Phasen [69,86,87] hat sich das FlieBmodell von Ostwald/de Waele als
zweckmaBig erwiesen. Bei den oben genannten Stoffgruppen wurde ein nicht-Newtonsches, struk-
turviskoses FlieBverhalten festgestellt. Die Strukturviskositdt beruht auf den Interaktionen der vor-
liegenden Partikel/mikrobiellen Inhaltsstoffe. Mit zunehmender Scherung werden Verschlaufungen
der Inhaltsstoffe gelost, womit die intermolekularen Anziehungskrifte abgeschwicht werden. Die
Folge ist eine geringere Viskositit mit zunehmender Scherintensitit [79].

Bei der Modellierung nach Ostwald/de Waele darf der Giiltigkeitsbereich der Modellierung nicht
iiberschritten werden. Newtonsche Fluide zeigen eine konstante Viskositdt tiber dem Schergradien-
ten (Abbildung 2-13). Strukturviskose Fluide zeigen eine Abnahme der Viskositét iiber dem Scher-

gradienten in einem definierten Scherintervall.
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Schergradient (log) in s™
Abbildung 2-13:  FlieBkurven von Newtonschen und nicht-Newtonschen Fluiden

Bei kleineren und wesentlich groeren Schergradienten konnen Null- und Unendlichviskosititen auf-

treten. In diesen Bereichen verhilt sich das Fluid Newtonsch und hat eine konstante Viskositit. Die
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Entschlaufung der mikrobiellen Inhaltsstoffe liegen entweder vollstdndig oder gar nicht vor. Die
Viskositit ist in diesen Bereichen nicht von der Scherung abhéngig.
Weitere Modellierungsansétze, die z. T. die Randbereiche mit Null- und Unendlichviskositéten ein-

schlieBen, sind in Form von empirischen Modellen bekannt [79]:

e Ostwald/de Waele (2 Parameter)
e Herschel-Bulkley (3 Parameter, Modellierung einer FlieBgrenze)
e (arreau (4 Parameter, Modellierung von Null- und Unendlichviskositéten)

e (Carreau-Yasuda (5 Parameter, Modellierung von Null- und Unendlichviskositéten).

Die bestimmten Parameter haben héufig einen empirischen Charakter und kdnnen schwer physika-
lisch bewertet werden. Aus diesem Grund sollte auf ein moglichst einfaches FlieBmodell zuriickge-

griffen werden, das die gemessene FlieBkurve im relevanten Bereich hinreichend genau beschreibt.

Einfluss des Trockensubstanzgehaltes

Der Trockensubstanzgehalt von biologischen Stoffsystemen hat einen ausgeprégten Einfluss auf die
Viskosititskurven von nicht-Newtonschen Fluiden. Bei allen in der Literatur gezeigten Ergebnissen
wird eine Zunahme der Viskositit mit steigendem Trockensubstanzgehalt festgestellt. Die meisten
Publikation stammen aus dem Bereich der MBR-Anwendung mit Belebtschlimmen [65,88-90], we-
niger aus dem Bereich der anaeroben Schlimme und Giillen [81,85,91]. Allen gemeinsam ist die
Zunahme der Viskositét mit steigendem Trockensubstanzgehalt, genauer dem Konsistenzfaktor. Der
Konsistenzfaktor als ,,Mal} der Viskositit® zeigt eine deutliche Zunahme, wihrend steigende Tro-
ckensubstanzgehalte eine Verringerung des FlieBindex bewirken. In Studien von Rosenberger et al.
(2002) [90] und Delgado et al. (2008) [65] konnte gezeigt werden, dass durch steigende Trockensub-
stanzgehalte (0 — 50 g-L") der Konsistenzfaktor von 1 Pa‘s” um mehrere Zehnerpotenzen ansteigt,
wihrend der FlieBindex von 1 (Newtonsch) auf < 1 fallt (nicht-Newtonsch). Die nicht-Newtonsche
Viskositit ,,_y wurde mit den Gleichungen 2.14 [90] und 2.15 [65] in Abhdngigkeit vom Trocken-
substanzgehalt (TS) in der Einheit g-L' und der Scherrate y in der Einheit s modelliert.

Nnn = exp(1,9 - TS043) . j(-02275°%") (Gl 2.14)
fnen = exp(1,71 - TS045) . (-0.068T5%%%) (Gl 2.15)

Fiir Garreste aus Biogasanlagen und deren separierte Phase existieren bisher keine derartigen funk-
tionellen Zusammenhénge. Fiir Maissilagen mit unterschiedlichen Trockensubstanzgehalten
(8,5—15,1 %) sind Analysen von Brehmer et al. (2012) [85] durchgefiihrt worden. Die Analysen
zeigen einen dhnlichen Einfluss des Trockensubstanzgehaltes auf den Konsistenzfaktor und den
FlieBindex. Es handelt sich bei dem gezeigten Beispiel allerdings um einen kleinen Stichprobenum-
fang. In einer Studie von Jiang et al. (2014) [91] zeigte anaerober Kldrschlamm mit Trockensub-
stanzgehalten von 8 — 16 % eine deutliche Zunahme des Konsistenzfaktors mit dem TS bei sonst
gleichbleibendem FlieBindex. In der doppelt-logarithmischen Darstellung liegen die FlieBkurven mit

steigendem Trockensubstanzgehalt zu hoheren Viskositdten parallelverschoben vor.
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FlieBgrenzen und Thixotropie

Das Auftreten von Fliegrenzen ist in der Literatur fiir hochkonzentrierte, anaerobe Schlimme be-
schrieben. Die FlieBgrenzen wurden bei Trockensubstanzgehalten von 1,85 — 4,9 % [92] und von
8 — 16 % festgestellt [91]. Der Ubergangsbereich zwischen elastischem und viskosem FlieBverhalten
wurde bei relativen Dehnungen von 10 — 100 % ermittelt. Das Auftreten von FlieBgrenzen ist bei der
Durchmischung in Biogasfermentern von Relevanz. Durch die Notwendigkeit einer Mindestdehnung
bzw. Mindestschubspannung, um ein viskoses FlieBverhalten zu erreichen, kann es in Fermentern
zur Ausbildung von Totzonen und Inhomogenitéten kommen. Diese Effekte haben einen negativen
Einfluss auf den Stoffaustausch und die Biogasausbeute.

Eine Zeitabhédngigkeit der Viskositét bei gleichbleibender Scherintensitét ist in der Literatur fiir viele
mikrobielle Systeme bekannt. Die Abnahme der Viskositdt bei konstanter Scherung wird unter dem
Begriff Thixotropie zusammengefasst. Thixotrope Eigenschaften wurden fiir viele Belebtschlamme
[84,88,93], Bioschlimme aus der Papierindustrie [94] und hochkonzentrierte, fermentierte Schwei-
negiille (TR = 20,1 %) festgestellt [95]. Fiir Garreste aus Biogasanlagen wurde im Allgemeinen kein
thixotropes Verhalten gemessen [85]. Der Grund fiir die Thixotropie liegt in der mikrobiellen Flo-
ckenstruktur, die durch intensive Scherung beeintrdchtigt wird. Bei hoher Scherbeanspruchung
kommt es zu einem zeitlichen Strukturabbau der mikrobiellen Flocken. Bei geringen Scherbeanspru-
chungen (Ruhephasen) findet ein vollstindiger Aufbau der Flockenstruktur statt. Diese Flocken-
struktur ist fiir Belebtschlamme [61] aber weniger fiir Garreste bekannt. Géarreste zeigen aus diesem

Grund meist keinen zeitabhéngigen Strukturabbau.

Messtechnik

Im Allgemeinen sind in der Literatur eine Vielzahl von Publikationen zu rheologischen Eigenschaf-
ten von Belebtschlimmen, anaeroben Schldmmen, Algen und anderen biologischen Stoffsystemen
erschienen. Die rheologische Charakterisierung von organischen Riickstdnden von Biogasanlagen
(Garreste) und deren separierten Phasen sind in der Literatur bisher nicht systematisch untersucht
worden. Dies liegt vor allem an der komplexen Messtechnik, die fiir die Aufnahme der FlieBkurven
notwendig ist. Fiir die Messung der rheologischen Eigenschaften von biologischen Stoffsystemen

sind prinzipiell drei Messsystemtypen geeignet:

e Rheometer mit Einfach-/Doppelspaltgeometrien [88]
e Rohrviskosimeter [85,89]
e Riihrwerksviskosimeter [85,89,96,97]

Die Bestimmung der Rheologie von nicht-Newtonschen, organischen Fliissigkeiten mit hohem
Strukturanteil kann nicht in gewdhnlichen Einfach-/Doppelspaltgeometrien vermessen werden. Die
im Gérrest enthaltenen Fasern und Partikel iiberschreiten die Spaltbreite um ein Vielfaches. Die se-
parierten Phasen von Garresten nach einer Fest-/Fliissigtrennung kdnnen mit Einfach-/Doppelspalt-
geometrien vermessen werden.

Die rheologische Charakterisierung von Gérresten erfolgt mit Rohrviskosimeter und Riihrwerksvis-

kosimeter. Rohrwerksviskosimeter bestehen aus einer definierten Messstrecke in der der Druckver-
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lust des Fluides genau bestimmt werden kann. Uber physikalische Ansitze werden die Schubspan-
nung und die Scherrate ermittelt, die eine Bestimmung der rheologischen GroBen zulassen [85]. Bei
diesem Verfahren werden grofle Probenvolumina benétigt (> 100 L) und es liegt eine {iber den Ra-
dius verénderliche Scherrate vor.

Die Bestimmung der Viskositét mit einem Riihrwerksviskosimeter erfolgt tiber &hnlichkeitstheoreti-
sche Ansdtze auf Basis der Riihrcharakteristik nach dem Metzner/Otto- [98] oder Rieger/Novak-
Verfahren [99]. Beide Verfahren basieren auf der Riihrwerkscharakteristik, die mit einem
Newtonschen Fluid bestimmt wird. Bei diesem Verfahren werden kleine Probenvolumina (< 10 L)

benotigt und es kann auf kommerzielle Rithrwerkstechnik zuriickgegriffen werden.

2.3.2 Stromungsmechanik nicht-Newtonscher Fluide

Die oben beschriebene Rheologie nicht-Newtonscher Fluide zeigt in Abhéngigkeit vom FlieBindex
n einen deutlichen Einfluss auf die Form des Stromungsprofils in einer laminaren Rohrstromung.
Das Stromungsprofil ist nach Gleichung 2.16 fiir vier verschiedene FlieBindizes in Anlehnung an
[100] fiir eine laminare Stromung berechnet worden. Darin sind w(r) die radienabhdngige und w die

mittlere Stromungsgeschwindigkeit und R der Rohrradius.

wr) _ (3n+1) _ (1 _ 1)”% (Gl. 2.16)

w n+1 R

Fiir ein Newtonsches Fluid (n = 1) entsteht ein parabolisches Stromungsprofil bei der Auftragung
des Radienverhéltnisses iiber dem Geschwindigkeitsverhaltnis (4bbildung 2-14). Bei strukturvisko-
sen Fluiden (n < 1) wird der Verlauf des Stromungsprofils flacher, der Grenzfall (n = 0) stellt eine
Pfropfenstromung (plug flow) dar. Das laminare Stromungsprofil strukturviskoser Fluide dhnelt bei

dieser Darstellung dem turbulenten Stromungsprofil eines Newtonschen Fluides.

1

Radienverhiltnis r/R

Geschwindigkeitsverhiltnis w(r)/w

Abbildung 2-14:  Stromungsprofil der Rohrstrémung in Abhéngigkeit vom FlieBindex

Fiir den anderen Grenzfall (n — o0) geht das Strémungsprofil in ein lineares Stromungsprofil durch
die Variable (r/R)! iiber. Die maximale Strémungsgeschwindigkeit an der Radienkoordinate
r/R = 0 betrégt 3.
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Durch Ableitung der obenstehenden Gleichung nach dem Radienverhéltnis /R erhdlt man das
Scherratenverhiltnis y /y (G 2.17). Fiir Newtonsche Fluide mit n = 1 liegt ein linearer Zusammen-
hang zwischen Scherratenverhiltnis und Radienverhiltnis vor (y/y ~ (r/R)'). Bei nicht-
Newtonschen Fluiden (n < 1) dndert sich die Abhéngigkeit und zeigt im AuBlenbereich des Rohres
hohere Scherraten im Vergleich zu Newtonschen Fluiden (4bbildung 2-15).

a3 _a*?) _ 10 _ |em). (%)%

@ &

Fiir strukturviskose Fluide mit n = 0,2 ist der Zusammenhang zwischen Scherratenverhiltnis und

(Gl 2.17)

Radienverhéltnis y /y ~ (r/R)>). Da bei Rohrmodulen die aktive Trennschicht im AuBenbereich des
Rohres sitzen, ist die Hohe der Scherrate fiir die scherinduzierten Transportmechanismen relevant.
Im gezeigten Beispiel liegt das Scherratenverhéltnis um den Faktor 2 héher im Vergleich zu einem
Newtonschen Fluid. Der positive Effekt des hheren scherinduzierten Transportes wird aufgrund der

meist hoheren Viskositit im Vergleich zu Wasser jedoch verringert.

1 e

1~
= n=0,2

2

20,5 n=1

S

= . 1
2 y(r) |—(3n+1)| (r)n
= — = =
S y n R
% )

0 1 2 3 4 5 _ 6 7 8
Scherratenverhéltnis y(r) / ¥

Abbildung 2-15:  Scherratenprofil einer Rohrstromung in Abhéngigkeit vom FlieBindex

Die Reynoldszahlen einer Rohrstromung und eines Rithrprozesses mit nicht-Newtonschen Fluiden
sind in Gleichung 2.18 und 2.19 dargestellt [100,101]. In den Gleichungen sind d der Rohrdurch-
messer, p die Fluiddichte, k der Konsistenzfaktor und N die Riihrerdrehzahl..

wZm.gn.p
Re,_n ronr = e (Gl. 2.18)
NGEM.g2.p
Rey_y, rinrer = X (Gl. 2.19)

Hintergrund dieser Definition ist die Berechnung von Widerstandsbeiwerten fiir die Druckverlustbe-
rechnung von Rohrstromungen. In einer Studie von Dodge und Metzner (1959) [101] wurde der
Transfer von Stromungsphdnomenen Newtonscher Fluide auf nicht-Newtonsche Fluide gezeigt.
Durch die in Gleichung 2.18 definierte Reynoldszahl fiir nicht-Newtonsche Fluide wurde gezeigt,
dass der Widerstandsbeiwert { einer Rohrstromung analog zum Newtonschen Widerstandsbeiwert
mit der Gleichung 2.20 bestimmt werden kann. Druckverluste einer Rohrstromung kénnen im lami-
naren Fall nach Gleichung 2.21 mit der Lénge der Rohrleitung L und dem Durchmesser d berechnet

werden.
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(Gl. 2.20)
Ap=(-£-_2-§ (Gl 2.21)

Die kritische Reynoldszahl fiir die laminare Stromungsform ist, anders als bei Newtonschen Fluiden,
eine Funktion des FlieBindex.

Die kritische Reynoldszahl von Newtonschen Fluiden (Reyitiscr) €iner Rohrstromung wurde 2011
von Forschern am Max-Planck-Institut in Gottingen zu Reyiiscn = 2040 + 10 bestimmt [102]. Die-
ser Wert wurde ebenfalls in der Studie von Dodge und Metzner (1959) [101] fiir einen FlieBindex
von n = 1 definiert. Eine grafische Auswertung des Ubergangs von laminarer zu turbulenter Strd-
mungsform ist in 4bbildung 2-16 dargestellt [101]. Die kritische Reynoldszahl steigt von 2040 (n =
1) mit fallendem FlieBindex auf ca. 2750 (n = 0,4) an. Fiir den Bereich unterhalb der kritischen
Reynoldszahl kann der Widerstandsbeiwert fiir die Druckverlustberechnung nach Gleichung 2.20
ermittelt werden.

2900

2700 ©
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2100 ©

1900

1700

1500
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Flielexponent n

Abbildung 2-16:  Abhéngigkeit der kritischen Reynoldszahl vom FlieBindex (Rohr), nach [101]

Rekrl tisch

Die Berechnung des Widerstandsbeiwertes flir Reynoldszahlen oberhalb der kritischen Reynoldszahl
erfolgt iiber die Gleichung 2.22 [101]. Mithilfe dieser Formel kann in Abhéngigkeit vom FlieBindex
n und der nicht-Newtonschen Reynoldszahl Re,_y der turbulente Widerstandsbeiwert {tyrpuient
bestimmt werden.

Die Gleichung 2.22 ist in Bezug auf { nicht algebraisch auflosbar, die Losung muss iterativ bestimmt

werden.
—1 = — E L . . Sturbulent 1-n/2
turbutent Y2 + n07s log (Ren_N ( 4 ) (Gl. 2.22)

Mit den gezeigten Gleichungen kann der Druckverlust einer Rohrstromung fiir den laminaren und
turbulenten Fall bestimmt werden. Die elektrische Antriebsleistung einer Kreiselpumpe kann {iber
den Volumenstrom V, den Druckverlust iiber das Rohrsystem Ap und den Gesamtwirkungsgrad ges
berechnet werden [100]. Der Gesamtwirkungsgrad héngt ab vom hydraulischen, mechanischen und
elektrischen Wirkungsgrad.

__ Vap
Pel -

(Gl 2.23)

Nges

33



2 Stand des Wissens

Fiir die Optimierung des Energiebedarfes der Ultrafiltration ist es notwendig, den funktionellen Ein-
fluss der Betriebsparameter auf den Energieverbrauch zu definieren. Neben vielen linearen Einfliis-
sen auf die elektrische Leistung der Kreislaufpumpe (Lange der Leitung, Dichte etc.), korreliert die
Stromungsgeschwindigkeit im Ultrafiltrationskreislauf mit Potenzen > 1 mit der elektrischen Leis-
tung. Durch Kombination der oben dargestellten Gleichungen kann fiir den laminaren Fall eine ana-
lytische Losung berechnet werden (vgl. Abbildung A-1). Die elektrische Antriebsleistung korreliert
mit der Stromungsgeschwindigkeit w mit der Potenz 1 + n (GI. 2.24).

Fiir den turbulenten Fall (nicht-Newtonsch) kann die Gleichung 2.22 nicht algebraisch aufgelost wer-
den. Durch iterative Berechnungen an relevanten Beispielen fiir die Ultrafiltrationsanwendung
konnte gezeigt werden, dass die elektrische Antriebsleistung mit der Strdémungsgeschwindigkeit mit
der Potenz 2 + n hinreichend genau abgebildet werden kann (Gl. 2.25). Die Giiltigkeit wurde fiir
FlieBindizes von 0,5 — 0,7 iiber einen grofen Bereich von Stromungsgeschwindigkeiten mit Korre-
lationsmaBlen von 0,927 < R? < 0,997 gezeigt (vgl. 4bbildung A-2). Fiir den Newtonschen Fall mit
n =1 geht die iterative Losung in den Grenzfall fiir Newtonsche Fluide bei hohen Reynoldszahlen
iber (GI. 2.26). Somit zeigt Gleichung 2.25 zum einen eine Validitat fiir nicht-Newtonsche Fluide

und geht fiir n = 1 in den bekannten Zusammenhang fiir Newtonsche Fluide iiber.

Pot taminar,nn ~ ~W'*™ (analytische Losung) (GI. 2.24)
Po ubwient ey~ ~ W™ (iterative Losung) (GL. 2.25)
P o1 tubutent, Newton ~ w3 (Grenzfall, sehr hohe Reynoldszahlen) (Gl. 2.26)

Eine weitere Mdoglichkeit, den Druckverlust im Rohrleitungssystem zu bestimmen, ist eine représen-
tative Scherrate fiir die vorliegende Stromung zu berechnen (GI. 2.27) [83]. Die reprisentative Scher-
rate hdangt vom FlieBindex n der mittleren Stromungsgeschwindigkeit w und dem Rohrdurchmesser
d ab. Nach dem Ansatz von Ostwald/de Waele resultiert eine reprasentative Viskositit (GL. 2.28).
Das nicht-Newtonsche FlieBverhalten wird dabei auf ein Newtonsches Flieverhalten tibertragen.
Auf Basis der reprisentativen Viskositidt werden nach den Formeln fiir Newtonsche Fluide von
Prandtl, Nikuradze etc. Widerstandsbeiwerte berechnet, die die Druckverlustberechnung erméogli-
chen. Die Bestimmung der reprasentativen Viskositét findet weiterhin in der Berechnung des Wir-

meiibergangs bei nicht-Newtonschen Fluiden Anwendung [83].

1
. 4 \n-1 w
Vrep =8(—2)"" -2 (Gl 2.27)
Nrep =K Vrep'™ | (Gl 2.28)

Beim Riihren und Férdern von nicht-Newtonschen Fluiden konnte die Bildung von Kavernen beo-
bachtet werden [85]. Durch die hohe Schergeschwindigkeit bei schnelllaufenden Propeller- und Im-
pellerrithrern oder im Laufrad einer Kreiselpumpe bilden sich durch die lokale Viskositétserniedri-
gung Kavernen aus. Ein kleiner Teil des Fluidvolumens wird an dieser Stelle intensiv verriihrt/ge-
fordert, wiahrend auBlerhalb der Kaverne fast keine Vermischung stattfindet [85]. Fiir die Dimensio-
nierung einer Kreiselpumpe muss dieser Effekt in Form von Sicherheitsfaktoren bedacht werden. Ein
funktioneller Zusammenhang der Forderleistung einer Kreiselpumpe bei der Férderung von nicht-

Newtonschen Fluiden existiert derzeit nicht.
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2.4 Desintegrationsverfahren biologischer Stoffsysteme

Als chemische Desintegrationsverfahren von biologischen Stoffsystemen werden chemische Verfah-
ren (Anderung des pH-Wertes) und oxidative Verfahren vorgestellt. Beide Desintegrationsverfahren
sind von biologischen Stoffsystemen wie Belebtschlimmen, anaeroben Schlimmen, Industriebab-
wissern, Algensuspensionen oder Giillen bekannt. Im Bereich der Gérrestaufbereitung sind diese
Verfahren bisher nicht angewendet. Aufgrund der Ahnlichkeit der verschiedenen Stoffgruppen zu
Girresten aus Biogasanlagen stellt der dargestellte Stand der Wissenschaft ein breites Spektrum an

Desintegrationsmoglichkeiten dar.

2.4.1 Desintegration durch Anderung des pH-Wertes

Chemische Desintegrationsverfahren von biologischen Stoffsystemen finden bei einer Vielzahl von
Themenfeldern Anwendung. Im Bereich der Lebensmitteltechnik werden die Interaktionen von Bi-
opolymeren zur gezielten Steuerung des Emulsionsverhaltens eingesetzt [103]. Die gezielte Steue-
rung der Biopolymerinteraktionen, im Wesentlichen von Polysacchariden und Proteinen, wird wei-
terhin in der Membrantechnik untersucht [76,104,105]. Die Effekte, die bei der pH-Wert Anderung
von Polysacchariden und Proteinen auftreten, basieren auf den unterschiedlichen Landungszustén-
den, die die beiden Stoffgruppen bei unterschiedlichen Konzentrationen an Oxoniumionen (H3;O")
annehmen konnen. Die Ladung eines Partikels an der Oberfliche der Helmholtz—Doppelschicht kann
bei Polysacchariden und Proteinen in Abhingigkeit vom pH-Wert verschieden sein. Das elektrische
Potential oder auch Zetapotential beschreibt die Nettoladung eines bewegten Teilchens in einer Sus-
pension (Abbildung 2-17). Polysaccharide zeigen durch die vorliegenden —COO™ und —SO;” Gruppen
nahezu unabhéngig vom pH-Wert eine negative Ladung zwischen ca. -20 und -40 mV [103]. Grund
ist der niedrige pKs-Wert der Carboxylgruppe von 2,44, wodurch die Carboxylgruppe fiir pH-Werte
oberhalb des pKs-Wertes unprotoniert (negativ geladen) vorliegt.

Andere funktionelle Gruppen wie Amino-, Sulfonyl- und Sulfonsduregruppen liegen mit pKs-Werten
von 7,0 — 9,0 fiir pH-Werte unter 7 im protonierten Zustand vor [106].

Proteine unterscheiden sich von Polysacchariden in Bezug auf den Ladungszustand z. B. durch die
vorliegenden Aminogruppen (—NH3") und werden auch als Zwitterion bezeichnet. Proteine wechseln
durch hohe Konzentrationen an Oxoniumionen (niedriger pH-Wert) den Ladungszustand von nega-
tivem Zetapotential zu positivem Zetapotential. Der Punkt mit neutralem Ladungszustand von Pro-
teinen wird isoelektrischer Punkt (IEP) genannt. Die isoelektrischen Punkte hdngen von den Protei-
nen selbst und von der vorliegenden lonenstéirke der geldsten Salze ab. In einer Studie von Salg et
al. (2012) [107] wurde der systematische Einfluss von verschiedenen lonen auf die Verschiebung
der elektrischen Punkte von verschiedenen Modellproteinen untersucht. Im Allgemeinen zeigte sich
eine Verschiebung der isoelektrischen Punkte zu geringeren pH-Werten bei steigenden lonenstarken

fiir Rinderserumalbumin (BSA), a-Amylase, (D,L)-Phenylalanin und Invertase.
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Abbildung 2-17:  Einfluss des pH-Wertes auf die Ladung von Biopolymeren (Zetapotential), mo-
difiziert nach [103]

Die isoelektrischen Punkte lagen je nach Protein und Ionenstirke zwischen einem pH-Wert von 2,74
und 4,90. Bei pH-Werten < 3 — 5 liegen Proteine folglich positiv geladen vor. Zeitgleich liegen die
Polysaccharide eines biologischen Stoffsystems negativ geladen vor. Verschiedene Autoren berich-
ten, dass es durch diese gegensétzlich vorliegenden Ladungszustiande zu einer Selbstagglomeration
oder Koagulation kommt [103,104,106,108,109].

Eine umfangreiche Ubersicht der verschiedenen untersuchten Stoffsysteme, bestehend aus einem
Polysaccharid und einem Protein, haben De Kruif et al. (2004) [108] zusammengefasst. Bei vielen
Stoffsystemen wurde bei kritischen pH-Werten (pH 2 — 5) eine Triibung oder Koagulation der vor-
liegenden Organik festgestellt. Ein allgemeines Schaubild fiir die verschiedenen Wechselwirkungen
von Biopolymeren in Abhingigkeit vom pH-Wert und der Salzkonzentration ist in Abbildung 2-18
dargestellt [108]. Durch die Ansduerung einer Suspension bestehend aus Polysacchariden und Pro-

teinen entstehen ab einem kritischen pH-Wert (pH: = 5 — 6) 16sliche Komplexe.

7

Losliche und homogen vermischte Polymere

5F LOSIICheK -~ < Einphasen Region
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0 25 50 75 100

Salzkonzentration in mmol
Abbildung 2-18:  Einfluss des pH-Wertes und der Salzkonzentration auf die Wechselwirkungen

von Biopolymeren im Einphasen- und Zweiphasensystem, modifiziert nach [103]
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Hohe Salzkonzentrationen verschieben die Komplexbildung zu geringeren pH-Werten aufgrund der
oben beschriebenen Verschiebung der isoelektrischen Punkte [107]. Durch weitere Anséduerung (un-
terhalb von pH,1) entstehen unlosliche Komplexe und es bildet sich ein Zweiphasensystem aus. Die
Komplexe sind stabil bis zur unteren Grenze des Zweiphasensystems (pHy2). Bei sehr niedrigen pH-
Werten < 2 konnen die Carboxylgruppen der Polysaccharide durch die sehr hohen Konzentrationen
abgesittigt werden (niedriger pKs-Wert der Carboxylgruppe [106]). In diesem Fall liegen Polysac-
charide neutral vor und es findet keine oder nur eine geringe Koagulation der Biopolymere statt. Die
Ausdehnung des Zweiphasensystems liegt zwischen pH 2 und pH 5 und ist von der Salzkonzentration
abhingig.

Wang et al. (2012) [106] beobachteten ein ausgeprégtes Flockungsverhalten von extrazelluldren po-
lymeren Substanzen (EPS) von Bacillus megaterium bei pH-Werten von 2,5 — 4,8 leicht unterhalb
der isoelektrischen Punkte. Sie erklirten die Koagulation mit elektrostatischen Interaktionen der vor-
liegenden Biopolymere im Bereich um den isoelektrischen Punkt. Bei sehr niedrigen pH-Werten
< 1,3 und pH-Werten zwischen 5,7 und 10,3 wurde keine Koagulation festgestellt.

In einer Studie von Dong et al. (2015) [105] konnte durch die gezielte Zugabe von Eisen(III)-Chlorid
und einer Absenkung des pH-Wertes auf 4,0 eine deutliche VergroBerung der Flockengrofe in einer
synthetischen Abwasserprobe beobachtet werden. Die deutlich groferen Flocken zeigten einen po-
sitiven Einfluss auf die Ultrafiltration der Probe. Das Membranfouling der angesduerten Proben
konnte reduziert werden, wihrend der Riickhalt organischer Verbindungen anstieg. Meixner et al.
(2015) [23] konnten weiterhin zeigen, dass die VergroBerung der Partikelstruktur durch Flockung
bei der Ultrafiltration von separierten Gérresten einen positiven Einfluss auf die Flussleistung (Faktor
2) und auf den Riickhalt von Phosphor durch die Ultrafiltrationsmembran hat.

Chen et al. (2000 und 2004) [110,111] zeigten in verschiedenen Studien den Einfluss des pH-Wertes
auf die Entwisserungseigenschaften von Belebtschlamm. Optimale Entwisserungseigenschaften
durch Zentrifugation bei 400 g wurden bei pH-Werten von 2 — 3 gefunden [110]. In diesem Bereich
zeigt der Schlamm einen deutlich hoheren Trockensubstanzgehalt (ca. 25 % im Vergleich zu
15 —20 % bei pH 7). Durch die hoheren Feststoffkonzentrationen wurde das Schlammvolumen um
ca. -40 bis -50 % reduziert.

Der Einfluss des pH-Wertes auf die Flockengroe und den Membranfluss von Belebtschlamm wurde
von Neemann et al. (2013) [76] mit einer Mischung aus Rinderserumalbumin und Natriumalginat (je
50 mg-L") untersucht. Durch die Ansduerung wurde der mittlere Partikeldurchmesser von 0,179 um
(pH 6,5) auf 5,5 — 7,5 um (pH 3,5) um eine GroBenordnung durch Flockung vergroBert. Eine mess-
bare Triibung wurde je nach verwendetem Biopolymerverhiltnis bei pH-Werten unter 4 bis 4,5 de-
tektiert. In einem Membrantest (pH 5,2 und pH 3,5) mit Rinderserumalbumin und Natriumalginat (je
50 mg-L") zeigte sich bei konstanter Flussleistung ein geringerer Aufbau der transmembranen
Druckdifferenz (Faktor 2). Der Membranfluss wurde durch die Ansduerung unterhalb des isoelektri-
schen Punktes signifikant verbessert.

Die oben beschriebenen Verdnderungen der Biopolymerstruktur und die ausgeprégte Flockung ha-
ben Einfluss auf die Rheologie. De Kruif et al. (2004) [108] berichteten iiber eine Verdnderung der
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FlieBeigenschaften bei intensiver Koagulation von Biopolymersuspensionen in Form von zeitabhin-
gigem FlieBverhalten. Die gebildete Flockenstruktur wurde bei hoher Scherung mit der Zeit aufge-
brochen und nach einer Ruhephase riickgebildet (Thixotropie). Weiterhin konnte bei geringer Sche-
rung (y < 30 s) eine Plateauviskositdt (Nullviskositit, siche Abschnitt 2.3.1) beobachtet werden.
Die Flockenstruktur wird bei dieser Scherung nicht aufgebrochen und es findet kein Strukturabbau
statt. Das Mal3 der Strukturviskositét stieg mit der Stirke der elektrostatischen Wechselwirkungen.
Der Strukturaufbau verlangsamte sich mit zunehmender Wechselwirkung.

Bei der Ansduerung von fermentierten Suspensionen, wie z. B. Gérresten, entweicht chemisch ge-
bundenes und geldstes Kohlenstoffdioxid. Durch den Fermentationsvorgang liegt im Giérrest eine
gesittigte Losung an Kohlensdure vor. Durch die Absenkung des pH-Wertes entweicht das geloste
CO,, was zu einer intensiven Schaumbildung fithren kann. Dies kann mit dem Kalk-Kohlensaureg-
leichgewicht veranschaulicht werden (G/. 2.29-2.30) [112]. Aufgrund des in Gérresten vorliegenden
pH-Wertes von 7 — 8, liegt in Losung tiberwiegend Hydrogencarbonat (HCOs") vor. Eine vollstidndige
Deprotonierung der Kohlensédure findet durch den hohen pK;-Wert erst bei pH-Werten von 11 — 12
statt [112]. Durch die Absenkung des Gérrestes auf pH 2 — 4 wird das in Losung befindliche Hydro-

gencarbonat vollstindig aus der wéssrigen Phase getrieben und entweicht als Gas (CO>).

pKs, = 10,329

CO3*™ + 2H @——» HCO;” + H* (Gl. 2.29)
pKs, = 6,352

HCO3™ + HY q——» H,CO;«— H,0+CO0, 1 (GL. 2.30)

Das Kalk-Kohlensduregleichgewicht zeigt durch die hohen vorliegenden Konzentrationen an Hyd-
rogencarbonat eine ausgepréigte Pufferwirkung. Fiir das Ansduern von Gérresten werden deshalb
grofle Mengen an konzentrierten Séuren verwendet. Bei der Verwendung von konzentrierter Schwe-
felsiure (95 — 97 Gew.-%) werden fiir einen Kubikmeter Gérrest 6 — 8 L-m™ fiir die Anderung des
pH-Wertes von 7 — 8 auf 3 bendtigt [47]. Das Ansduern von Giarresten findet bei verschiedenen
Aufbereitungsverfahren Anwendung. Die moderate Absenkung des pH-Wertes (pH 6 — 7) wird tech-
nisch umgesetzt, um das Ammonium-Ammoniak-Gleichgewicht gezielt zu verschieben. Das Gleich-
gewichtssystem ist in Gleichung 2.31 und die Temperaturabhingigkeit des pKs-Wertes in Gleichung
2.32 dargestellt [113]. Bei einer Temperatur von 20 °C und neutralem pH-Wert liegt das Gleichge-
wicht nahezu vollstindig auf der Seite des geldsten Ammoniums (NH,*). Mit steigender Temperatur
verschiebt sich die Gleichgewichtslage auf die Seite des gelosten Ammoniaks. Gleiches gilt fiir stei-
gende pH-Werte (4bbildung 2-19). Durch eine moderate Absenkung des pH-Wertes auf pH 6,5 — 7,0,
kann die Gleichgewichtslage auch bei Temperaturen bis 60 °C zu knapp 100 % auf die Seite des

geldsten Ammoniums verschoben werden.

pK, = 9,617
NH; + HY «———*» NH,* (Gl. 2.31)
pK, = 2222+ 0,09018 (Gl. 2.32)
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Abbildung 2-19: Ammonium-Ammoniak-Gleichgewicht in Abhdngigkeit von der Temperatur und
vom pH-Wert, Anteil des gelosten Ammoniaks [NH3], berechnet nach [113]

Diese Gleichgewichtsverschiebung findet Anwendung in der Gérrest- und Giilleaufbereitung bei
Verdampferverfahren und bei Membranverfahren. Bei der Vakuumverdampfung von Giérresten
wurde gezeigt, dass in einer zweistufigen Verdampfung ohne die Absenkung des pH-Wertes etwa
80 % der Ammoniumkonzentration (3730 von 4700 mg-L") im kondensierten Briiden vorliegt [47].
Der kondensierte Briiden stellt im Anschluss das aufgereinigte Prozesswasser des Verfahrens dar.
Ohne eine Ansduerung des Ausgangsmaterials wiren diese Ammoniakkonzentrationen nicht zweck-
maBig. Durch die Absenkung des pH-Wertes in der zweiten Verdampferstufe auf pH 3,5 — 5 wurden
Ammoniumkonzentrationen von 10 bzw. 46 mg-L"! im Prozesswasser erreicht [47].

Bei der Vollaufbereitung von Gérresten mit Membranverfahren werden ohne eine Absenkung des
pH-Wertes im Zulauf der mehrstufigen Umkehrosmose meist keine direkten Einleiterqualititen er-
reicht. Der Grund fiir hohere Konzentrationen an Ammoniak im Ablauf der Umkehrosmose sind der
unterschiedliche Riickhalt der Umkehrosmosemembran in Bezug auf Ammoniak und Ammonium.
Wiéhrend Ammoniak aufgrund der Grofle und Polaritdt des Molekiils (dhnlich zu Wasser) nur ge-
ringfiigig von der Umkehrosmosemembran zuriickgehalten wird, ist der Riickhalt in Bezug auf das
geladene Ammonium hoch. Dieser Zusammenhang ist fiir verschiedene Aufbereitungsanwendungen
mit Umkehrosmosen bekannt [114,115]. In einer anderen Untersuchung von Chiumenti et al. (2013)
[19] wurde mit einem mehrstufigen Membranverfahren bestehend aus Ultrafiltration und mehrstufi-
ger Umkehrosmose eine Ammoniakkonzentration von 25 mg-L™!' im Prozesswasser bestimmt. Diese
Konzentration iiberstieg die in Italien geltenden Vorschriften fiir die direkte Einleitung (Grenzwert
<15 mg-L"). Bei verschiedenen Referenzanlagen werden durch die Absenkung des pH-Wertes im
Zulauf der Umkehrosmose Ammoniumkonzentrationen von < 10 mg-L™! erreicht [3]. Dabei ist eine
moderate Absenkung des pH-Wertes auf 6,5 — 7,0 aufgrund der oben beschriebenen Gleichgewichts-
lage ausreichend. In entgegengesetzter Weise wird das Ammonium-Ammoniak-Gleichgewicht bei
der Strippung von Wirtschaftsdiingern und Gérresten verschoben (pH = 12,0 — 12,5) [45,52]. Durch
die Zugabe von Kalklosungen wird der pH-Wert in den basischen Bereich verschoben. Freies Am-
moniak liegt bei diesen pH-Werten zu nahezu 100 % gelost in Wasser vor und kann durch einen

erhitzten Luft- oder Dampfstrom ausgetrieben werden.
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2.4.2 Oxidative Desintegration durch Ozon

Oxidative Desintegrationsverfahren sind aus den Bereichen der Trink- und Abwasserbehandlung,
Desinfektion, Desodorierung und Entfarbung bekannt [116]. Als Oxidationsmittel werden vorzugs-
weise Ozon (O;3) und Wasserstoffperoxid (H»O.) eingesetzt, da diese Stoffe ein starkes Oxidations-
mittel darstellen. Im Bereich der Trink- und Abwasserbehandlung wird Ozon zur Desinfektion und
Zerstorung von Viren eingesetzt [117]. Neben den Desinfektionseigenschaften sind starke Oxidati-
onsmittel im Bereich der kommunalen Klértechnik fiir den Einsatz einer vierten Klarstufe in der
Diskussion [118]. Die zusétzliche Klérstufe ist fiir den Abbau anthropogener Spurenstoffe wie An-
tibiotika oder hormonelle Inhaltsstoffe vorgesehen, um die kiinftigen Anforderungen an die Effluent-
qualitit von Klarwerken zu erfiillen [118].

Die Reaktion von Ozon mit organischen Verbindungen findet praferiert an aromatischen und alipha-
tischen Doppelbindungen statt [119] und fiihrt zu einer Oxidation oder Zersetzung zu kleineren Mo-
lekiilstrukturen. Die durch Ozon und Wasserstoffperoxid in das Medium eingebrachten Hydroxylra-
dikale (-OH) fiihrten zu einer Auflosung der Zellwdnde von Mikroorganismen und Freisetzung von
organischem Zellmaterial (Zelllyse) [120,121]. Dieser Effekt findet Verwendung fiir einen weiter-
gehenden biologischen Aufschluss. In der Kléartechnik wird der Zellaufschluss zur Reduktion von
Uberschussschlamm genutzt [121,122]. Der aufgeschlossene Uberschussschlamm wird nach der
Desintegration mit Ozon zuriick in die Nitrifikations-/Denitrifikationsstufe gefordert, wo ein weiter-
gehender Abbau der Organik stattfindet. Die Effekte bei der Voll- und Teilstrombehandlung von
organischen Proben mit Ozon sind in Tabelle 2.7 zusammengefasst. Dabei wurden Literaturstellen

fiir Belebtschlamme, Algensuspensionen, Industrieabwisser und Proteinlosungen ausgewertet.

Tabelle 2.7: Zusammenfassung der Effekte von Ozon auf verschiedene Probenmaterialen

Medium  Ozondosis Beobachtete Effekte Literaturstelle

Gesteigerte Biogasausbeute um 8 - 25 %, Partikel-
verkleinerung um 10 %, hohere CST, Abnahme der
Strukturviskositat
Gesteigerte Biogasausbeute um 25 %, Partikelver-

Belebt- 100 — 160
schlamm  mgos' g’

Bougrier et al.
(2006) [123]

Belebt- 100 4 Kkleinerung um 16 %, verbessertes Entwisserungs- Eyd en und Fili-

schlamm  mgos-gmr beli (2011) [120]
verhalten

Belebt- 500 Partikelverkleinerung um 70 %, Sun et al. (2011)

schlamm  mgos-groc™ Geringeres Membranfouling (-70 %) [124]

Belebt- 12,9 Teilstrombehandlung + Riickvermischung, Partikel- Hwang et al,

vergroBerung um +27,5 %, Verbesserte Mikrofiltra- (2010) [104]
tionsleistung, steigende Deckschichtporositét

Belebt- 50 Partikelverkleinerung um 5,1 %, gesteigerte Hydro- Zhang et al.

schlamm  mgos-grr’! philie, verbessertes Absetzverhalten, hdhere CST (2016) [121]

Verbesserte Ultrafiltrationsleistung, steigende Poro-

schlamm  mgos' g’

Algen- 3000 sitdt der Deckschicht, steigende Hydrophilie, Ver-  Wei et al. (2016)
suspension mgos'gpoc”’  kleinerung der organischen Inhaltsstoffe von Poly- [67][125]
meren zu Huminstoffen
Industrie- 4 Verbesserte Ultrafiltrationsleistung, You et al. (2007)
abwisser  mgosyL! geringeres Membranfouling [72]
Weizen- 5 Verschiebung der Flieigrenze, Uzun et al.
proteine ppm verbessertes FlieBverhalten (2012) [126]
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Bei der anaeroben Fermentation von desintegrierten Schlammen mit Ozon wurde eine gesteigerte
Biogasausbeute beobachtet. In der Studie von Bougrier at al. (2006) [123] wurde Belebtschlamm mit
Ozon in Konzentrationen von 100 — 160 mgos'grr”' behandelt und die Menge an Biogas nach einer
Fermentationsdauer von 24 d quantifiziert. Die Biogasausbeute stieg in diesem Zeitraum um + 8 %
(100 mgos-grr™") und + 25 % (160 mgos-grr™').

Zu dhnlichen Ergebnissen kamen Erden und Filibeli (2011) [120] bei der Ozonierung von Be-
lebtschlamm mit Konzentrationen von 100 mgos-grr”! in einem Fermentationsversuch (35 d). Die
kumulierte Methanmenge stieg im Vergleich zur Referenz um + 25 %. Die verbesserte Biogasaus-
beute wurde mit einem Zellaufschluss der vorliegenden Bakterien begriindet. Durch das Aufbrechen
der Zellstruktur wurden organische Zellinhaltsstoffe wie Proteine in die fliissige Phase iiberfiihrt.
Dieser Effekt wurde in verschiedenen Studien beobachtet. Durch den Zellaufschluss bei der Verwen-
dung von Ozon stieg die Konzentration an 16slichen organischen Verbindungen (DOC = desolved
organic carbon) oder anders ausgedriickt, die Konzentration an extrazelluldren polymeren Substan-
zen (EPS) [120,121,123,125].

Die hohere Konzentration an verfiigbaren Substraten fiir die Fermentation resultierte in einer gestei-
gerten Biogasausbeute. Weitere Effekte, die bei der Desintegration von Schlammen mit Ozon auf-
treten, sind Verdanderungen in der PartikelgroBenverteilung, dem Absetzverhalten, der Filtrierbarkeit
und der Rheologie. Die PartikelgroBenverteilung verschiebt sich nach der Desintegration von
Schldammen mit Ozon zu kleineren PartikelgroBen. Erden und Filibeli (2011) [120] fiihren die Parti-
kelverkleinerung auf Zersetzungsmechanismen der Partikelstruktur von Flocken und Mikroorganis-
men durch Ozon zuriick.

Die Verkleinerung des mittleren Partikeldurchmessers (dso) ist konzentrationsabhéngig und fiir zwei
Literaturstellen in Abbildung 2-20 ausgewertet. Der Mediandurchmesser nimmt mit steigernder
Ozondosis linear ab. Ozonkonzentrationen von 100 mgos-grr™ fiihren zu einer Verkleinerung des
Mediandurchmessers von etwa 7 — 9 %. Bei einer Konzentration von 250 mgos-gotr™" betrégt die
Abnahme ca. 16 %. Partikelgroenreduktionen von ca. -70 % wurden in von Sun et al. (2011) [124]
gemessen. Die Ergebnisse dieser Studie sind aufgrund einer anders definierten Ozondosis nicht mit
den oben dargestellten Konzentrationen vergleichbar (500 mgosgroc™!, TOC = total organic carbon).

Eine Umrechnung konnte aufgrund fehlender Angaben nicht erfolgen.
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Abbildung 2-20:  Verkleinerung des mittleren Partikeldurchmessers durch Ozon, ausgewertet auf
Basis von [120,123]

In den oben beschriebenen Studien wurde eine Verkleinerung der PartikelgroBe durch den Einsatz
von Ozon festgestellt. Bei den gezeigten Beispielen wurde immer ein Vollstrom der Probe mit Ozon
behandelt. Zu anderen Ergebnissen kamen Hwang et al. (2010) [104] bei der Desintegration von
Uberschussschlamm und einer anschlieBenden Riickvermischung mit dem unbehandelten Be-
lebtschlamm. In der MBR-Anwendung wurde der Uberschussschlamm mit einer Ozondosis von
12,9 mgos-grr”! desintegriert. Die Oberflichenladung des behandelten Uberschussschlammes wurde
durch Ozon von einem Zetapotential von — 20 mV auf +12 mV in den positiven Bereich angehoben.
Bei der Vermischung mit dem unbehandelten Belebtschlamm wurde eine Koagulation beobachtet.
Durch die gegensitzlich geladenen Proben wurde eine PartikelvergroBerung der Schlammflocken
von 167 pm auf 213 um um +27,5 % vermessen. Dieser Effekt zeigt deutliche Gemeinsamkeiten mit
dem oben beschriebenen Koagulationsverhalten von Biopolymeren bei pH-Werten unterhalb des iso-
elektrischen Punktes (vgl. Abschnitt 2.4.1). Die vergroBerten Flocken zeigten, wie bei durch Saure
koagulierten Proben, eine bessere Filtrierbarkeit mit Membranen (Mikrofiltration, 0,2 um). Die
transmembrane Druckdifferenz stieg bei konstantem Membranfluss bei der desintegrierten Probe bei
einer MBR-Anwendung nur um 10 kPa anstelle von 25 kPa im Referenzfall in einem Zeitraum von
8 Tagen an. Fiir die Betriebszeit der Anlage bedeutete dies eine verldngerte Betriebszeit bis zum
nichsten Reinigungsintervall (14 statt 8 Tage) [104].

Der Einfluss von Ozon auf die Entwésserbarkeit und Filtrierbarkeit wird in der Literatur wider-
spriichlich beschrieben. Im Allgemeinen fiihrt die Ozonierung von Schlimmen zu einem besseren
Absetzverhalten [121]. Erfolgte die Bewertung der Filtrierbarkeit tiber die Bestimmung der kapilla-
ren FlieBzeit (CST = capillary suction time), wurde eine mitunter deutliche Verschlechterung des
Entwisserungsverhaltens nach der Desintegration von Ozon gemessen [121,123]. In der Studie von
Erden und Filibeli (2011) [120] wurde eine moderate Verbesserung des Entwésserungsverhaltens bis
zu einer Ozondosis von 100 mgos-grr”! festgestellt. Hohere Ozondosen fiihrten zu einem deutlichen

Anstieg der kapillaren Flielzeit und somit zu einem schlechteren Entwésserungsverhalten. In den
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genannten Studien wurde die Verschlechterung der Entwésserung mit dem hoheren Grad der Desin-
tegration der Schldmme erklart. Durch den Zellaufschluss wurden hohere Konzentrationen an EPS
in der wéssrigen Phase geldst. Hohe Konzentrationen an organischen Substanzen wie Polysaccharide
und Proteine (EPS) korrelieren mit einer geringeren Filtrierbarkeit und steigern die Foulingrate [5].
Andere Autoren berichten iiber einen deutlich gesteigerten Membranfluss bei der Desintegration von
Belebtschlammen [104], Algensuspensionen [67,125] und Industrieabwéssern [72] mit Ozon bei ge-
tauchten Ultrafiltrationen und Querstromultrafiltrationen.

Bei der Ultrafiltration von Algensuspensionen steigt die transmembrane Druckdifferenz ohne Ozon
in einer Zeit von 30 min auf 25 kPa (konstanter Fluss). Durch Vorbehandlung der Algensuspension
mit 3000 mgos-gnoc' wurde die transmembrane Druckdifferenz im gleichen Zeitraum auf 5 kPa be-
grenzt [125]. Sun et al. (2011) [124] zeigten, dass die Desintegration von Belebtschlamm mit einer
Ozondosis von 180 mgos-groc zu einer Reduktion der Foulingrate von — 70 % bei einer Mikrofiltra-
tion gefiihrt hat. Er fiihrte die Ergebnisse zuriick auf eine deutliche Modifikation der Oberflachenei-
genschaften und eine Zerkleinerung der biopolymeren Netzwerke (BPC = biopolymer cluster).

In den Studien von Wei et al. (2016) [67,125] wurde der Einfluss des Ozons auf die Deckschichtbil-
dung untersucht. Bei der Desintegration mit Ozon wurden in der gebildeten Deckschicht reduzierte
Deckschichtenhohen bzw. héhere Porositdten der Deckschicht bestimmt. Die Porositét der Deck-
schicht stieg durch die Ozonbehandlung mit 3000 mgos-gnoc™ von 11,7 % auf 24,7 % [125]. Hwang
et al. (2010) [104] zeigten bei der Ozonbehandlung eines Teilstroms mit einer Konzentration von
12,9 mgos-grr ™! und anschlieBender Riickvermischung (s.0.) eine Steigerung der Deckschichtporosi-
tit von 58 % auf 74 — 78 %.

Untersuchungen der verschiedenen Einzelwiderstdnde nach dem Deckschichtmodell haben gezeigt,
dass bei der Filtration von Algensuspensionen der Deckschichtwiderstand mit 86,5 % gegentiber
anderen Widerstinden (Gelwiderstand, Porenverblockung und intrinsischem Membranwiderstand)
dominiert. Durch die Ozonbehandlung wird der Deckschichtwiderstand signifikant reduziert. Wei-
terhin wurde eine geringe Reduktion von Gelwiderstinden und Porenverblockung beobachtet [125].
Die Reaktion von Ozon mit der Organik der Algensuspension fiihrte zu einer Verschiebung der lip-
ophilen und hydrophilen Anteile in der Lésung. Durch Oxidation der Organik mit 1430 mgos-gpoc™!
stieg der Anteil der hydrophilen Bestandteile von etwa 30 % auf 37,5 % wéhrend die lipophilen
Bestandteile von 62 % auf 47,5 % fielen [67]. Der Anteil der transphilen Bestandteile stieg nur un-
wesentlich.

Die Oxidation der Algensuspension fiihrte folglich zu einer Verschiebung zu hydrophilen Eigen-
schaften mit weiteren Vorteilen fiir die Membranbetriebszeit und Reinigungsmechanismen. Der An-
teil des hydraulischen reversiblen Filterwiderstandes wurde durch die Ozonbehandlung mit zuneh-
mender Ozondosis reduziert [67]. Neben der Verkleinerung der Partikelgroe wurden iiber verschie-
dene fliissigchromatographische Analysen (z. B. HPSEC = high-pressure size exclusion chromato-
graphy) Untersuchungen der molekularen GroBenstruktur durchgefiihrt. Die Verdnderungen durch
die Desintegration mit Ozon auf organische Inhaltsstoffe ist in Abbildung 2-21 auf Basis von [67]

dargestellt. Die Referenz (0 mgos- L) zeigt einen ausgeprigten Peak im Bereich der Biopolymere
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(Polysaccharide, Proteine, Huminstoffe etc.). Steigende Ozondosen vermindern den Biopolymerpeak

deutlich unter der Zunahme von hochmolekularen Substanzen (1000 — 10000 Da).

3,0 Hochmolekulare Substanzen

Ozondosis )
0mg-L’

—— 2mgL"
284 —— SmglL’
—— 10 mg-L™!
] ——15mgL"

Biopolymere

2,6 Nieder-
molekulare
Sauren

Organisches Kohlensto ffsignal

100 10I00 10(I)00 1001000
Molekulargewicht in Dalton
Abbildung 2-21:  Verdnderung der GroBen organischer Verbindungen in Abhingigkeit von der
Ozondosis, HPSEC-Analyse: Algensuspension, DOC = 10,5 + 0,5 mg-L™!, Ozon-
dosis von 15 mg-L! entspricht 1430 mgos-gnoc™', modifiziert nach [67]

Wei et al. (2016) [67] fihrten die Zunahme der hochmolekularen Substanzen auf den Abbau der
Biopolymere zuriick. Bei einer Ozondosis von 15 mgos-L! (entspricht 1430 mgos-gpoc™!) wurde der
Biopolymerpeak nahezu vollstindig reduziert, wiahrend im Bereich hochmolekularer Substanzen
zwei ausgeprigte Peaks entstanden sind. Auf die niedermolekularen Séuren ist der Einfluss des
Ozons gering.

Der Strukturabbau von Biopolymeren und die Verschiebung zu kleineren Molekiilgroen im Bereich
von 1000 — 10000 Da zeigt einen Einfluss auf die Viskositit der Fluide. Uzun et al. (2012) [126]
zeigten bei der Ozonierung von Weizenproteinen eine Verschiebung der Fliegrenze und somit, dass
die ozonierte Probe in Vergleich zur Referenz verbesserte FlieBeigenschaften aufweist.

Bougrier et al. (2006) [123] stellten bei der Desintegration von Belebtschlamm mit einer Ozondosis
von 100 mgos-grr™! einen Abbau der Strukturviskositit und eine Verschiebung der Viskositit in Rich-
tung der Wasserviskositit fest. Die Viskositit bei einer Scherrate von 50 s wurde durch die Ozon-
behandlung von 51 mPa-s auf 11 mPa-s reduziert. Der Abbau der Strukturviskositdt wurde durch die
Anderung des FlieBindex nach dem Modell von Ostwald/de Waele quantifiziert. Der FlieBindex der
Referenz zeigte mit einem Wert von n = 0,42 strukturviskoses FlieBverhalten. Nach der Ozonbe-
handlung stieg der FlieBindex auf n = 0,65. Der Abbau der Strukturviskositit steht in engem Zusam-
menhang mit der Grofe und Konzentration von Biopolymeren. Wie oben gezeigt, hat die Ozonierung
einen deutlichen Einfluss auf die Gro3e der Biopolymere und somit auf das rheologische FlieBver-
halten.
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Im Rahmen dieser Arbeit wurden 19 verschiedene Biogasanlagen aus Deutschland, den Niederlan-
den und der Schweiz beprobt (Tabelle 3.8). Es wurden 31 Proben aus 12 NawaRo-Biogasanlagen
und 11 Proben aus 7 Kofermentationsanlagen auf ihre physikalisch/chemischen Parameter untersucht
(Stichprobenumfang n = 42). Die Biogasanlagen in Deutschland befinden sich liberwiegend in Nie-
dersachsen und Nordrhein-Westfalen in den Bereichen hoher Veredelungsdichte (z. B. Raum Stein-
furt, Raum Cloppenburg und Grafschaf Bentheim). Die Groe der Biogasanlagen zeigte eine hohe
Varianz, das Intervall der installierten Leistung lag zwischen 0,5 und 6,0 MW... Die Anlage NawaRo
VII und Kofermentation IV bereiten Biogas auf (z. T. neben einem BHKW) und speisen in das Erd-
gasnetz ein. Die Fiitterung der NawaRo-Anlagen bestand im Durchschnitt zu 41 % aus Maissilage,
36 % Rinder-/ Schweinegiille und ca. 5 % aus Festmist. Weitere 18 % setzen sich aus verschiedenen
Substraten wie Ganzpflanzensilage, Grassilage oder Verdiinnungswasser zusammen. Eine Ubersicht
der Substratzusammensetzung aller beprobter Biogasanlagen ist im Anhang dargestellt (7abelle A.1).
Bei Kofermentationen ist die Substraterfassung weniger transparent und bekannt. Diese Biogasanla-
gen verarbeiten in Abhédngigkeit von der regionalen und saisonalen Verfligbarkeit eine Vielzahl von
Substraten aus Industrieliberhdngen und Reststoffen. Als Substrate werden haufig Mischungen aus

Lebensmittelriickstdnden, Resten der Biodieselproduktion und Fetten/Flotaten eingesetzt.

Tabelle 3.8: Ubersicht der beproben NawaRo- und Kofermentationsanlagen

Biogasanlage Py Probenanzahl | Biogasanlage Py Probenanzahl

MW, --- MW¢ ---
NawaRo | 0,5 4 NawaRo XI 1,8 7
NawaRo 11 4.7 2 NawaRo XII 1,3 3
NawaRo III 0,5 2 Koferm. I 1,7 2
NawaRo IV 1,3 3 Koferm. 11 1,0 1
NawaRo V 0,6 2 Koferm. 111 0,8 3
NawaRo VI 1,1 2 Koferm. IV --- 1
NawaRo VII 2,4 2 Koferm. V 1,6 1
NawaRo VIII 0,7 2 Koferm. VI 6,0 1
NawaRo IX --- 1 Koferm. VII 3,1 2
NawaRo X 1,0 1

3.1 Pilotstandorte

Die Versuche im Pilotmaf3stab wurden an zwei Standorten in Deutschland durchgefiihrt. Ein Standort
befindet sich in Niedersachsen (Grafschaft Bentheim) und ein weiterer Standort in Nordrhein-West-
falen (Kreis Steinfurt). Beide Standorte zeichnen sich durch einen lokalen Nahrstoffiiberschuss an
Phosphor oder Stickstoff aus. Aus diesem Grund besteht Interesse, eine Nahrstoffentfrachtung der

Region durch die Aufbereitung des Girrestes zu untersuchen. Die NawaRo-Anlagen haben eine
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elektrische Leistung von 1,27 — 2,50 MW¢ (Tabelle 3.2). Fir beide Analgen besteht ein Warmekon-
zept liber Holztrocknung, Fermenterheizung und Fernwirme/Satelliten-BHKW. Beide Anlagen wer-
den mesophil betrieben (39,5 — 42 °C) und haben eine Verweilzeit von 40 — 65 Tagen. Die Substrat-
zusammensetzung der Anlagen besteht zu 36 — 51 % aus Maissilage und 36 — 37 % aus Giille. Wei-
tere Substrate sind Hafer/GPS und Zuckerriiben. Diese Anteile unterliegen grofleren saisonalen

Schwankungen und richten sich nach der Verfiigbarkeit der Substrate.

Tabelle 3.2: Prozessparameteriibersicht der Biogasanlagen des Standorts 1+2
Prozessparameter Standort 1 Standort 2
Elektrische Leistung 2,5 MW 1,27 MW
Betriebstemperatur 40-42°C 39,5-40°C
Fermentationsverweilzeit 60-65d 40-45d

36 % Rindergiille, 37 % Giille/Mist
Fiitterungsstrategie 36 % Maissilage, 51 % Maissilage

28 % Zuckerriibe 12 % Hafer/GPS
Girrestendlager-Volumen 15800 m? 13000 m?
Jéhrliche Garrestmenge 35000 — 55000 m*/a 30000 — 35000 m*/a
Trockenriickstand Gérrest 5.8+0,4 % 7,7+£0,5%
Org. Trockenriickstand Gérrest 72,8 +£1,0 % 71,2+0,2 %
pH-Wert Gérrest 7,7+0,2 7,8+0,0

Durch eine jihrliche Gérrestmenge von 30000 — 55000 m?-a”! konnen beide Standorte eine Lagerka-
pazitit fiir einen Zeitraum von 3,5 — 5,5 Monaten fiir Girreste vorweisen. Nach der aktuellen Diin-
geverordnung DUV 2017 [11] miissen in Zukunft weitere Lagertanks mit einem Volumen von etwa
6700 m* (Standort 1) beziehungsweise etwa 3250 m?® (Standort 2) nachgeriistet und/oder eine Auf-
bereitungstechnik vorgewiesen werden (§ 12, 2017).

Die vorgeschriebene Lagerkapazitit entspricht 6 Monaten fiir fliissige Wirtschaftsdiinger oder Gér-
restriickstdnde. Der Trockenriickstand liegt zwischen 5,8 und 7,7 % mit einem organischen Anteil
von 71,2 — 72,8 %. Der pH-Wert liegt im leicht basischen Bereich (7,7 — 7,8). Die physikalisch-

chemischen Parameter unterliegen geringen Standardabweichungen.

3.2 Versuchsanlagen

Im folgenden Abschnitt werden die verschiedenen Versuchsanlagen des Projektes dargestellt. Es
wurden drei Versuchsmafistibe untersucht: 1) Labor-, 2) Technikums- und 3) PilotmaBstab (A4bbil-
dung 3-1). In allen MaBstéiben wurde der Gérrest durch eine Fest-/Fliissigtrennung mit einer Zentri-
fuge vorsepariert, im Pilotmaf3stab zusétzlich mit einem Pressseparator vorentwissert. Die Anlagen-
leistung variiert von 1,6 L-h™! im diskontinuierlichen Betrieb (LabormalBstab) bis hin zu 3 — 5 m*h’!
im kontinuierlichen Betrieb (PilotmaBstab). Der Uberstand der Zentrifugation (Zentrat) wurde bei
einigen Versuchskonfigurationen mit Ozon vorbehandelt. Die Ozonleistungen lagen zwischen 0,13
und 980 g-h! (scale-up Faktor = 7500). Im LabormaBstab wurde eine dead-end Ultrafiltration mit

einer Membranfldache von 0,0033 m? eingesetzt.
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| Versuchsmalstdbe |
| LabormaBstab || Technikumsmalstab || PilotmaBstab |
Pressseparator
Typ: Quetschprofi
Fa. agriKomp
V =5-7m*h’
Zentifuge Siebzentifuge Dekanterzentrifuge
Typ: Megafuge 1.0 Typ: LS Typ: AD0509
Fa. Heraeus _ Fa. CEPA Fa. GEA Westfalia
V=16Lhn" V =10-40Lh" V =3-5m>"h’
| B _Ozo_nis;)r_ — | B _Ozonisg)r_ —l | B _Ozo_nisa)r_ —l
Typ: Certison 200 | Typ: 301.19 | Typ: CFS-14 2G
| Fa. Sander | Fa. Sander | Fa. Ozonia
L Town=0.13gh" | | Moson=30gh" | | Tosn =980 g'h” |
Ultrafiltration Ultrafiltration Ultrafiltration
Typ: Amicon 8200 Querstromfiltration Querstromfiltration
Fa. Merck Millipore Fa. A3 W. S. Fa. A3 W. S.
AMembran: 0’0033 m? AMembran: 05236 m® AMembmn: 73328 m?

Abbildung 3-1:  Scale-up Struktur fiir Labor-, Technikums-, Pilotmaf3stab bestehend aus Pressse-

parator, Zentrifugen, optionale Ozonisatoren und Ultrafiltrationen

Im Technikums- und PilotmaBstab wurden Querstromfiltrationen eingesetzt, die mit einem oder
mehreren Membranen pro Modul ausgestattet waren. Die Membranflachen betrugen 0,236 m? (Tech-
nikumsmafstab) und 7,328 m? (PilotmaBstab). Der scale-up Faktor bei der Ultrafiltration betragt
etwa Faktor 2200.

3.2.1 Pressseparator/Zentrifugen

Die Separation durch Pressseparatoren und Zentrifugation stellt den ersten Aufbereitungsschritt fiir
die Gérrestaufbereitung dar. Im LabormaBstab erfolgte dies mit einer Zentrifuge Megafuge 1.0 (Fa.
Heraus) bei einer relativen Zentrifugalbeschleunigung von RZB = 3493 g im diskontinuierlichen Be-
trieb. Die Zentrifugationsdauer betrug 10 min und das Fiillvolumen 0,4 L (vgl. Tabelle 3.3). Die
Separationsleistung lag durch die chargenweise Betriebsweise bei ca. 1,6 L-h.

Um die Separationsleitung zu verbessern, wurden verschiedene kationische polymere Flockungsmit-
tel eingesetzt (Typ Superfloc C-491 bis C-496, Fa. Kemira). Die kationischen Flockungsmittel sind
je nach Typ verschieden stark geladen und haben eine Molekularmasse von 3-10° bis 4-10° g'mol™.
Die Polymere wurden in Konzentrationen von 0 — 6 gpoymer'kgrr™! getestet. Die polymeren Flo-
ckungsmittel zeigen eine biologische Abbaubarkeit von 20 % in 2 Jahren, die nach aktueller Diinge-
mittelverordnung (DiMYV 2017) fiir synthetische Flockungsmittel gefordert wird [127].
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Tabelle 3.3: Vergleich der eingesetzten Fest-/Fliissigseparatoren
Bezeichnung Hersteller/ Typ Arbeitsweise RZBing
Laborzentrifuge Heraeus/Megafuge 1.0 Diskontinuierlich 3493
Siebzentrifuge CEPA Zentrifugenbau GmbH/LS Semikontinuierlich 2200
Dekanter GEA Westfalia Separator/ AD0509 Kontinuierlich 3400
Pressseparator Quetschprofi/agriKomp Kontinuierlich -

Die Zentrifugation im Technikumsmafstab erfolgte mit einer Siebzentrifuge Typ LS (Fa. CEPA
Zentrifugenbau) im semikontinuierlichen Betrieb bei 2200 g. Das Innenvolumen der Siebtrommel
betrug 2 L. Die Separationseinheit besteht aus einer gelochten Trommel mit eingelegtem Siebfilter
mit einer Maschenweite von 120 um. Der Gérrest wurde kontinuierlich mit einer Schlauchpumpe
Typ 603UR/01 (Fa. Watson-Marlow) in die Zentrifuge gefordert, bis das Trommelvolumen von 2 L
mit Feststoff gefiillt war. Nach einer vollstindigen Entleerung wurde die Zentrifuge mit demselben
Sieb weiterverwendet. Das Zentrat wurde {iber einen seitlichen Auslass aufgefangen. Die Separati-
onsleistung betrug je nach Gérrest 10 — 40 L-h..

Die Feststoffabscheidung im Pilotmafistab erfolgte {iber eine kombinierte Fest-/Fliissigtrennung,
bestehend aus einem Pressseparator und einer Dekanterzentrifuge (vgl. Abbildung 3-2 und Abbildung
3-3). Der Pressseparator (Typ Quetschprofi, Fa. agriKomp) hat einen volumetrischen Durchsatz von
5 —7 m*h! und arbeitet mit einem Trennsieb mit 0,5 — 1,0 mm Maschenweite. Der Gérrest aus dem
Endlager wird {iber eine Zahnradpumpe (P-01) durch den Separator gefordert. Dabei entsteht ein
Feststoff, der iiber Fordertechnik abtransportiert und gesammelt wird. Die diinne Phase wird von der
Pumpe P-03 je nach Ventilstellung (H-05 und H-06) durch einen Verweilzeittank gefordert oder dem
Dekanter direkt zugefiihrt. Im Verweilzeittank (Verweilzeit 5 — 7 Minuten) findet nach einer inten-
siven Kontaktphase eine Ruhephase statt, sodass organische Agglomerate zwischen Gérrest und Po-
lymerldsung ausgebildet werden konnen. Die Polymerldsung (B-01, ca. 0,5 Gew.-%) wird im defi-
nierten Konzentrationsverhéltnis (erfasst iiber FI01 und FI02) mit der vorseparierten Phase ver-
mischt. Der Dekanter trennt anschlieBend in eine feste Phase und ein Zentrat. Der Feststoff wird
gesammelt und entweder getrennt vom Feststoff des Pressseparators oder gemeinsam gelagert. Das

Zentrat wird gesammelt und von der Feedpumpe der Ultrafiltrationsstufe angesaugt.

H-06
BOL

Dekanter

Zentrat
Verweil- P\ 4»

zeittank

Feststoff ‘

Dekanter

Girrest aus
Endlager Feststoff Pressseparator»

Abbildung 3-2:  Verfahrensfliefbild Fest-/Fliissigtrennung, Pressseparator/Dekanterzentrifuge
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Austragsschnecke
Feststoll ausiSeparatos,

Abbildung 3-3:  Aufnahme der Fest-/Fliissigtrennung bestehend aus Pressseparator und Dekan-

terzentrifuge am Standort 1

3.2.2 Ultrafiltrationsanlagen

Die Ultrafiltrationsleistung wurde im Labormalstab, TechnikumsmaBstab und im PilotmaBstab un-
tersucht. Die Anlage im LabormaBstab ist Eigentum der Hochschule Osnabriick, die Anlagen im
TechnikumsmaBstab und PilotmaBstab wurden an den verschiedenen Standorten in Nordwest-
deutschland von der Fa. A3 Water Solutions zur Verfiigung gestellt.

Im Labormafistab wurde eine Membrantestzelle Amicon 8200 (Fa. Merck Millipore) verwendet.
Es handelt sich um eine dead-end Filtration mit eingesetztem Riihrer (vgl. Tabelle 3.4). Die Ultra-
filtrationsmembran hatte eine Trenngrenze von 0,04 um (Polyethersulfon UP 150, Fa. Microdyn-
Nadir GmbH) und wurde bei einer Temperatur von 3 =20 £ 2 °C, einem transmembranen Druck von
Ap = 1 bar+ 0,1 bar und einer Riihrerdrehzahl von n =120 min™' + 10 min"! betrieben. Fiir jeden
Versuch wurde eine neue Membran verwendet. Die Flussleistung iiber der Ausbeute der Membran-
testzelle wurde zwischen 0 und 15 % Ausbeute mit einer Laborwaage Secura 2102-1S (Fa. Sartorius)
protokolliert. Bei einer Ausbeute von 10 — 15 % blieb die mittlere Flussleistung der Membran mit
einer Standardabweichung von + 5 % konstant. Der Mittelwert des stationdren Bereiches wurde fiir
die Flussbewertung der verschiedenen Verfahren verwendet.

Im Technikumsmafistab und Pilotmafistab wurden keramische TiO»/a-Al,O3-Membranen (UF
150, Fa. Atech) mit einer Trenngrenze von 0,05 pm beziehungsweise 150 kDa eingesetzt. Die Mo-
dullénge betrug in beiden Féllen 1,2 m, der Bohrungsdurchmesser 3,3 mm. Im TechnikumsmaBstab
wurde eine Membraneinheit im Modul verbaut, im Pilotmal3stab 31 Membraneinheiten, was zu einer
Filtrationsflache von 0,236 m? und 7,328 m? fiihrte.
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Tabelle 3.4: Vergleich geometrische Parameter/ Prozessbedingungen der Ultrafiltrationen
Parameter LabormaBstab TechnikumsmaRstab PilotmalBstab
Typ dead-end Filtration Quersiron- Quersirom-

iltration filtration
Modulanzahl 1 1 31
Modullange --- 1,20 m 1,20 m
Anzahl Bohrungen - 19 589
Bohrungsdurchmesser --- 3,3 mm 3,3 mm
Gesamtmembranfliche 0,0033 m? 0,236 m? 7,328 m?
Porengrofle 0,04 um 0,05 um 0,05 um
Temperatur 20+ 2 °C 20 —-80 °C 20 —-80 °C
Transmembraner Druck 1 bar = 0,1 bar 1 — 4 bar 1 -5 bar

Riihrer 120 min’!
Wymfang = 0,309 m's™

Ausbeute 0-15% 0-40% 70 %

Stromungsgeschwindigkeit 1-5ms’! 1 -5ms’!

Die Prozessparameter Temperatur 9, transmembrane Druckdifferenz Ap, Uberstromungsgeschwin-
digkeit w und Ausbeute Y wurden bei den Anlagen im Technikumsmafstab und PilotmaBstab jeweils
einzeln variiert, um den Einfluss des Parameters auf den Prozess quantifizieren zu kdnnen. Da sich
die konstanten Prozessgrof3en je nach Anlage unterscheiden, sind die genauen Werte an den jeweili-

gen Abbildungen benannt.

1) Temperaturtest:
20 °C <9 <80 °C, Ap = const., w = const., Y = const.

2) Anderung der transmembranen Druckdifferenz:
0,2 <Ap <4,0 bar, 3 = const., w = const., Y = const.

3) Anderung der Uberstrdmungsgeschwindigkeit:
0,5<w<55ms",9=const., Ap = const., Y = const.

4) Ausbeutetest (entfallt fiir Pilotanlage, da kontinuierlicher Betrieb):
0% <Y <50 %, 3 = const., Ap = const., w = const.

Ein VerfahrensflieBbild der Pilotanlage und eine Aufnahme der Anlage sind in Abbildung 3-4 und
Abbildung 3-5 dargestellt. Das Verfahrensprinzip der Anlage im TechnikumsmaBstab ist mit der Pi-
lotanlage vergleichbar, jedoch weniger automatisiert und mit weniger Messtechnik ausgestattet. Das
Zentrat des Dekanters wird im Behilter B-01 gesammelt und iiber die Pumpen P-01 und P-02 auf
Betriebsdruck (1 — 5 bar) und die notwendige Uberstromungsgeschwindigkeit (0,5 — 5,5 m's™) ge-
bracht. Das Zentrat wird iiber das keramische Modul (F-02) in die Permeat- und Retentatphase auf-
getrennt. Beide Phasen kdnnen je nach Betriebsweise vollstandig oder teilweise in den Arbeitstank
zurlickgefiihrt werden. Im kontinuierlichen Betrieb wird das Retentat {iber das gesteuerte Ventil
(V-02) aus dem Prozess gefiihrt, Permeat verldsst den Prozess drucklos iiber das Ventil H-08. Die
Ausbeute von 70 % wird dabei automatisch geregelt, indem die jeweiligen Volumenstrome {iber die

magnetisch-induktiven Durchflussmesser FISAO1 und FI02 erfasst werden. In einem Intervall von

50



3 Material und Methoden

5 Minuten (Pilotanlage) wird fiir 0,1 s eine zyklische Riickspiilung von Permeat durch das Modul
ausgelost. Gesammeltes Permeat im Behélter B-02 wird dabei durch Druckluft fiir kurze Zeit riick-
wirts durch das Modul geleitet, um die Deckschicht abzuldsen und in die Bulkphase zu iiberfiihren.
Diese Moglichkeit ist bei der Anlage im TechnikumsmaBstab nicht gegeben. Bei der Pilotanlage
werden alle Volumenstrome, Driicke und Temperaturen im Steuerungskasten von der SPS ausge-
wertet und dargestellt. Bei der Anlage im TechnikumsmaBstab werden alle Prozessparameter lokal

angezeigt und miissen héndisch ausgewertet und eingestellt werden.

Riicklauf Permeat H-06

Zentrat aus PO
Dekanter/ Riicklauf Retentat H-07 Probe

Retentat

Ozonanlage b Htoj()S DO—
@ 3
Retentat
V-2
B

OF—> Permeat

H-04 H-08 Prob
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Druckluft
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Abbildung 3-4:  VerfahrensflieBbild der Ultrafiltrationsstufe im PilotmaBstab
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Abbildung 3-5:  Aufnahme der Ultrafiltrationsstufe im PilotmaBstab (Foto: Fa. A3)
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Die Bewertung der Ultrafiltrationsoptimierung erfolgte iiber den Fluxfaktor F, der dem Quotienten
aus Membranfluss nach (Jp optimiert) und vor der Optimierung (Jp geferenz) €ntspricht (GL 3.33).
Im linearen Einflussbereich der transmembranen Druckdifferenz (Ap) auf den Membranfluss (Jp)
kann die Permeabilitidt (P) berechnet werden. Die Permeabilitdt entspricht dem Quotienten aus

Membranfluss und transmembraner Druckdifferenz (Gl. 3.34).

F = ]P,optimiert (Gl 333)
]P,Referenz
_ e
p=L (Gl. 3.34)

3.2.3 Umkehrosmoseanlage

Im PilotmafBstab wurde das Permeat der Ultrafiltration durch eine dreistufige Umkehrosmosememb-
ran aufgereinigt. Die dreistufige Umkehrosmose wurde bei Driicken von 12 — 60 bar, Temperaturen
von 20 — 35 °C und Ausbeuten von 70 — 80 % betrieben. Die verbaute Filtrationsfldche der drei
Anlagen betrdgt in Summe 137,2 m?. Ein VerfahrensflieBbild ist in Abbildung 3-6 dargestellt. Um
einen ausreichend hohen Riickhalt fiir das geloste Ammoniak realisieren zu kdnnen, wurde das Per-
meat der Ultrafiltration zuvor leicht angeséduert auf einen pH-Wert von 6,6 — 6,8. Der erniedrigte pH-
Wert fiihrt zu einer Gleichgewichtsverschiebung des Ammoniak-Ammonium-Gleichgewichtes auf
die Seite des Ammoniums, was zu einem wesentlich erhdhten Riickhalt der Komponente auf der
Umkehrosmosemembran fiihrte (vgl. Abschnitt 2.4.1). Die Umkehrosmosestufe I (UO I) wird liber
eine Vordruck- und Hochdruckpumpe bei 40 — 60 bar betrieben. Der Betriebsdruck der 1. Stufe wird
iiber das Ventil H-01 eingestellt. Der Druck des Permeates der UO I wird iiber zwei Kreiselpumpen
auf jeweils 6 und 12 bar angehoben und durchstromt beide Membranmodule. Die Prozessdriicke
werden liber die Ventile H-02 und H-03 eingestellt. Das Konzentrat der UO II und III wird vor die
erste Stufe (UO I) geleitet, um die Prozesswasserausbeute zu steigern. Die hochste Konzentration an
Salzen liegt demnach im Konzentrat der UO I vor. Dieses Konzentrat wird aus dem Prozess als fliis-

siger Nahrstoffdiinger abgefiihrt.
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Abbildung 3-6:  VerfahrensflieBbild der Umkehrosmoseeinheit im PilotmaBstab

3.2.4 Ozonanlagen

Die Ozonierung der Gérrestzentrate erfolgte in drei Maf3stdben im Batchbetrieb mit Volumina von
0,23 L bis 10000 L bei Umgebungstemperatur (20 °C) und leichtem Uberdruck (Tabelle 3.5). Im
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Labormafistab wurde ein Ozonisator Certizon 200 (Fa. Sander) mit einer Ozonleistung von
0,134 g-h”! mit Luft aus Ausgangsmedium verwendet. Bei der Verwendung von Luft wurden niedrige
Ozonkonzentrationen von ca. 1,6 g-m™ erreicht. Die Reaktionszeit der Versuche lag von 60 — 120 Mi-
nuten. Wéhrend der Reaktion wurde ca. 0,1 — 1 mL Entschdumer eingesetzt (Typ: geheim, Fa.
BASF), um die Oberfldchenspannung herabzusetzen und ein Uberschiumen zu vermeiden. Die Ver-
suchsanlage im Technikumsmafstab wurde mit technischem Sauerstoff betrieben. Die Ozonkon-
zentration in Ozon/Sauerstoffgemisch lag zwischen 45 und 120 g'm™. Die Ozonleistung der Anlage
betrug 30 g-h!, das Arbeitsvolumen 30 — 40 L. Im TechnikumsmaBstab wurde Kiihlwasser mit einer

Temperatur von 15 °C und einem Durchfluss von 50 L-h"! eingesetzt.

Tabelle 3.5: Vergleich der Leistungsdaten und Prozessbedingungen der Ozonanlagen
Parameter LabormaBstab TechnikumsmaBstab PilotmalBstab
Ozongenerator Certizon 200 301.19 CFS-14 2G
Hersteller Sander Sander Ozonia
Gasversorgung Luft Techn. Sauerstoff Techn. Sauerstoff
Arbeitsweise Batch Batch Batch
Ozonleistung 0,134 g'h! 30 g-h! 980 g-h!
Ozonkonzentration ca. 1,6 gm? 45120 gm? 50 - 150 g'm’
Gasdurchsatz 100 Lyh! 600 Lyh! 14500 Ly-h!
Kiihlbedarf --- H,O (15 °C), 50 L-h! H,O (15 °C), 1100 L-h"!
Arbeitsvolumen 0,23 L 30-40L 10000 L
Temperatur 20°C 20 °C 20 °C
Druck 1,1 baraps 1,4 baraps 1,5 baraps

Die Anlage im PilotmaBstab (4bbildung 3-8) wurde mit einem volltechnischen Ozongenerator (Typ:
CFS-14 2G, Fa. Ozonia) mit Sauerstoff betrieben. Die Ozonleistung im Betrieb betrug 980 g-h’!
(Konzentrationen etwa 100 g'm). Das Zentrat des Dekanters wurde durch die Pumpe P-01 in den
Vorlagetank (B-01) gefordert. Zu Versuchsbeginn wurden sowohl der Vorlagetank (B-01) als auch
der Ozonreaktor (B-02) mit Zentrat befiillt, sodass das aktive Reaktionsvolumen bei 10 m* lag (vgl.
Abbildung 3-7). Wihrend des Versuchsbetriebs wurde das Material mit der Kreiselpumpe P-02 mit
einem Volumenstrom von 7 — 8 m*h™ im Kreis zirkuliert. Uber einen Venturiinjektor wurde das
Ozon/Sauerstoffgemisch in die fliissige Phase eingetragen und in den Ozonreaktor gefordert. Die
Reaktion von Ozon mit der vorliegenden Organik fand vollstindig im Ozonreaktor statt, sodass im
Bereich des Vorlagetankes keine Sicherheitstechnik bendtigt wurde, da keine Ex-Zonen entstanden.
Der Ozoncontainer ist mit umfangreicher Sicherheitstechnik wie einer Sauerstoff-, Ozonmessung
und einem Brandmelder ausgestattet. Voralarme werden optisch angezeigt, Alarme bei kritischen
Ozonkonzentrationen (> 0,1 ppm) werden optisch und akustisch angezeigt, setzen die Anlage strom-

los und unterbinden somit die weitere Produktion von Ozon und dessen Austreten. Nach einer Reak-

53



3 Material und Methoden

tionszeit von 2 — 4 h wurden spezifische Ozonkonzentrationen von 20 — 30 gozon'kgor ™! in das Me-

dium eingebracht, und das Probenvolumen von 10 m* wurde zur Ultrafiltration gefordert (vgl. Ab-

bildung 3-4).
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Abbildung 3-7:  VerfahrensflieBbild der Ozoneinheit im PilotmaBstab
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Abbildung 3-8:  Aufnahme der Ozoneinheit am Standort 1 im PilotmaBstab
3.3 Analytik

Im Folgenden werden die Probennahme und Probenaufbereitung sowie die durchgefiihrten analyti-
schen Verfahren dargestellt. Ein Grofteil der Analysen wurde in den Laboren der Hochschule/Uni-

versitdt Osnabriick und Universitdt Gent selbst durchgefiihrt. Einige Analysen (wie z.B. die Nahr-
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stoffanalytik der Feststoffe/LC-OCD) wurden an externe Institute vergeben. Zu den darstellten Mess-
verfahren werden Messfehler angegeben, die im Wesentlichen auf Standardabweichungen von Viel-

fachmessungen beruhen oder iiber die Fehlerfortpflanzung nach Gauf berechnet wurden.

3.3.1 Probenentnahme und Probenaufbereitung

Die Probenentnahme und -aufbereitung erfolgte nach der VDI Norm 4630 [128]. Die Gérreste wur-
den entweder aus dem Girrestendlager oder dem Nachgérer der verschiedenen Biogasanlagen ent-
nommen. Um Inhomogenititen in den Entnahmestutzen zu vermeiden, wurde ein Vorlaufvolumen
von etwa 10 Litern verworfen, bevor eine Probe entnommen wurde. Die Lagerung der Proben er-
folgte unter 6 °C. Bei dieser Temperatur kann davon ausgegangen werden, dass die Biologie im
Girrest zum Erliegen kommt und keine weitere Fermentation ablduft. Fiir die Entnahme représenta-
tiver Proben wurde das Probevolumen durch intensives Rithren homogenisiert. Dies wurde technisch
durch ein Rithrwerk (Typ RW 25, Fa. Jirgens, Ankerriihrer, 9 ¢cm Breite, 1 — 2 Minuten,
200 — 400 min™!) realisiert. Die Bestimmung der Zentratparameter (und aller weiteren separierten
Phasen) erfolgte nach einer standardisierten Zentrifugation (Megafuge 1.0, Fa. Heraeus, 10 Minuten,
RZB = 3493 g, 4300 min!). Fiir Parameter, die iiber die optische Dichte mit einem Photometer be-
stimmt wurden, wurde zuvor mindestens mikrofiltriert (0,45 pum), um die Partikel abzutrennen. Da-

mit wurde ein Mehrbefund durch Triibung von Partikeln im Gérrest ausgeschlossen.

3.3.2 Analytische Methoden

Trockenriickstand (TR), organischer Trockenriickstand (0TR)

Der Trockenriickstand (TR) der Proben wurde nach DIN EN 12880 [129] bestimmt. Dazu wurden
keramische Tiegel mit einer Probe von etwa 10 — 20 g befiillt und bei einer Temperatur von
105 £ 5 °C bis zur Massenkonstanz getrocknet. Zwei aufeinanderfolgende Messungen im Abstand
einer Stunde zeigten dabei eine Abweichung kleiner 0,5 Gew.-%. Bei einer Garrestprobe ist dic Mas-
senkonstanz nach einer Trocknung im Wérmeschrank von 24 h erreicht (Fa. Memmert, Modell 100).
Die Masse der Tiegel wurde mit der Analysewaage bestimmt (Fa. Sartorius, Modell Secura 224-18,
Reproduzierbarkeit = 0,1 mg). Der Trockenriickstand (TR) zeigte eine Standardabweichung von
<1 % bei einer Doppelbestimmung.

Der organische Trockenriickstand (0TR) oder auch Gliihriickstand wurde nach DIN EN 12879 [130]
bestimmt. Er wird in Prozent angegeben und stellt den Anteil an organischem Trockenriickstand der
Probe bezogen auf den gesamten Trockenriickstand dar. Die Tiegel wurden fiir mindestens 3 h in
einem Thermoofen (Fa. Heraeus, Thermicon P) bei einer Temperatur von 550 + 25 °C bis zur Mas-
senkonstanz gegliiht und nach einer Abkiihlphase im Exsikkator mit der oben beschriebenen Analy-
sewaage vermessen. Der organische Trockenriickstand zeigt ebenfalls Abweichungen < 1 %. Die
Konzentration an organischem Trockenriickstand wurde iiber das Produkt aus Trockenriickstand
(TR), organischem Trockenriickstand (0TR) und Zentratdichte (pzenrqt) berechnet (GL 3.35).

0TRkonz. = TR - OTR * pzentrat (Gl. 3.35)
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Mikroskopie und Partikelgroffenmessung

Mikroskopische Aufnahmen wurden mit einem universellen Auflicht — Durchlicht Systemmikroskop
(Fa. Olympus, Typ BX61) durchgefiihrt. Digitale Aufnhahmen wurden mit der Mikroskop Digitalka-
mera (Fa. Olympus, Typ DP80) mit einer Aufldsung von 12,5 Megapixeln gemacht.

Die effektiven VergroBerungen lagen je nach Probe von 10x — 100x. Das Mikroskop verfiigt tiber
die Moglichkeit, Stapelaufnahmen durchzufiihren. Dabei wird ein Serienfoto in definierten Abstin-
den zum Objekt erstellt und digital verarbeitet, was zu einer hoheren Tiefenschérfe fiihrt. Die Parti-
kelgroBenmessung wurde an der Universitét Gent (Fachbereich angewandte analytische und physi-
kalische Chemie) durchgefiihrt. Die Messung erfolgte mit einem Laserbeugungs-PartikelgrofBen-
messgerit (Fa. Malvern Instruments Ltd, Typ Mastersizer S long bench, Linse 300 RF, Dispersions-
einheit MSX-17). Die Probe wurde tropfenweise hinzugegeben, bis eine Triibung von 10 % im Gerit
erreicht wurde. Die Auswertung erfolgte iiber die Malvern Mastersizer Software mithilfe des poly-
dispersen Modellansatzes. Fiir die wissrige kontinuierliche Phase wurde ein Brechungsindex von

1,33 verwendet. Der reale und imaginédre Brechungsindex der Partikel betrug 1,4564 und 0,1.

Nihrstoffe und chemischer Sauerstoffbedarf

Die Nahrstoffkonzentrationen der Feststoffe und der chemische Sauerstoftbedarf wurde extern durch
die Fa. AGROLAB untersucht. Dazu zdhlten der Gérrest, die feste und fliissige Phase des Pressse-
parators und die feste Phase des Dekanters. Die DIN-Verordnungen und Messfehler [131] der jewei-

ligen Messparameter sind in 7abelle 3.6 zusammengefasst.

Tabelle 3.6: Feststoffanalytik fiir Nahrstoffe und chemischen Sauerstoffbedarf
Parameter Typ Messfehler [131]
Ammoniumstickstoff (NH4-N) DIN 38406-5-2 [E 5-2] <15,6 %
Chemischer Sauerstoffbedarf DIN 38409-41-1 (H 41-1) -—-
Gesamtstickstoff (Dumas-N) DIN EN 16168 <16,2%
Gesamtstickstoff (Kjeldahl-N) DIN 19684-4 <16,2 %
Kalium (K,0) DIN EN ISO 11885 [E 22] <84 %
Gesamtphosphor (P,0s) DIN EN ISO 11885 [E 22] <17,2%

Die Néhrstoffkonzentrationen der fliissigen Phasen und der chemische Sauerstoffbedarf wurde im
Labor mit Kiivettentests der Fa. Hach Lange untersucht. Dazu zéhlten die fliissige Phase des Dekan-
ters, das Permeat/Retentat der Ultrafiltration und das Permeat/Konzentrat der Umkehrosmose. Die
Extinktion bzw. optische Dichte der Proben wurde mit einem UV/VIS Spektralphotometer (Fa. Hach
Lange, Typ DR 5000/DR 6000) gemessen. Die verwendeten Kiivettentests mit den zugehdrigen
Messbereichen sind der Tabelle 3.7 zu entnehmen. Die Messung der Kaliumkonzentration erfolgte
nach einer Vorfiltration (mindestens 0,45 um. Die Standardabweichung der Doppelbestimmungen

wurde tiberpriift und lag bei maximal £+ 5 %.

56



3 Material und Methoden

Tabelle 3.7: Fliissiganalytik fiir Nahrstoffe und chemischen Sauerstoffbedarf
Parameter Typ Messbereich mg-L™!
Ammoniumstickstoff (NH4-N) LCK 302 47 - 130
Chemischer Sauerstoffbedarf LCK 314 15-150
Chemischer Sauerstoffbedarf LCK 914 5000 — 60000
Gesamtstickstoff (Nges) LCK 338 20-100
Gesamtphosphor (P,0s) LCK 350 4,5-45
Kalium (K,0) LCK 228 6—60

Polysaccharide und Proteine

Die Bestimmung der Polysaccharide erfolgte nach der Methode von DuBois et al. (1956) [132]. Die
Kalibrierung erfolgte regelmiBig mit D-Glucose-Monohydrat im Konzentrationsbereich von
1 — 100 mg-L". Der verdiinnten Probe (1 mL) wurde zuerst 1 mL Phenol (5 Gew.-%, Fa. Sigma-
Aldrich) und anschlieBend 5 mL konzentrierte Schwefelsdure (95 — 97 Gew.-%, Fa. Sigma-Aldrich)
hinzugegeben und fiir 40 Minuten inkubiert. Das Absorptionsmaximum des Wellenldngenscans lag
zwischen 480 und 490 nm. Die relative Standardabweichung der Doppelbestimmung lag im Mittel
bei £+ 1,35 % und stets < 5 %.

Die Proteine wurden nach der Methode von Bradford (1976) [133] bestimmt. Die Methode ist fiir
die Bestimmung von Proteinen und Polypeptiden mit einer MolekiilgroBe > 3000 Da geeignet [134].
Die Kalibrierung erfolgte mit Rinderserum-Albumin im Bereich von 25 — 500 mg-L™!. Zu jeder ver-
diinnten Probe (0,1 mL) wurde 1 mL. Coomassie-Brilliantblau G250 Reagenz (Fa. AppliChem) ge-
geben. Die Absorption bei einer Wellenldnge von 595 nm wurde nach 5 Minuten Inkubationszeit
bestimmt. Jede Messung erfolgte als Doppelbestimmung mit einer zugehdrigen Nullprobe. Im Mittel

betrug die relative Standardabweichung + 1,64 % und stets <5 %.

LC-OCD

Die LC-OCD Messungen wurden durch die Technische Universitét Berlin (Fakultit I1I: Technischer
Umweltschutz/Wasserreinhaltung) durchgefiihrt. Bei der LC-OCD Analyse (Liquid Chromato-
graphy — Organic Carbon Detection) handelt es sich um eine GroBBenausschlusschromatografie mit
einem UVas4 nm-Detektor und online-Kohlenstoff-Detektor (Fa. DOC Labor Dr. Huber, Karlsruhe,
Germany). Fiir die Trennung wurde eine Toyopearl HW-50S Trennsdule (250 x 20 mm, Partikel-
groBBe 20 — 40 um, Fa. Tosoh Bioscience, Tokyo, Japan) verwendet. Die Probe wurde in einem Phos-
phatpuffer (20 mmol-L") mit einem Durchfluss von 1,5 mL-min™' geldst. Nach der Trennung und
Detektion des UV-Signals wurde die mobile Phase in den Gréntzel-Diinnschichtreaktor gefiihrt, wo
die organischen Inhaltsstoffe oxidiert wurden. Die Oxidation erfolgte mithilfe von konzentrierter
Phosphorséure (0,4 mL-min™') und UV-Bestrahlung bei 184 nm. Das produzierte Kohlenstoffdioxid
wurde mithilfe von Stickstoff (5.0) als Trigergas (20 L+h™") mit einem Infrarotdetektor erfasst.

Das Verfahren eignet sich zur qualitativen und quantitativen Analyse von organischen Inhaltsstoffen
in Abwissern. Diese Bestandteile sind u. A. Polysaccharide, Proteine, Huminstoffe und niedermole-

kulare geladene und neutrale Inhaltsstoffe (Aminoséuren, Zucker).
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Leitfihigkeit und pH-Wert

Die Leitfdhigkeit der Proben wurde mit dem Multimeter HQ30D der Fa. Hach gemessen. Der Mess-
bereich der Leitfahigkeit liegt zwischen 0,01 puS-cm™ und 200 puS-cm™. Im Bereich von 1 pS-cm™! bis
200 uS-cm™! betrdgt die Genauigkeit der Messung + 0,5 pS-cm’!. Fiir die Messung des pH-Wertes
wurde die pH-Sonde pHC101 mit dem oben genannten Multimeter verwendet. Der Messbereich der
Sonde liegt zwischen 2 < pH < 14 (Natriumfehler — 0,6 pH bei pH 12,6). Der Temperaturbereich
liegt zwischen 0 und 50 °C (£ 0,3 K).

Ansiuerung

Die Ansduerung der Zentrate und Retentate erfolgte mit konzentrierter Schwefelsidure
(95 — 97 Gew.-%, Fa. Sigma-Aldrich) und unter Zugabe von Entschaumer (Typ: geheim, Fa. BASF).
Bei der Titration auf einen pH-Wert von 4 bis 2 wurden 6,0 — 10,0 Lssure'm™ zenuat bendotigt. Die zuge-
horigen Titrationskurven befinden sich im Anhang (vgl. Abbildung A-7). Die Menge an Entschdumer

war gering und betrug << 1 % der eingesetzten Probenmenge.

Dichte

Die Dichte der Gérreste wurde mit 500 mL Messzylindern ermittelt. Die Masse wurde mit der La-
borwaage Practum 2102-1S (Fa. Satorius) erfasst. Die Dichte separierter Gérrestfraktionen wurden
mit einem Pyknometer (Fa. Brand, 25 — 50 mL) gemessen. Die Doppelbestimmung der Dichten des

Girrestes und der separierten Phasen zeigte eine Standardabweichung von + 1 %.

Zetapotential

Das Zetapotential wurde mit dem Messgerit Zetasizer-Nano-Series (Fa. Malvern) und der zugehori-
gen Software Malvern V 7.03 vermessen und ausgewertet. Die Proben wurden zuvor verdiinnt (ca.
1:70), da die Messung optisch erfolgt und der Messwert nicht konzentrationsabhéngig ist. Jede Mes-
sung erfolgte als 6-fach Messung mit jeweils 90 Sekunden Abkiihlzeit zwischen den Einzelmessun-
gen. Durch die Lasermessung wurde Wiarmeenergie in das System eingebracht, was zu einer Visko-
sititssenkung fiihrte. Durch die Abkiihlphase konnte dieser Effekt minimiert werden. Die mittlere
Standardabweichung aller 6-fach Messungen betrug + 6,45 %.

3.4 Rheologische Messungen

Die rheologische Eigenschaften wurden sowohl von strukturbehafteten Gérresten (Abschnitt 3.4.1),
als auch den separierten Phasen bestimmt (4bschnitt 3.4.2). Da sich die Medien aufgrund ihrer Par-
tikelstruktur, PartikelgroBe und Hohe der Viskositét stark unterscheiden, wurde fiir den Gérrest ein
rheologisches Messsystem auf Basis des Konzeptes von Rieger und Novak (1974) [99] etabliert. Die
rheologischen Messungen der separierten Phasen (Zentrate, Permeate, Retentate) erfolgten in einem
Rheometer Physica MCR 101 (Fa. Anton Paar).
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3.4.1 Viskosititsmessung der Girreste

Der Aufbau des Riihrwerksviskosimeters ist in Abbildung 3-9 mit den zugehorigen Leistungsdaten
dargestellt (7abelle 3.8). Das Viskosimeter besteht aus einem temperierbaren Doppelmantelgefal3
mit einem Arbeitsvolumen von 2 L. Das Vollblatt taucht zu etwa 80 % in das Medium ein. Durch
diese Verfahrensweise bleiben die beiden oberen Ecken des Riihrblattes aullerhalb der wissrigen
Phase, womit die Ecken nicht vom Umwickeln mit Fasern betroffen sind. Dies ist eine Grundvoraus-
setzung flir den reproduzierbaren Betrieb des Messsystems. Das Riihrblatt wird durch das Rithrwerk

Rheo X7 (Fa. HiTec Zang) angetrieben und mit der zugehdrigen Software ausgewertet.

@ 777777 } Tabelle 3.8: Messbereich des Riihrwerksviskosimeters
(] @ mit Rheo X7 Riihrwerk
((— Parameter Viskosimeter Messbereich
Maximales Drehmoment 7 N-cm
Genauigkeit Drehmoment + 0,05 N-cm
= Drehzahlbereich 30 — 3000 min’!
é 70 mm Genauigkeit Drehzahl +1%
K Temperatur 20-50°C
Gesamtvolumen 2L
Durchmesser Behilter 150 mm
Riihrblattflache 6300 mm?

Abbildung 3-9:  Aufbau Rilthrwerksviskositmeter mit Antriebsmotor (Rheo X7)

Das Prézisionsrithrwerk erfasst die beiden Parameter Drehmoment und Drehzahl mit den Genauig-
keiten von + 0,05 N-cm beziehungsweise + 1 %.

Fiir die Bestimmung der Viskositit aus einer Rithrwerksanwendung haben Metzner und Otto (1957)
[98] und Rieger und Novak (1974) [99] zwei Verfahren entwickelt, welche beide auf der Leistungs-
charakteristik der Riihrwerksanwendung beruhen. Die Leistungscharakteristik wurde fiir diesen
Zweck mit einer 65 Gew.-% Zuckerldsung im oben beschriebenen Riickwerksviskosimeter vermes-
sen und dimensionslos als Newtonzahl iiber der Reynoldszahl dargestellt (4bbildung 3-10). Die
Messpunkte wurden mit einem 3-Parameteransatz angepasst. Die mittlere Fehlerabweichung zwi-
schen Regression und Messung betriagt +1,16 %. Aus der Definition der Reynoldszahl mit einer
drehzahlabhingigen, scheinbaren Viskositét n¢(n), dem Durchmesser des Riihrers d und der Dichte
des Mediums p (GI. 3.36) folgt durch Einsetzen des 3-Parameteransatzes der Zusammenhang fiir die

Viskositdt in (GI. 3.37).
n-d?p

Re = T (Gl. 3.36)

n-d?p

T
N 1
a

ns(n) = (Gl. 3.37)
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Abbildung 3-10:  Leistungscharakteristik fiir das eingesetzte Rithrwerksviskositmeter

Metzner und Otto (1957) [98] beschrieben einen linearen Zusammenhang zwischen der Riihrerdreh-
zahl und dem Schergradienten dw/dr iiber eine Proportionalititskonstante k,;,, die auch Metz-
ner/Otto-Konstante genannt wird (G/. 3.38). Die Konstante kj;o wurde mit dem eingesetzten Riihr-

blatt zu kpp = 6.2 mit einem Korrelationsmall von R? = 0,984 bestimmt.

dw _ .
(E)mmez = kyo -1 (Gl 3.38)

Die Giiltigkeit des Metzner/Otto-Konstante ist auf den streng laminaren Bereich (Re < 10) limitiert.
Weiterhin konnte durch dhnlichkeitstheoretische Betrachtungen von Pawlowski (2004) [135] gezeigt
werden, dass das Metzner/Otto-Konzept in der Praxis zwar ausreichend genaue Ergebnisse liefert,
dies aber nicht formal rechnerisch bewiesen werden kann. Die Metzner/Otto-Konstante ist neben der
Riihrergeometrie von der Rheologie des Fluides abhéngig. Weiterhin fiihrt die Proportionalitét zwi-
schen der Drehzahl und der Scherrate zu einer Verzerrung der Leistungscharakteristik [135]. In die-
ser Arbeit wird die Viskositit {iber der Drehzahl nach Rieger und Novak (1974) [99] darstellt, um

die oben beschriebenen Probleme zu umgehen.

3.4.2 Viskositidtsmessung der separierten Phasen

Die rheologischen Messungen der separierten Phasen (Zentrate, Permeate, Retentate) erfolgen in ei-
nem luftgelagerten Rheometer Physica MCR 101 (Fa. Anton Paar). Die technischen Daten des Rhe-
ometers (4bbildung 3-11) sind in Tabelle 3.9 zusammengefasst. Der Rotor ist mit dem Doppelspalt-
messsystem DG 26.7 verbunden und eignet sich fiir niederviskose Medien.

Die Messung der Viskositiatskurve (Viskositit iiber der Scherrate) erfolgte in einem Scherratenin-
tervall von 1 — 10000 s mit 75 Messpunkten in logarithmischer Teilung. Die Messdauer pro Mess-
punkt lag bei 10 s fiir 1 s™ und bei 1 s fiir 10000 s! in ebenfalls logarithmischer Teilung. Die Tem-
peratur wurde in 10 K Schritten mit einer Genauigkeit von + 0,02 K von 20 °C auf 70 °C geregelt.

Jede Messung erfolgte als Doppelmessung.
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Tabelle 3.9:  Technische Daten Anton Paar MCR 101

Parameter Wert
Min. Drehmoment 0,5 uN'm
Max. Drehmoment 150 pN-m
Auflésung Drehmoment 0,002 uN'm
Genauigkeit Drehmoment 0,2 uNm; 0,5 %
Max. Drehmomentanstieg 1500 N'm-s!
Min. Drehzahl 10 min™!
Max. Drehzahl 3000 min!
Lange Messspalt 40,0 mm
Messspalt innen 0,419 mm
Messspalt auBBen 0,465 mm
Probenvolumen 3,7 mL
Temperatur 5-95°C

Abbildung 3-11: Rheometer Physica MCR 101

Fiir die Bestimmung des thixotropen Verhaltens einer Probe gibt es verschiedene, meist nicht ge-
normte Methoden. Die verwendete Methode basiert auf einem Sprungversuch mit drei Abschnitten
bestehend aus Ruhephase (7 Messpunkte, t = 140 s), Scherphase (y = 2000 s, 15 Messpunkte,
t =45 s) und Ruhephase (y =3 s, 75 Messpunkte, t = 225 s (vgl. Abbildung 3-12):

i -0-Sprungsignal
1000 -

P
g I
o 100
= Ruhephase 3 s! | Scher- Ruhephase 3 s! ‘
g phase
B 2000s"!
@ 10 -
s <>—<>—<>—<>—<>—<>—J> R R R R RKRIILRKIKRRIIKRKE >
1 Il I Il } Il Il - } Il - Il } Il - — } - Il Il } Il Il I } I Il Il } Il Il - } - — Il }

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Scherungsdauer in s

Abbildung 3-12:  Sprungsignal zur Bestimmung des thixotropen Verhaltens, 8 =20 + 0,02 °C

Die gesamte Versuchszeit betrdgt 410 s. In der 1. Ruhephase wird ein konstanter Viskosititswert
ermittelt, der infolge mit den Viskositdtswerten der 3. Phase verglichen wird. In der 2. Phase (Scher-
phase) findet ein Strukturabbau statt, wenn ein von der Zeit abhdngiges FlieBverhalten vorliegt. Die
Bewertung der Thixotropie erfolgt iiber die Auswertung der Sprungantwort auf das Sprungsignal.
Thixotropes Verhalten ist nach Definition reversibel, es werden 100 % des Ausgangswertes erreicht.
Zur Bewertung des Zeithaltens werden Regenerationszeiten bestimmt, bis 90 % des Ausgangswertes

nach der Scherphase erreicht werden (tgg ¢4) [79].
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3.5 Numerische Methoden

Die mathematische Modellierung der verschiedenen Mehrparametermodelle erfolgte {iber die Mini-
mierung der Fehlerquadrate (sum of squared errors) zwischen Modellfunktion f(x;) und Messwer-
ten y; nach Gleichung 3.39. Die Iteration mit dem nicht linearen Solver des Programms Excel er-
folgte bis zum definierten Abbruchkriterium (Nebenbedingungsgenauigkeit 0,000001). Fiir kom-
plexe Funktionen wurden anstelle des nicht linearen Solvers der evolutionére Solver des Programms
verwendet, um globale Optima zu identifizieren.

min (Gl. 3.39)

D (e -y
i=1

Die Bilanzierung (Massen-/Stoffbilanz) erfolgte iiber den Trockenriickstand, da dieser die hochste
Messgenauigkeit aufwies. Da alle Prozessstufen beprobt wurden, waren die Gleichungssysteme
iiberbestimmt. Uber die Minimierung der Fehlerquadrate wurde eine optimale Lésung fiir alle Mas-
sen- und Stoffbilanzen gefunden, die sich innerhalb der Messgenauigkeit der TR-Analyse befand.

Die Bewertung der Regressionsgenauigkeit von rheologischen Parametern erfolgte {iber das Be-
stimmtheitsmaB R? {iber das Verhiltnis aus der Variation der Residuen und der Gesamtvariation
(Gleichung 3.40). Der Wertebereich des BestimmtheitsmaBes liegt zwischen 0 < R?< 1. Fiir den Fall
R? =0 ist die genaueste Korrelation eine Konstante, fiir den Fall R? = 1 liegt eine vollstindige Uber-

einstimmung zwischen Messwert und Zielfunktion vor.

R2 =1 Variation der Residuen 3 L) —y)?

Gesamtvariation n(F-y)? (Gl. 3.40)

Die Abweichungen der Messunsicherheiten wurden, wenn moglich, iiber Standardabweichungen ei-
ner Vielfachmessung bestimmt. Bei der Berechnung von physikalischen Groflen bestehend aus den
MessgroBen x4, x5, ..., X, mit den Einzelfehlern Axq, Ax,, ..., Ax,, wurde die Fehlerabweichung tiber
das Fehlerfortpflanzungsgesetz nach Gaul3 berechnet (GI. 3.41). Fiir die Berechnung des Gesamtfeh-
lerabweichung Az wurden die partiellen Ableitungen der Funktion z nach den Messgrofe x; berech-

net und mit der zugehdrigen Fehlerabweichung Ax; multipliziert.

a
Az = JZ}Zl(a—,fj - Axj)? (Gl. 3.41)

3.6 Wirtschaftlichkeitsberechnung

Die Wirtschaftlichkeitsberechnung der Gesamtanlage wurde in Zusammenarbeit mit der Fa. A3 Wa-
ter Solutions (Vollaufbereitungsverfahren) und Fa. Air Liquide (Ozonanlage) durchgefiihrt. Die Kos-
tenbetrachtung beinhaltete alle Betriebskosten und Investitionskosten, die fiir den Betrieb der Anlage
notwendig waren. Die Investitionskosten wurden linear abgeschrieben. Die jdhrliche Annuitit A
wurde tiber die Investitionssumme S, den Zinssatz i und den Abschreibungszeitraum t nach Glei-
chung 3.42 berechnet. Fiir die Berechnung wurde ein Zinssatz von 3 % und eine Abschreibung iiber
einen Zeitraum von 10 Jahren angenommen. Alle Randbedingungen sind in Abschnitt 4.6 dargestellt.
(1+i)t-i

A=Sy —2F—
O 1+4+it-1

(Gl. 3.42)
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Zusammensetzung von Garresten und Zentraten

Um eine gezielte Optimierung der Ultrafiltrationsstufe zu ermoglichen und das Nahrstoffpotential
der Giérreste und Produkte zu quantifizieren, wurden Gérreste in einem Stichprobenumfang von
n =42 Proben untersucht. Ein Hauptaugenmerk wurde auf das Gérrestzentrat gerichtet, da dies nach
der Zentrifugation den Zulauf zur Ultrafiltration darstellt. Ein grundlegendes Verstéindnis der physi-
kalisch/chemischen Parameter des Zentrates ist essentiell fiir die gezielte Einsparung von Prozess-
energie. Eine Ubersicht der physikalischen Messparameter fiir die verschiedenen Gérreste und Zent-
rate ist in Tabelle 4.1 dargestellt. Garreste aus Biogasanlagen auf Basis nachwachsender Rohstoffe
werden im folgenden NawaRo genannt, solche aus Kofermentationen mit Abféllen der (Lebensmit-
tel-) Industrie und Giillen werden mit Koferm. abgekiirzt.

NawaRo-Gérreste hatten im Mittel einen Trockenriickstand (TR) von 7,5 %, bestehend aus 72 %
organischem Trockenriickstand (0TR). Im Vergleich lag der TR der Kofermentations-Gérreste mit
3,8 % und oTR von 58 % deutlich niedriger. Der geringere oTR der Kofermentations-Gérreste re-
présentierte einen hoheren Anteil an anorganischem Trockenriickstand (Salze), was durch eine ho-
here Leitfdhigkeit der Proben von 31,7 mS-cm™ im Vergleich zu 20,3 mS-cm™ (NawaRo) bestitigt
wurde. Der pH-Wert lag, bedingt durch den Fermentationsprozess, im alkalischen Bereich
(pH 7,8 — 8,2). Nach der Separation mit der Laborzentrifuge wurde der TR im Zentrat im Vergleich
zum Giérrest um 50 bis 60 % reduziert. NawaRo-Zentrate hatten im Mittel einen TR von 3,0 %,
Kofermentations-Zentrate von 1,9 %. Der oTR ist durch die Separation von 72 % auf 62 % (NawaRo)

und von 58 % auf 49 % (Kofermentation) gesunken.

Tabelle 4.1: Physikalische Parameter fiir Girreste und Zentrate; NawaRo- (n =31) und Kofer-
mentationen (n = 11), Mittelwerte und Standardabweichung o
Probe Parameter Einheit Mittelwert o Mittelwert o
NawaRo NawaRo Koferm. Koferm.

TR Gew.-% 7,5 2,3 3,8 1,3
oTR % von TR 72,0 4,8 58,1 8,3

Gérrest  Dichte kg'm? 993,7 29,4 1015 10,3
Leitfahigkeit mS-cm’! 20,3 49 31,7 11,0
pH-Wert - 7,8 0,2 8,2 0,3
TR Gew.-% 3,0 1,2 1,9 0,9

Zentrat  oTR % von TR 62,0 7,3 49,0 14,1
Dichte kg-m? 1016 5,2 1016 7,6

Durch die Separation mit der Laborzentrifuge wurde aus dem Gérrest das grobe Strukturmaterial
abgetrennt. Der Gérrest war gepragt durch einen hohen Trockenriickstand und einen hohen Faseran-

teil, der maBgeblich durch das Substrat beeinflusst wird. Die physikalischen Parameter der Gérreste
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4 Ergebnisse und Diskussion

liegen in den von der Literatur genannten Intervallen [14,15]. Fuchs und Drosg [15] geben fiir die
Bandbreite des TR-Wertes von NawaRo-Anlagen einen Bereich von 6,0 — 9,5 % an. Der oTR-Wert
liegt in einer Bandbreite von 70 — 80 %. Bei Kofermentationsanlagen liegt eine deutlich hohere In-
homogenitéten und Varianzen vor. In Bezug auf den TR-Wert liegt die Bandbreite bei 1,5 — 8,0 %
und in Bezug auf den oTR-Wert bei 50 — 80 % [15].

Neben einer deutlichen Reduktion des TR bei der Separation zeigte die Reduktion des oTR eine
hohere Effizienz der Zentrifugation auf grobe organische Bestandteile und Fasern. Dieses Ergebnis
liegt im Erwartungsbereich, da Trenneffizienz in Bezug auf geldste Salze und anorganische Verbin-
dungen im Zentrifugalfeld nicht vorhanden ist [50]. Die Parameter aus Kofermentationen wiesen im
Vergleich zu NawaRo-Anlagen deutlich hohere Standardabweichungen insbesondere bei den Para-
metern Leitfdhigkeit und oTR auf. Gérreste und Zentrate aus Kofermentationen zeigten hdhere Ab-
weichungen als Gérrest und Zentrate aus NawaRo-Anlagen, bedingt durch die hohen Inhomogenité-
ten in der Substratzusammensatzung der Anlagen.

Die Nihrstoffkonzentrationen wurden im Folgenden fiir Gérreste und Zentrate bestimmt (7abelle
4.2). Die hochsten Néhrstoffkonzentrationen in NawaRo-Gérresten sind fiir Kalium (4800 mg-L™)
und Gesamtstickstoff (4400 mg-L") bestimmt worden. Der Gesamtstickstoff bestand zu etwa 50 %

aus Ammoniumstickstoff. Die Konzentration an Phosphor betrug im Mittel 1950 mg-L"!.

Tabelle 4.2: Nahrstoftkonzentrationen flir Garreste und Zentrate, NawaRo-Gérrest (n = 8),
NawaRo-Zentrat (n = 31) und Kofermentations-Zentrate (n = 11), Mittelwerte

und Standardabweichungen ¢

Probe Parameter Einheit Mittelwert c Mittelwert o
NawaRo NawaRo Koferm. Koferm.
Niotal mg'L_l 4400 (n=8) 550 (0=8) -— —
NH4-N mg-L! 2180 =% 650 =% — —
Garrest
P»0:s mg-L! 1950 @=%) 420 =8 —- —
K,O mg-L! 4796 =8) 290 ®=%) — —
Niotal n’lg'L_1 4357 @=31) 1774 @=31 5496 (=11 2265 @=11)
NHs-N mg.L—l 2239 (n=31) 1069 (n=31) 2793 (n=11) 1737 (n=11)
Zentrat
P,Os mg-L-l 467 ©=3D) 329 (=31) 509 @=11) 353 (=11
K>O mg-L! 4584 (0=3D) 1179 =30 2499 =11 1873 (=1

Die Nahrstoffkonzentration der Zentrate lag fiir NawaRo-Zentrate mit Ausnahme der Phosphorkon-
zentration auf vergleichbarem Niveau (4bbildung 4-1). Die Konzentration an Phosphor wurde durch
die Separation im Zentrifugalfeld um 76 % auf 467 mg-L"! reduziert. Bei den Nihrstoffen Stickstoff
und Kalium wurde eine geringfiigige Verdnderung der Konzentration bestimmt, welche innerhalb
der Standardabweichung des Stichprobenumfangs lagen. Die Stickstoffkonzentration der Kofermen-
tations-Zentrate betrug 5496 mg-L"' (Gesamtstickstoff), bestehend zu 51 % aus Ammoniumstick-
stoff. Die Konzentrationen an Phosphor und Kalium betrugen 509 und 2499 mg-L"'. Die Kaliumkon-

zentration von Kofermentations-Zentraten war hoher als bei NawaRo-Zentraten.
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Abbildung 4-1:  Nahrstoffkonzentrationen von NawaRo-Gérresten und -Zentraten
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Die Separation im Zentrifugalfeld zeigte auf die Néhrstoftkonzentrationen mit Ausnahme von Phos-
phor einen nur untergeordneten Einfluss. Die Konzentration an Phosphor wurde bei NawaRo-Gér-
resten um 76 % durch die Separation reduziert. Dieses Ergebnis liegt im oberen Bereich der Phos-
phortrenneffizienz mit Zentrifugen ohne die Zugabe von Polymeren (64 — 79 % fiir Rinder-/ Schwei-
negiillen) [50]. In der Literatur berichtete Trenneffizienzen in Bezug auf Gesamtstickstoff von
21 —25 % wurden bei den Untersuchungen nicht bestitigt [50]. Die Reduktion der Stickstoffkon-
zentration betrug ca. 1 %. Der Grund fiir die Unterschiede zwischen Literaturangaben und Messwer-
ten konnte im unterschiedlichen Stichprobenumfang der Proben liegen. Es wurden 8 NawaRo-Gar-
reste und 31 NawaRo-Zentrate charakterisiert, deren Herkunft z. T. unterschiedlich war. Fiir die de-
taillierte Bewertung der Trenneffizienzen muss die Separationskette jeweils eines Gérrestes analy-
siert werden. Diese Untersuchungen sind in Abschnitt 4.5.2 dargestellt. Garreste zeigten in Bezug
auf die Néahrstoffe Stickstoff, Phosphor und Kalium ein hohes Diingepotential. Obwohl durch die
Zentrifugation grobes Struktur- und Fasermaterial abgetrennt wurden, lag eine hohe organische
Fracht im Zentrat vor. Eine Analyse der polymeren Substanzen (PS), definiert als Summe der Poly-
saccharid- und Proteinkonzentrationen, ist in Tabelle 4.3 dargestellt. Im Mittel war die Konzentration
der polymeren Substanzen bei NawaRo-Zentraten um den Faktor 2,6 hoher als bei Kofermentations-
Zentraten. Durch den chemischen Aufschluss der Bestimmungsverfahren wurden sowohl geloste or-

ganische Verbindungen, als auch biologisch gebundene polymere Substanzen der Bakterien erfasst.

Tabelle 4.3: Polymere Substanzen in NawaRo- (n = 31) und Kofermentations-Zentraten

(n=11), Mittelwerte und Standardabweichungen o

Probe Parameter Einheit Mittelwert o Mittelwert c
NawaRo NawaRo  Koferm. Koferm.
Polysaccharide gLt 6,09 3,40 2,32 1,66
Zentrat Proteine gL! 2,29 1,39 0,94 0,65
Polymere Substanzen (PS) gL’ 8,38 4,70 3,26 2,17
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Bei einer chromatografischen Untersuchung der vorliegenden organischen Stoffgruppen mit einer
LC-OCD-Analyse wurde die Verteilung der Stoffgruppen fiir eine NawaRo- und ein Kofermentati-
ons-Zentrat analysiert (Abbildung 4-2). Die Zentrate zeigten nach einer Retentionszeit von
35 — 45 min ein ausgeprigtes organisches Signal im Bereich der Biopolymere. Bei einer Retentions-
zeit von 50 — 55 min wurden Huminstoffe, darauffolgend niedermolekulare Séuren (60 — 65 min)
und niedermolekulare neutrale Stoffe (70 — 75 min) gemessen. Die Zentratproben zeigten das deut-
lichste OCD Signal im Bereich der Biopolymere. Diesem Signal wurde ebenfalls ein hohes UV 254 1m
Signal zugeordnet, welches selektiv fiir Proteingruppen im Bereich der Biopolymere verwendet wird
(nicht dargestellt). Durch den hohen Anteil der gemessenen Polysaccharide von 6,1 g-L!' (NawaRo)
und 2,3 g'L"! (Kofermentation) sind dem Biopolymerpeak ebenfalls hohe Anteile an Polysacchariden
zuzuordnen. Die Biopolymere, bestehend aus Polysacchariden und Proteinen, stellt die dominierende
organische Stoffgruppe der Zentrate dar. Das Zentrat als Zulauf zur Ultrafiltration wird auf Basis
dieser Untersuchung voraussichtlich signifikant in seinen Eigenschaften durch die Biopolymere be-

einflusst. Auf dieser Stoffgruppe liegt ein besonderer Fokus fiir alle weiteren Betrachtungen des

Zentrates.
30
Biopolymere ——NawaRo I B Zentrat
’s T~ —— Koferm. III C Zentrat
—20
g Huminstoffe
20
15
8 Bypass ermolekulare Séuren
@}
10 7
’\ \\/\/\ Niedermolekulare neutrale Stoffe
5 /\k_— %
0 L T L ; L L L L ; L L L L T T - - ==

0 20 40 60 80 100 120
Retentionszeit in min

Abbildung 4-2:  LC-OCD-Analyse: NawaRo-Zentrat I B und Kofermentations-Zentrat Il C, Ver-
diinnung 1:400

4.2 Rheologie

4.2.1 Viskositat der Garreste

Die Viskositdt der Garreste wurde aufgrund des Strukturmaterials mit dem Riihrwerksviskosimeter
bestimmt. Insgesamt wurden sechs verschiedene Gérreste in einem Drehzahlbereich von 30 bis
240 min™! untersucht. Die Gérreste stammen aus vier verschiedenen Biogasanlagen, die Biogasanlage
NawaRo XI wurde dreimal beprobt (NawaRo XI B, F, G). Die Viskosititskurven sind als Mittelwert
einer Dreifachmessung in Abbildung 4-3 dargestellt. Alle Garreste weisen strukturviskoses FlieB3ver-

halten auf. Mit steigender Riihrerdrehzahl wurde eine Abnahme der Viskositdt gemessen. Die Vis-
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4 Ergebnisse und Diskussion

kositdten lagen, je nach Gérrest und Drehzahl, in einem Intervall zischen 0,6 — 10,8 Pa-s. Die Fehler-
balken sind iiber die Standardabweichung der Dreifachbestimmung bestimmt worden. Die Fehler-
balken fallen fiir alle gezeigten Messungen gering aus.

In der doppelt-logarithmischen Darstellung liegen die Messwerte als parallelverschobene Geraden
vor. Die hochste Viskositét wurde fiir den Gérrest NawaRo VI A gemessen. Der Gérrest hat einen
TR von 7,7 %. Die Substratzusammensetzung dieser Anlage bestand zu 57 % aus Maissilage und
43 % aus Wirtschaftsdiingern (Gille). Die geringsten Viskosititen wurde fiir die Géarreste NawaRo
XIGund NawaRo I B mit einem TR von 5,8 % bzw. 6,2 % gemessen. Die Substratzusammensetzung
des Gérrestes NawaRo I B hatte im Vergleich zum Gérrest NawaRo VI A einen geringeren Anteil
an Maissilage von 41 %. Weitere Substrate waren 31 % Giille, 16,5 % Grassilage und 2,5 % Ver-
diinnungswasser. Die Viskosititskurve des Gérrestes NawaRo XI B reprisentiert mit einem TR von
4,8 % die zweithochsten Messwerte, obwohl die Probe den geringsten Trockenriickstandsgehalt der
dargestellten Messungen hat. Die Substratzusammensetzung dieser Probe bestand, anders als bei den
anderen Chargen dieser Anlage, zu hohen Anteilen von 30 % aus Zuckerriibenmus. Die Zuckerriiben
wurden vor der Fiitterung in die Biogasanlage mit einem Riibenhicksler vorzerkleinert, um einen
effektiven Aufschluss der Biomasse zu erreichen. Im Vergleich zu Wasser lagen die Viskositdtswerte
der Gérreste um den Faktor 600 bis 10800 hoher (1 gsser,20 °c = 0,001 Pa-s [74]).

10

Scheinbare Viskositit in Pa-s

1
® NawaRo VI A, TR =7,7 %, 20 °C
¢ NawaRo XI B, TR =4,8 %, 20 °C
¢ NawaRo IT A, TR =8,0 %, 20 °C
0O NawaRo XIF, TR =6,2 %, 20 °C
B NawaRo 1B, TR=6,2 %, 20°C
01 A NawaRo XI G, TR =5,8 %, 20 °C
0,1 1,0 10,0

Riihrerdrehzahl in s™
Abbildung 4-3:  Viskositidtskurven von NawaRo-Girresten, RheoX7, Drehzahl 30 — 240 min™,

Temperatur 20 °C, Messwerte (Symbole) und Regressionen (Linien)

Insbesondere Gérreste mit hohen Substratanteilen an Maissilage und Zuckerriibenmus zeigten, trotz
eines mitunter geringen Trockenriickstandes, hohe Viskositéten. Der Einfluss des Strukturmaterials
hatte im Vergleich zum Trockenriickstand einen iibergeordneten Effekt. Die z. T. langen Strukturfa-
sern (Maissilage) fiihrten zu einer intensiven Feststoffinteraktion/Feststoffreibung. Der hohe Einfluss
des Feststoffes auf das rheologische Verhalten wurde ebenfalls in der Literatur festgestellt [136].
Eine trockenriickstandsabhéngige Viskositdtskorrelation ist auf dieser Datenlage nicht moglich. Der

Stichprobenumfang miisste erhoht werden, um den Einfluss der einzelnen, strukturbehafteten Proben
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zu reduzieren. Dariiber hinaus sollten weitere Parameter betrachtet werden, die die Gro3e und Form
des Strukturmaterials mit einbeziehen. In einer Verdiinnungsreihe einer Gérrestprobe konnte der Ein-
fluss des Trockenriickstandes gezeigt werden (siche Anhang Abbildung A-3). Mit zunehmendem
Wasseranteil wurde die Viskositdtskurve zu geringeren Werten verschoben, und es wurde eine deut-
liche Reduktion der Viskositdt gemessen. Der Trockenriickstand wurde dabei durch die Verdiinnung
reduziert. Der Einfluss des Trockenriickstandes kann somit fiir einen gegebenen Gérrest gezeigt wer-
den. Im Vergleich verschiedener Gérreste haben Strukturmaterial, eingesetztes Substrat und Fasern
einen libergeordneten Einfluss auf das rheologische FlieBverhalten.

Da das Riihrwerksviskosimeter reproduzierbare Ergebnisse mit geringen Standardabweichungen lie-
ferte, wurden Kurvenregressionen nach einem modifizierten Modell nach Ostwald/de Waele berech-
net (Gl. 4.43). Die nicht-Newtonsche Viskositit wurde als Funktion der Drehzahl n(N) in Abhén-
gigkeit des Konsistenzfaktors k und des FlieBindex n durch die Minimierung der Fehlerquadrate
ermittelt. Eine Ubersicht der rheologischen Regressionsparameter mit den zugehdrigen Drehzahlbe-

reichen und dem Korrelationsmal (R?) ist in Tabelle 4.4 dargestellt.
n(N) =k-N""1 (Gl. 4.43)

Alle untersuchten Gérreste zeigen eine ausgepragte Strukturviskositit mit einem FlieBindex von
n=10,25-0,45. Der Konsistenzfaktor k liegt zwischen 1,07 Pa-s®** (NawaRo XI G) und 5,89 Pa-s%?*
(NawaRo VI A). Die Validitéit der Kurvenregression nach Gleichung 4.43 umfasst in vielen Féllen
einen groBen Messbereich von 0,5 — 2,0 s bis maximal 0,5 — 4,0 s™. Die Regressionen werden mit
einem hohen Korrelationsmall zwischen R? = 0,9967 und 0,9999 abgebildet.

Beim Vergleich der rheologischen Parameter aus Tabelle 4.4 zeigt sich ein Abhingigkeit zwischen
dem FlieBindex und dem Konsistenzfaktor. Mit steigendem Konsistenzfaktor wird eine Abnahme
des FlieBindex beobachtet. Der FlieBindex charakterisiert das Maf3 der Strukturviskositit. Fiir Géar-
reste mit hohen Viskositdten und folglich hohen Konsistenzfaktoren wurde ein niedriger Wert des
FlieBindex bestimmt (z. B. NawaRo VI A). Der geringe FlieBindex von n = 0,25 charakterisiert das
ausgepragte strukturviskose FlieBverhalten der Probe. Bei Gérresten mit niedriger Viskositét (z. B.
NawaRo [ B/NawaRo XI G) ist die Strukturviskositét geringer ausgepragt. Der FlieBindex der Proben
liegt bei n = 0,33 bzw. n = 0,45.

Tabelle 4.4: Rheologische Parameter von Gérresten nach Ostwald/de Waele (drehzahlbezo-
gen), Rheo X7, Temperatur 20 °C
Gérrestprobe TR Dichte  FlieBindex  Konsistenz- Drehzahl R?
p n faktor k N
Einheit Gew.-%  kg'm? -- Pa-s" st -—-
NawaRo I B 6,2 1021,5 0,45 1,38 0,50-2,00  0,9995
NawaRo IT A 8,0 1017,6 0,36 2,43 0,50-3,83  0,9998
NawaRo VI A 7,7 1013,7 0,25 5,89 0,50 -4,00  0,9967
NawaRo XI B 4,8 10049 0,28 3,67 0,48-3,82  0,9998
NawaRo XI F 6,2 1011,1 0,38 1,89 0,49-3,15  0,9999
NawaRo XI G 5,8 1009,5 0,33 1,07 0,49-1,82  0,9987
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Da der FlieBindex nicht abhidngig von der Modellierung iiber die Drehzahl oder die Scherrate ist,
kann der Flieindex mit anderen Literaturstellen verglichen werden. Eine Umrechnung auf die Scher-
rate fiihrt nur zu einer Verschiebung der Werte um den Faktor der Metzner/Otto-Konstante zu hohe-
ren Scherraten (FlieBindex = konstant). Der Wertebereich des FlieBindex zeigt gute Ubereinstim-
mungen mit Analysen aus einer Studie von Brehmer et al. (2012) [85]. In dieser Studie wurden Mais-
silagen, Kldrschlamme und biogene Reststoffe mit einem Rohrviskosimeter mit Trockenriickstdnden
von 2,9 — 8,0 % untersucht. Die ermittelten FlieBindizes lagen bei n =0,27 — 0,37 (diese Studie:
n=0,25 — 0,45). Ebenfalls wurde eine hohe Strukturviskositit (kleiner FlieBindex) bei hohen Vis-
kosititen (groBer Konsistenzfaktor) beobachtet [85]. Gute Ubereinstimmungen zeigen sich auch mit
der Studie von El-Mashad et al. (2005) [81]. Bei der Untersuchung von Rindergiille mit einem TR
von 10,7 % wurde ein FlieBindex von n = 0,21 bestimmt.

Der Einfluss der Temperatur auf die Viskositit von Géarresten ist in einem Temperaturintervall von
20 bis 40 °C (NawaRo XI B) beziehungsweise 20 bis 50 °C (NawaRo XI G) in Abbildung 4-4 dar-
gestellt. Wie bereits oben gezeigt, liegt die Viskosititskurve des Gérrestes NawaRo XI B bei 20 °C
deutlich oberhalb der Viskosititskurve von NawaRo XI G. Mit steigender Temperatur wurde fiir
beide Garreste eine Abnahme der Viskositit gemessen. Der Einfluss der Temperatur auf den Gérrest
NawaRo XI B ist stirker ausgepragt als auf den Géarrest NawaRo XI G. Bei den Messkurven wurde
bei hohen Riihrerdrehzahlen ein Anstieg der Viskositét festgestellt. Bei der niedrigsten Viskositéts-
kurve (NawaRo XI G, 49,7 °C) beginnt der Grenzbereich bei etwa 1,74 s

10
¢ NawaRo XI B, 20,1 °C

0 NawaRo XI B, 29,6 °C
m NawaRo XI B, 38,3 °C

¢ NawaRo XI G, 19,8 °C
0 NawaRo XI G, 29,9 °C
® NawaRo XI G, 39,0 °C
A NawaRo XI G, 49,7 °C

Scheinbare Viskositit in Pa-'s

=
—_—

0,1 1,0 10,0
Riihrerdrehzahl in s™

Abbildung 4-4:  Temperatureinfluss auf die Viskositdt von zwei NawaRo-Girresten, RheoX7,
Drehzahl 30 — 240 min™', Temperatur 19,8 — 49,7 °C, Messwerte (Symbole) und

Regressionen (Linien)

Mit steigender Viskositdt nimmt die Rithrerdrehzahl fiir den Beginn des Viskositétsanstieges zu. Ein
Trend fiir den Beginn steigender Viskositaten ist durch die schwarze Linie gekennzeichnet. Die Linie
wurde hédndisch eingezeichnet, da eine Berechnung nicht mdglich ist. Die Viskositatskurve mit den
hochsten Werten (NawaRo X1 B, 20,1 °C) zeigt diesen Effekt bei Riihrerdrehzahlen von > 3,82 s7!.
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Der Ubergang zwischen Viskosititsabnahme (Strukturviskositit) und Viskosititsanstieg bei hohen
Drehzahlen wurde bei verschiedenen rheologischen Messsystemen mit zentrischem Rotor beobach-
tet [77]. Die auftretenden Effekte sind keine StoffgroBe, sondern kennzeichnen einen Ubergang zwi-
schen laminarer und turbulenter Stromungsform im Messsystem. Durch das Auftreten von Wirbeln
im Messsystem wird zusétzliche Dissipationsenergie frei, die fiir das Rithrwerk einen Drehmoment-
anstieg zur Folge hat. Der Drehmomentanstieg wird folglich als hohere Viskositit ausgegeben. Fiir
die Auswertung der rheologischen Parameter nach Ostwald/de Waele wurden Turbulenzen in der
Parameteranpassung ausgeschlossen (Tabelle 4.5).

Die Parameteranpassung erfolgte mit dem drehzahlbezogenen Ansatz von Ostwald/de Waele (G/.
4.43). Fiir beide Gérreste wurden hohe Regressionsgenauigkeiten erreicht (R? = 0,9983 — 0,9998).
Der FlieBindex dndert sich bei der temperaturabhéngigen Betrachtung eines Gérrestes wenig. Fiir die
Probe NawaRo XI B wurde ein mittlerer FlieBindex von n = 0,264 + 0,016 bestimmt. Bei der Probe
NawaRo XI G lag der Fliefindex bei n = 0,346 + 0,036. Die Standardabweichung der Flieindizes
ist gering und in erster Linie auf Messunsicherheiten der Proben NawaRo XI B (39,6 °C) und Na-
waRo XI G (39,0 °C) zuriickzufiihren.

Tabelle 4.5: Temperaturabhéngige, rheologische Parameter fiir zwei Gérreste nach Ost-
wald/de Waele (drehzahlbezogen), Rheo X7

Gérrestprobe  Temperatur  FlieBindex Konsistenz- Konsistenz- Drehzahl R?

9 n faktor k faktor k(20 °C)

°C -—-- Pa-s" Pa-s" s’! -
NawaRo XI B 20,1 0,28 3,67 3,68 0,48 — 3,82 0,9998
NawaRo XI B 29,6 0,24 2,65 3,36 0,49 —-3,15 0,9997
NawaRo XI B 38,3 0,27 2,11 3,32 0,49 —3,00 0,9996
NawaRo XI G 19,8 0,34 1,07 1,06 0,49 -1,99 0,9988
NawaRo XI G 29,9 0,33 0,97 1,24 0,49 -1,99 0,9986
NawaRo XI G 39,0 0,40 0,83 1,33 0,48 —1,74 10,9995
NawaRo XI G 49,7 0,31 0,71 1,48 0,49 -1,74 10,9983

Abgesehen von geringen Abweichungen ist der FlieBindex der Proben als nur geringfiigig tempera-
turabhéngig bzw. temperaturunabhéngig anzusehen. Mit steigender Temperatur wurde in der dop-
peltlogarithmischen Auftragung eine Parallelverschiebung der Kurven zu niedrigeren Viskositéts-
werten beobachtet. In dieser Darstellung @nderte sich folglich nicht die Steigung der Funktionsscha-
ren, sondern der Ordinatenabschnitt (Konsistenzfaktor). Die Temperatur zeigt hingegen einen signi-
fikanten Einfluss auf den Konsistenzfaktor der Proben. Mit steigender Temperatur wurde eine kon-
stante Abnahme des Konsistenzfaktors beobachtet. Der Konsistenzfaktor fiel bei NawaRo XI B von
3,67 Pa-s®?* (20,1 °C) auf 2,11 Pa-s*” (38,3 °C) um ca. 43 %. Im gleichen Temperaturbereich
(19,8 — 39,0 °C) fiel der Konsistenzfaktor der Probe NawaRo XI G um 22 %. Der auf 20 °C korre-
lierte Konsistenzfaktor zeigt bei der Probe NawaRo XI B eine geringfiigige Abnahme um 9,8 %
zwischen 20,1 und 38,3 °C und bei der Probe NawaRo XI G eine Zunahme um 39,6 % zwischen
19,8 und 49,7 °C. Fallende k(20 °C) Werte kennzeichnen einen hoheren Temperatureinfluss auf die
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Rheologie im Vergleich zu Wasser. Dieses Verhalten liegt bei der Probe NawaRo IX B vor. Der
Einfluss der Temperatur auf den Konsistenzfaktor der Probe NawaRo IX G ist deutlich geringer
ausgepragt und kleiner im Vergleich zum Verhalten der Wasserviskositét. Bei beiden Proben zeigte
sich kein eindeutiger Trend.

Die Messung der temperaturabhéngigen Viskositatskurven der Gérreste konnte mit einer hohen Re-
produzierbarkeit und Messgenauigkeit fiir verschiedenen Gérreste durchgefiihrt werden. Die Model-
lierung iiber einen drehzahlbezogenen Ansatz von Ostwald/de Waele zeigte sich als zielfiihrend fiir
die dargestellten Drehzahlintervalle. Neben der Verschiebung der Ubergangsregion zwischen lami-
narer und turbulenter Stromungsform mit steigender Viskositéit konnte der Einfluss der Temperatur
auf die rheologischen Parameter des Gérrestes gezeigt werden. Gérreste zeigen strukturviskoses Ver-
halten mit einem signifikanten Einfluss der Temperatur. Mit steigender Temperatur wurden die Vis-
kosititskurven zu geringeren Werten verschoben. Die Anderung der Rheologie wurde auf eine Ab-
nahme des Konsistenzfaktors mit steigender Temperatur zuriickgefiihrt. Die Temperatur zeigte einen
untergeordneten Einfluss auf den FlieBexponenten. Der FlieBexponent blieb im Rahmen der Mess-
genauigkeit konstant, wie bereits in anderen Litertaturstellen fiir biologische Stoffsysteme (Giillen,
Algensuspensionen) beschrieben [81-83]. Der Einfluss des Trockenriickstandes auf die Viskositét
konnte fiir verschiedene Gérreste nicht abschlieBend geklart werden. Im Vergleich verschiedener
Girrestproben wurde das Struktur- und Fasermaterial als iibergeordnete EinflussgroB3e auf die Vis-
kositdt beobachtet. Der Trockenriickstand zeigte dennoch in einer Verdiinnungsreihe, dass mit ab-

nehmendem TR niedrigere Viskositéten, bzw. niedrigere Konsistenzfaktoren resultierten.

4.2.2 Viskositit der Zentrate

Die Viskositét der Zentrate wurde nach Separation von Gérresten in einer Laborzentrifuge mit einer
Drehzahl von 4300 min!, einer relativen Zentrifugalbeschleunigung von 3493 g und einer Dauer von
10 min bestimmt. In Summe wurden aus 19 verschiedenen Biogasanlagen insgesamt 42 Chargen

bezogen und analysiert. Sieben verschiedene Zentrate sind in Abbildung 4-5 beispielhaft gezeigt.

A NawaRo IT A
A NawaRo IIT A
A NawaRo V A
O NawaRo I B

® NawaRo VI A
® NawaRo IV A
o0 Koferm. [ A

Scheinbare Viskosititin Pas

0,001

T T T T 1

1 10 100 1000 10000
Scherrateins-!

Abbildung 4-5:  Viskositdtskurven verschiedener Zentrate, 9 =20 °C, Anton Paar MCR 101
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Der zugehorige Schubspannungsverlauf iiber der Scherrate ist im Anhang in Abbildung A-4 darge-
stellt. Alle Zentratproben zeigten, wie auch die Giérreste, strukturviskoses Verhalten. Im Vergleich
zu den Viskositétskurven der Garreste liegen die Viskositdten um den Faktor 10 bis 1000 niedriger.
Die Strukturviskositét ist dennoch ausgeprigt. Ein groBer Einfluss strukturviskosen FlieBverhaltens
wurde vor allem bei Proben mit hohen Viskositdten beobachtet (z. B. NawaRo I A, NawaRo III A).
Fiir eine Ubersicht der verschiedenen Zentratproben wurden Mittelwerte der jeweiligen Proben einer
Biogasanlage gebildet. Die Mittelwerte der Viskositéten sind fiir zwei verschiedene Scherraten (100
und 1000 s fiir alle beprobten Anlagen in Abbildung 4-6 dargestellt. Die NawaRo-Zentrate (links)
zeigen bei einer Scherrate von 100 s™' mittlere Viskositdten zwischen etwa 0,01 und 0,14 Pa-s. Bei
einer hohen Scherrate von 1000 s wurde die Viskositéit der Proben deutlich reduziert. Durch die
Strukturviskositdt der Proben sank die Viskositit zwischen 100 und 1000 s' auf etwa
0,05 — 0,04 Pa's. Im Mittel betrug die Reduktion zwischen niedriger und hoher Scherrate 57,8 %.
Die Viskosititen der Kofermentations-Zentrate lagen bei einer Scherrate von 100 s™' zwischen 0,001
und 0,051 Pa-s und deutlich unter den Viskositiaten der NawaRo-Zentrate. Durch die hohe Scherrate
wurde die Viskositit auf 0,001 — 0,020 Pa-s reduziert. Die mittlere Reduktion im Vergleich niedriger
und hoher Scherrate betrug 37,3 %.
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1| = Viskositit bei 100 s™
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Abbildung 4-6:  Mittlere Viskosititen von NawaRo- (n = 31) und Kofermentations-Zentraten
(n=11), Scherrate 100 und 1000 s*!, $ = 20 °C, Anton Paar MCR 101

Vergleicht man diese Ergebnisse mit den Ergebnissen der Rheologie von Garresten, zeigt sich ein
dhnlicher Zusammenhang. Der Viskosititsunterschied zwischen 100 und 1000 s ist umso héher, je
hoher die Viskositit ist. Fiir NawaRo-Zentrate wurde eine deutliche Reduktion der Viskositit zwi-
schen hoher und niedriger Scherrate gemessen. Fiir Kofermentations-Zentrate fiel die Reduktion
niedriger aus, offensichtlich durch die geringere Ausgangsviskositit der Proben. Diese Uberlegung
kann anhand der mittleren rheologischen Parameter quantifiziert werden (7Tabelle 4.6). Die mittlere
Viskositit der NawaRo-Zentrate lag bei 0,035 + 0,034 Pa's (100 s™) bzw. bei 0,013 + 0,010 Pa‘s
(1000 s). Die hohe Standardabweichung der Messwerte zeigt die signifikanten Unterschiede der
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Proben. Der FlieBexponent der NawaRo-Zentrate betrug 0,65 + 0,07 und kennzeichnet eine ausge-
pragte Strukturviskositit.

Der FlieBexponent der Kofermentations-Zentrate war 0,81 + 0,10. Die Strukturviskositit der Kofer-
mentations-Zentrate ist geringer ausgepragt und zeigt in einigen Grenzfillen bei besonders niedrigen
Viskosititen anndhernd Newtonsches Flieverhalten (Koferm. II (n = 0,95), Koferm. VI (n = 0,93)).

Tabelle 4.6: Rheologische Parameter der Zentrate, NawaRo- (n = 31) und Kofermentationen

(n=11), Mittelwerte und Standardabweichung o

Parameter Einheit Mittelwert c Mittelwert c
NawaRo NawaRo Koferm. Koferm.
Viskositit (100 s™) Pa-s 0,035 0,034 0,012 0,014
Viskositit (1000 s™) Pa's 0,013 0,010 0,006 0,005
Konsistenzfaktor k Pa-s" 0,24 0,36 0,05 0,10
Flieexponent n -—- 0,65 0,07 0,81 0,10

Die Ursache der hohen (Struktur)-Viskositit im Vergleich zu Wasser wurde im Folgenden durch die
Analyse der organischen Inhaltsstoffe untersucht. Aus der Literatur ist bekannt, dass im Besonderen
organische Bestandteile von biologischen Suspensionen fiir eine ausgeprigte Strukturviskositit ver-
antwortlich sind [90,137]. In der Literatur werden Viskosititskorrelationen in Abhéngigkeit vom
Trockenriickstand (TR) oder von der Konzentration der extrazelluldren polymeren Substanzen (EPS)
angegeben. Die Abhingigkeit der Zentratviskositit von der organischen Konzentration ist in Abbil-
dung 4-7 dargestellt. Die Quantifizierung der organischen Inhaltsstoffe wurde tiber zwei Methoden
durchgefiihrt. Beide Korrelationen zeigen einen deutlichen Einfluss der organischen Konzentration

im Zentrat auf die Viskositit.
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Abbildung 4-7:  Viskositdten in Abhédngigkeit der polymeren Substanzen und Konzentration
organischer Trockenriickstdnde (0TR), NawaRo- (n = 31) und Kofermentations-

Zentrate (n = 11), quadratische Regression (Linien)
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Die Korrelationen mit dem hochsten Korrelationsmal3 sind leicht iiberproportionale quadratische
Gleichungstypen. Mit steigender organischer Konzentration (PS und 0TRkon, ) wurde eine Zunahme
der Viskositét bei einer Scherrate von 1000 s™! gemessen. Die Untersuchungen wurden auch fiir an-
dere Scherraten durchgefiihrt (z. B. 100 s™') mit dem gleichen qualitativen Ergebnis. Als Nebenbe-
dingung fiir die Regression wurde die Wasserviskositit bei einer Konzentration von 0 g-L! gewihlt.
Das Korrelationsmalf} der Gleichungen betrigt R* = 0,86 (PS) und R* = 0,85 (0TRkon.). In Anbetracht
der Tatsache, dass die Ausgangmedien grofe strukturelle Inhomogenititen aufweisen und die Ge-
nauigkeit der Konzentrationsbestimmung mit + 5 % abgeschétzt wurde, zeigen die Korrelationen
einen deutlichen Trend. Die Viskositit bei einer definierten Scherrate nimmt nach den oben darge-
stellten Zusammenhéngen leicht tiberproportional mit der organischen Konzentration zu. Eine ge-
nauere Betrachtung des Einflusses auf die Strukturviskositit wurde durch die Analyse der FlieBindi-
zes und der Konsistenzfaktoren der Proben durchgefiihrt. Der Einfluss der polymeren Substanzen
auf den FlieBindex und den Konsistenzfaktor sind in Abbildung 4-8 dargestellt. Mit steigender PS
Konzentration wurde eine Abnahme der FlieBindizes und eine Zunahme der Konsistenzfaktoren be-
obachtet. Fiir den Grenzfall (Newtonsches Fluid) geht das FlieBgesetz von Ostwald/de Waele in das
Newtonsche FlieBgesetz tiber (n — 1 und k = 1 — 0,001 Pa-s). Fiir sehr geringe PS Konzentrationen
wurde dieser Grenzfall ndherungsweise erreicht.

Der FlieBindex wurde iiber eine logarithmische Regression angepasst, der Konsistenzfaktor iiber eine
Potenzfunktion. Das Korrelationsmal3 der Regressionen ist im Verhiltnis zu den oben gezeigten Re-

gressionen wesentlich niedriger.
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Abbildung 4-8:  FlieBindex und Konsistenzfaktor in Abhédngigkeit der polymeren Substanzen,
NawaRo- (n=31) und Kofermentations-Zentraten (n=11), =20 °C, Regression
(Linien)

Das geringe Korrelationsmal3 spiegelt die Fehlerfortpflanzung der Probennahme, der Analytik und
der mathematischen Modellierung wieder. Diese Fehlerfortpflanzung kann schwer quantifiziert wer-

den. Die Streuung der Messwerte liegt aber im Erwartungsbereich der in der Literatur publizierten
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rheologischen Untersuchungen von inhomogenen biologischen Suspensionen [65,90]. Durch die Ab-
hingigkeiten der FlieBindizes und der Konsistenzfaktoren von den organischen Inhaltsstoffen lassen
sich allgemeine rheologische Gleichungen fiir den Ansatz von Ostwald/de Waele fiir Zentrate for-
mulieren. Zwei analoge Darstellungen in Abhéngigkeit der polymeren Substanzen (PS) und der Kon-
zentration des organischen Trockenriickstandes (0TRkonz) sind in Gleichung 4.44 und 4.45 zusam-

mengefasst.
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In Abbildung 4-9 ist ein Vergleich zwischen rheologischen Messungen von fiinf verschiedenen Zent-
raten und dem rheologischen Modell nach Gleichung 4.44 in einem Konzentrationsbereich von
0,8 — 14,7 g-L"! dargestellt. Das rheologische Modell liefert hinreichend genaue Ergebnisse. In einer
Validierungsberechnung konnte > 85 % des Stichprobenumfangs eine Regressionsgenauigkeit von
+20 % in Bezug auf die Viskositit bestimmt werden (vgl. Anhang: Abbildung A-5). Das rheologische
Modell zeigt somit eine hohe Genauigkeit und einen allgemeingiiltigen Charakter fiir verschiedene

Zentrattypen und ein hohes Konzentrationsintervall (PS = 0,8 — 25 g-L™).
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Abbildung 4-9:  Vergleich der Viskosititskurven verschiedener Zentrate mit dem rheologischen

Modell nach Gleichung 4.44, Linie = Messung, gestrichelte Linie = Regression

Der Einfluss der Temperatur auf die Zentratviskositit wurde in einem Temperaturbereich von 20
bis 70 °C untersucht. Die Viskosititskurve flir das Zentrat NawaRo XI B ist beispielhaft fiir das
Temperaturverhalten der Zentrate in Abbildung 4-10 dargestellt. Im Anhang ist der zugehdrige
Schubspannungsverlauf der Messung dargestellt (4bbildung A-6). Ahnlich wie bei der oben darge-
stellten Temperaturabhéngigkeit der Gérreste zeigte sich bei Zentraten eine Parallelverschiebung der
Viskositétskurven in der doppelt-logarithmischen Auftragung zu niedrigeren Werten. Bei hohen

Scherraten (> 1000 s') wurde ein Anstieg der Viskositit mit steigender Scherrate gemessen.
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Wie im oben beschriebenen Fall handelt es sich bei diesem Artefakt um den Ubergangsbereich zwi-
schen laminaren und turbulenten Messbedingungen der Couette-Stromung von Rheometern mit Dop-
pelspaltgeometrie. Die kritische Winkelgeschwindigkeit w, fiir das Ablosen von Taylorwirbeln
konnte anhand der kritischen Taylorzahl Ta, berechnet werden (Gl. 4.46). Fiir Taylorzahlen > 41,2
werden Taylorwirbel beobachtet, was zu einem Anstieg der scheinbaren Viskositét fiihrt [77]. Die
Berechnung erfolgte mit der Dichte des Mediums p, dem Radius R der Doppelspaltgeometrie, dem
Radienverhiltnis § und der scheinbaren Viskositit 7. Mithilfe dieser Gleichung wurde der Ubergang
zwischen laminaren und turbulenten Messbedingungen fiir alle Messkurven berechnet (vgl. einge-
zeichnete Trennlinie in Abbildung 4-10).

wgpR:(5-1)15

Ta, = > 41.2 (Gl. 4.46)
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Abbildung 4-10: Temperatureinfluss der Viskositdt: NawaRo XI B Zentrat, Anton Paar MCR 101

Eine Ubersicht der temperaturabhiingigen rheologischen Parameter mit dem zugehdrigen Scherra-
tenbereich und KorrelationsmalB ist in Tabelle 4.7 dargestellt. Die Temperatur zeigte in einem Be-
reich von 20 bis 70 °C keinen signifikanten Einfluss auf den FlieBindex. Der FlieBindex kann im
Rahmen der Messgenauigkeit als von der Temperatur unabhingig betrachtet werden. Der Konsis-
tenzfaktor fiel fortlaufend durch die steigende Temperatur von 0,037 Pa-s%’* (20 °C) auf
0,014 Pa-s*" (70 °C). Der normierte Konsistenzfaktor k(20 °C) zeigte liber den Temperaturbereich
von 20 auf 70 °C einen Anstieg um 27 %. Der Einfluss der Temperatur auf den Konsistenzfaktor ist
im gezeigten Beispiel geringer als der Einfluss der Temperatur auf die Wasserviskositét (steigender
k(20°C)).

Der obere Scherratenbereich wurde durch die auftretenden Taylorwirbel mit steigender Temperatur
zu geringeren Scherraten verschoben. Die Regression bei 20 °C erfolgte im Scherratenbereich von
1,1 — 4180 s, bei einer Temperatur von 70 °C reduzierte sich der Scherratenbereich auf
28,8 — 2250 s!. Das KorrelationsmaB lag zwischen 0,9930 und 0,9997.
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Tabelle 4.7: Temperaturabhéngige, rheologische Parameter von NawaRo XI B Zentrat, Ost-
wald/de Waele (scherratenbezogen), Anton Paar MCR 101
Temperatur FlieBindex Konsistenz- Konsistenz- Scherrate R?
9 n faktor k faktor k(20 °C) y
°C - Pa-s" Pa-s" s7! -
20 0,74 0,037 0,037 1,1 —4180 0,9997
30 0,75 0,029 0,037 1,1 -3690 0,9966
40 0,75 0,024 0,039 1,1 —3260 0,9946
50 0,74 0,020 0,043 1,1 —2880 0,9958
60 0,75 0,017 0,046 8,3 —2540 0,9930
70 0,76 0,014 0,047 28,8 —2250 0,9954

Da der Flieindex eine von der Temperatur unabhéngige rheologische GroBe ist (n # f(9)), wurde
eine temperaturabhdngige Modellierung des Konsistenzfaktors k(9) mit einem Ansatz von Arr-
henius durchgefiihrt (GI. 4.47). Die Modellierung erfolgt iiber den StoBfaktor k,, die Aktivierungs-

energie E, und die allgemeine Gaskonstante R.
. n— E -
n(,9) = k(9) 7"t = ks exp (5) 7 (Gl 4.47)

Die Ergebnisse der temperaturabhéngigen Modellierung des Konsistenzfaktors ist fiir neun Zentrate
in Tabelle 4.8 dargestellt. Die Modellierung erfolgte in einem Temperaturintervall von 20 °C — 70 °C.
Die Mindestgiiltigkeit der Modellierung liegt im Tempertaturbereich von 30 °C <3 < 60 °C und im
Scherratenbereich von 10 — 50 s' < y < 1000 — 4000 s™! fiir alle gezeigten Proben. Die verschiedenen
Intervalle entstehen vor allem durch die unterschiedliche Begrenzung der einsetzenden Taylorwirbel,
die das Intervall der Modellierung begrenzen. Die verschiedene Zentrifugation der Gérreste mit der
Siebzentrifuge bei 2200 g und der Laborzentrifuge bei 3493 g fiihrte zu Unterschieden in der oTR
Konzentration. Durch die Zentrifugation mit der Laborzentrifuge wurde die oTR Konzentrationen
um 40 bis 50 % im Vergleich zur Siebzentrifuge reduziert. Bei hohen 0TR Konzentration wurde ein
hoheres Mal} der Strukturviskositdt gemessen, bei zeitgleich hoheren Stof3faktoren. Die mittleren
FlieBindizes lagen bei n = 0,69 — 0,94 mit einem maximalen Fehler von 1 — 2 % in Bezug auf den
FlieBindex. Der StoBfaktor lag bei niedrigen Konzentrationen in einer GroBenordnung von 107 bis
10 Pa-s". Bei vielen NawaRo-Zentraten wurde ein StoBfaktor in der GroBenordnung von 10 Pa-s”
ermittelt. Der maximale Fehler der Arrheniusregression in Bezug auf den Konsistenzfaktor k betrug
1 — 5 %. Die Aktivierungsenergie lag in zwischen 13,4 und 20,0 kJ-mol™. In einem fiir NawaRo-
Zentrate iiblichen Konzentrationsbereich von 8,9 — 22,4 g-L"! wurde eine mittlere Aktivierungsener-
gie von 14,0 £ 0,7 kJ-mol! ermittelt. Die Aktivierungsenergie fiir die Abnahme der Viskositit mit
steigender Temperatur wurde fiir Wasser berechnet und betrug 15,5 kJ-mol™'. Es wurde bei den ver-
schiedenen Zentraten folglich sowohl ein geringfiigig hoherer als auch ein etwas niedrigerer Einfluss
der Temperatur auf die Viskositit im Vergleich zu Wasser festgestellt. Der Einfluss der Temperatur

auf die Viskositdtsabnahme ist dennoch in einer dhnlichen Groflenordnung wie bei Wasser.
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Tabelle 4.8: Modellierungsparameter des Konsistenzfaktors von Zentraten, Ostwald/de Waele
(scherratenbezogen), Giiltigkeitsbereich Temperatur: min. 30 °C <9< 60 °C,
Scherrate: 10 — 50 s'< y <1000 — 4000 s™'; Anton Paar MCR 101, Laborzentri-

fuge: 3493 g, Siebzentrifuge: 2200 g
O0TRkonz. FlieB-  max.  StoBfaktor = max.  Aktivierungs-

Zentratprobe Index  Abwei- Abwei-  Energie
chung chung
n n k, k E,

gL! - % Pa-s" % kJ-mol!
NawaRo X A (3493 g) 6,35 0,82 2% 5,89-10°¢ 2% 20,0
NawaRo XI A (3493 g) 9,40 0,70 1% 1,89-10* 5% 13,6
NawaRo XI B (3493 g) 8,91 0,75 1% 6,71-10° 5% 15,3
NawaRo XI B (2200 g) 15,21 0,73 1% 1,80-10* 1% 13,7
NawaRo XIC (3493 ¢) 892 0,70 1% 13410 3% 14,5
NawaRo XIC (2200 ¢) 18,84 0,69 1%  287-10* 2% 13,4
NawaRo XIT A (2200g) 22,37 0,78 1% 1,23-10* 4% 13,0
Koferm. III C (2200 g) 7,50 0,94 1% 9,55-107 1% 19.4
Koferm. IV A (3493 g) 13,69 0,82 1% 9,95-10° 2% 14,2

Der Einfluss der organischen Inhaltsstoffe und der Temperatur auf die rheologischen Parameter
wurde flir 42 verschiedene Zentrate untersucht. NawaRo-Zentrate zeigten eine hohere Viskositit und
ein deutlich ausgeprégtes strukturviskoses FlieBverhalten. Die fiir die Rheologie der Gérreste vor-
wiegend relevanten Inhaltsstoffe waren organisches Strukturmaterial aus dem zugefiihrten Substrat
der Biogasanlage. Die Rheologie der Zentrate wurde im Wesentlichen durch organische Inhaltsstoffe
wie Polysaccharide und Proteine beeinflusst, da das Strukturmaterial zuvor durch die Separation ab-
getrennt wurde. Fiir Zentrate wurde eine allgemeingiiltige, empirische Beziehung zur Bestimmung
der nicht-Newtonschen Viskositét in Abhéngigkeit von der oTR Konzentration und Konzentration
polymerer Substanzen gezeigt. Die Genauigkeit der Regression betrug fiir > 85 % des Stichpro-
benumfanges maximal + 20 %. Die Temperaturabhéngigkeit der nicht-Newtonschen Zentrate wurde
mithilfe der Gleichung nach Arrhenius berechnet. Die Temperatur zeigte dabei keinen Einfluss auf
den FlieBindex. Der Konsistenzfaktor fiel mit steigender Temperatur und konnte mit hoher Genau-
igkeit durch empirische Regressionen abgebildet werden.

Die separierten Phasen des Géarrestes wurden in Voruntersuchungen auf FlieBgrenzen bzw. Nullvis-
kositédten untersucht. Bei Zentraten und Retentaten der Ultrafiltration wurde bei Trockenriickstinden
zwischen 2,5 und 3,5 % keine FlieBgrenzen festgestellt. Bei sehr kleinen Scherraten < 0,1 s! wurde
bei diesen Fraktionen eine Newtonsche Nullviskositdt gemessen. Die Nullviskositdten lagen bei
0,06 — 2,00 Pa-s je nach Herkunft des Probenmaterials.

Da der Giérrest nicht im Rheometer mit Doppelspaltgeometrie vermessen werden konnte, wurde die
strukturbehaftete diinne Phase des Pressseparators untersucht. Die gemessenen FlieBgrenzen wurden

bei relativen Dehnungen von 1 — 10 % des Probenmaterials gemessen. Der Trockenriickstand der
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4 Ergebnisse und Diskussion

Proben lag zwischen 3,3 und 3,5 %. Die Mindestschubspannung zum Erreichen der FlieBgrenze be-
trug 0,2 — 3 Pa. Diese Ergebnisse wurden sowohl iiber das Doppeltangentenverfahren, als auch beim
Vergleich des Speicher- und Verlustmoduls bei einem Amplitudentest beobachtet. Unterschiede, die
zum Auftreten einer Flie3grenze fiihrten, ergaben sich offensichtlich aus der Anwesenheit von Struk-
turmaterial, welches nur bei der diinnen Phase des Separators und voraussichtlich auch bei Gérresten
vorlag. Nach der Separation durch eine Zentrifuge wurde das Strukturmaterial entfernt. Da im Zulauf
der Ultrafiltration (Zentrat) und im Retentat keine FlieSgrenzen bei geringen Scherraten gemessen
wurden, wurden diese Zusammenhénge nicht weitergehend untersucht. Erneut zeigte sich eine iiber-
geordnete Abhingigkeit von der Struktur des Materials. Die diinne Phase des Pressseparators hatte
im Vergleich zum Zentrat und Retentat einen deutlich hoheren Anteil an kurzem Fasermaterial.
Durch dieses Faser- und Strukturmaterial wurden bei sehr kleinen Scherraten FlieBgrenzen hervor-

gerufen.

4.3 Charakterisierung der Ultrafiltrationsfliisse

Der Einfluss der organischen Inhaltsstoffe, Rheologie und Stromungsformen auf die Ultrafiltrations-
flisse von Zentraten wurde in verschiedenen VersuchsmaBstéiben untersucht. Der charakteristische
Filtrationsverlauf mit der Riihrzelle im LabormaBstab ist in Abbildung 4-11 fiir drei verschiedene
Zentrate dargestellt. Am Filtrationsbeginn wurden hohe Membranfliisse gemessen, die sich ab einer
Ausbeute von 10 % auf einem konstanten Niveau mit einer Flussabweichung von + 5 % stabilisiert
haben. Aus diesem Grund wurden die Membranfliisse zur Charakterisierung der verschiedenen Pro-
ben zwischen einer Ausbeute von 10 — 15 % gemittelt. Fiir die gezeigten Proben betrugen die Memb-
ranfliisse 3,71 L-m?-h! (Koferm. III C), 1,54 L-m>h"! (NawaRo IV A) und 0,45 L-m*h! (NawaRo
VII B). Im Allgemeinen zeigten Zentrate aus Kofermentationsanlagen héhere Membranfliisse als

Zentrate aus NawaRo-Anlagen.
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Abbildung 4-11: Membranfliisse fiir NawaRo- und Kofermentations-Zentraten,
Amicon 8200: PES Membran (40 nm), Ap = 1,0 + 0,1 bar, $ =20 £ 2 °C, Riihrer
120 = 10 min’!, Fluss bei 10 — 15 % Ausbeute
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Dariiber hinaus wurden die fiir die Filtration relevanten Stoffgruppen mit einer LC-OCD-Messung
analysiert (Abbildung 4-12). Das Zentrat zeigte nach einer Retentionszeit von 40 — 50 min ein aus-
gepragtes organisches Signal im Bereich der Biopolymere. Bei einer Retentionszeit von 60 min wur-
den Huminstoffe, darauffolgend niedermolekulare Séuren (65 — 70 min) und bei einer Retentionszeit
von 75 — 80 min niedermolekulare neutrale Stoffe gemessen. Die Zentratprobe zeigte das deutlichste
OCD Signal im Bereich der Biopolymere. Diesem Signal wurde ebenfalls ein hohes UV 54 nm-Signal
zugeordnet (nicht dargestellt). Dieses Signal kennzeichnet eine deutliche Zuordnung von Proteinen
im Bereich der Biopolymere. Weitere Bestandteile sind Polysaccharide. Durch die Ultrafiltration
wurde das OCD Signal im Bereich der Biopolymere nahezu vollstindig reduziert. Huminstoffe und
niedermolekulare neutrale Stoffe wurden in geringem Mal3e reduziert. Der Hauptanteil der Organik

(Biopolymere) wurde durch die Filtration zuriickgehalten.

18
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Abbildung 4-12: LC-OCD-Analyse von Kofermentations-Zentrat III C und Ultrafiltrat (= Per-
meat) (PES Membran, 40 nm), Verdiinnung 1:250

Der Fraktion der Biopolymere, bestehend aus Proteinen und Polysacchariden, wird somit ein deutli-
cher Einfluss auf die Membranfliisse und Membranfouling zugeordnet. Biopolymere wurden durch
die Ultrafiltration zuriickgehalten und koénnen sich wéahrend der Filtration auf der Membran an- und
ablagern (Deckschichtbildung). Systematische Untersuchungen des gesamten Stichprobenumfanges
(n =42) wurden mit der Amicon 8200 Testzelle durchgefiihrt (4bbildung 4-13). Kofermentations-
Zentrate lagen mit einer mittleren Flussleistung von 3,3 + 2,1 L-m?2-h"! deutlich iiber der Flussleis-
tung von NawaRo-Zentraten (1,4 = 0,4 L-m>-h™!). Im Bereich kleiner PS Konzentrationen unter
2,5 g'L"! wurden hohe Flussleistungen zwischen 3 und 8 L-m?-h™! und ein groBer Einfluss der PS
Konzentration auf die Flussleistung gemessen. Im Konzentrationsbereich von 5 — 21 g-L! betrug die
Flussleistung etwa 0,5 — 2,5 L-m2-h".
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Abbildung 4-13:  Membranfluss von NawaRo- (n = 31) und Kofermentations-Zentraten (n = 11),
Amicon 8200: PES Membran (40 nm), Ap = 1,0 + 0,1 bar, $ = 20 £ 2 °C, Riihrer
120 + 10 min™!, Fluss bei 10 — 15 % Ausbeute, Regression (Linie)

In Abschnitt 4.2.2 (Viskositdt der Zentrate) ist der Zusammenhang zwischen der PS Konzentration
und der Viskositit beschrieben worden. Da die PS Konzentration signifikant mit der Viskositit bei
einer definierten Scherrate korreliert, konnen folglich Zusammenhinge zwischen der Viskositéit und

dem Membranfluss gezeigt werden (4bbildung 4-14).
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Viskositit bei 100 s in Pa-s
Abbildung 4-14: Membranfluss iiber der Viskositit bei 100 s, NawaRo- (n = 31) und Kofermen-
tations-Zentraten (n = 11), PES Membran (40 nm), Ap = 1,0 = 0,1 bar,
9 =202 °C, Riihrer 120 = 10 min™!, Fluss bei 10 — 15 % Ausbeute, Regression
(Linie)
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Zentrate aus Kofermentationen decken den unteren Bereich der Viskositdten und den oberen Bereich
des Membranflusses ab. Mit steigender Viskositit der Zentrate wurde eine Abnahme der Flussleis-
tung beobachtet. Die Regression des Zusammenhangs wurde, vergleichbar mit dem Zusammenhang
zwischen Membranfluss und PS Konzentration, iiber eine Potenzfunktion mit negativem Exponenten
durchgefiihrt. Der Einfluss der Viskositéit auf den Membranfluss kann iiber die Kontrolle der Deck-
schicht begriindet werden. Bei hohen Viskositéten wird die Abtragung der Deckschicht durch eine
laminare viskose Stromung begrenzt. Mit sinkender Viskositdt verbessert sich der Abtransport der

Partikel von der Membranoberfldche in die Bulkphase.

Einfluss der Stromungsform und —geschwindigkeit

Ein weiterer Zusammenhang konnte zwischen dem Membranfluss und der Reynoldszahl in der
Membrantestzelle hergestellt werden (4bbildung 4-15). Die Reynoldszahlen in der Testzelle wurden
nach Gleichung 2.19 anhand der geometrischen Groflen und rheologischen Parameter berechnet. Da
sich die Rheologie durch die Aufkonzentration jeweils in dhnlichem Male geringfiigig dndert, wurde
die Berechnung fiir den Zeitpunkt t = 0 min bzw. eine Ausbeute von 0 % durchgefiihrt. Das Intervall
der Reynoldszahlen lag zwischen 4,4 und 2900 und deckte somit {iberwiegend den Ubergangsbereich

und turbulenten Bereich fiir den Riihrprozess ab (Re;gminagr < 10).
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Abbildung 4-15: Membranfluss iiber der Reynoldszahl in der Amicon Testzelle, NawaRo- (n=31)
und Kofermentations-Zentraten (n = 11), PES Membran (40 nm),
Ap=1,0£0,1 bar, 9 = 20 £ 2 °C, Riihrer 120 + 10 min™!, Fluss bei 10 — 15 %

Ausbeute, Regression (Linie)

Mit steigender Reynoldszahl wurde eine Steigerung des Membranflusses beobachtet. Unter Einbe-
zug der Messunsicherheiten von + 15 % des Membranflusses lagen viele Messpunkte auf der Re-
gressionskurve. Die Korrelation zwischen der Reynoldszahl und dem Membranfluss stellt einen

iibergreifenden Zusammenhang dar. Die dimensionslose Kennzahl stellt eine Verbindung zwischen
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Stromungsform und Membranfluss unter Einbezug von rheologischen Parametern, Stoffdaten und
Geometrie her. Das Stromungsverhalten zeigte auf die dead-end Filtration mit eingebautem Riihrer
einen hohen Einfluss. Der Einfluss der Strémungsgeschwindigkeit auf die Querstromfiltration mit
keramischen Modulen wurde fiir Proben mit unterschiedlichen Trockenriicksténden zwi-
schen 1,75 und 5,34 % bei einer transmembranen Druckdifferenz Ap = 1,13 £ 0,07 bar, einer Tem-
peratur von 3 = 47,5 £ 1,4 °C und einer Ausbeute von 0 % untersucht (4bbildung 4-16). Alle Proben
zeigten eine erhdhte Permeabilitit mit steigender Uberstromungsgeschwindigkeit. NawaRo-Zentrate
lagen in einem vergleichbaren Bereich in Bezug auf Steigung und Hohe der Permeabilitét tiber der
Stromungsgeschwindigkeit. Die Probe Kofermentations-Zentrat III C lag mit einem TR von 1,75 %
deutlich tiber den NawaRo-Zentraten und ging ab einer Stromungsgeschwindigkeit zwischen 2,0 und
2,5 m's” in einen Plateauwert {iber. Mit zunehmender Stromungsgeschwindigkeit konnte bei dieser
Probe keine Steigerung der Permeabilitit erzielt werden. Dieser Effekt ist bei NawaRo-Zentraten
weniger ausgepriagt. Auf NawaRo-Zentrate zeigte die Stromungsgeschwindigkeit einen nahezu line-

aren Einfluss in Bezug auf die Permeabilitét.
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Stromungsgeschwindigkeit in m-s!
Abbildung 4-16:  Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit auf die Permeabilitét (Querstromfiltra-
tion), 0-Al,O3/Ti0; (50 nm), Ap = 1,13 + 0,07 bar, 3 =47,5 £ 1,4 °C, 0 % Aus-

beute

Um den Unterschied zwischen dem linearen Einfluss (Stromungsgeschwindigkeit auf Permeabilitit)
und den einsetzenden Plateauwerten systematischer zu untersuchen, wurde der Stichprobenumfang
erhoht. Es wurden 15 verschiedene Gérrestzentrate analysiert, davon 12 NawaRo- und 3 Kofermen-
tations-Zentrate. Weiterhin wurde mithilfe der Geometrie der Rohrmodule und der Rheologie der
Zentrate die dimensionslose Reynoldszahl fiir die Filtrationsanwendung nach Gleichung 2.1/8 be-
stimmt. Die Stromungsgeschwindigkeit wurde fiir alle gezeigten Versuche von 0,5 bis 4,0 m's™! va-
riiert. Durch die z. T. stark unterschiedlichen Viskositéten der Zentrate resultieren aus diesen Stro-

mungsgeschwindigkeiten und der vorliegenden Geometrie Reynoldszahlen zwischen 400 und 15000.
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Die Permeabilitit iiber der Reynoldszahl ist in Abbildung 4-17 dargestellt. Das Diagramm ist unter-

teilt in 3 Teilbereiche:

1) Laminarer Strdmungsbereich: 0 < Re < ca. 2300
2) Ubergangsbereich laminar/turbulent: ca. 2300 < Re < ca. 8000
3) Turbulenter Strdmungsbereich: Re > ca. 8000

Im laminaren Stromungsbereich wurde eine steigende Permeabilitéit mit steigender Reynoldszahl er-
mittelt. Der ndherungsweise lineare Einfluss der Reynoldszahl wurde iiber eine Geradengleichung
quantifiziert. Die Steigung der Geraden im laminaren Bereich (0 < Re < ca. 2300) betrug im Mittel
pro 1000 Reynoldseinheiten 3,8 L-m™-h!-bar.

Fiir viele der untersuchten Proben wurde im Bereich zwischen 2100 < Re < ca. 2500 eine deutliche
Steigerung der Permeabilitit festgestellt. Dieser Umschlagpunkt zeigte Ubereinstimmungen mit der
kritischen Reynoldszahl in der Rohrstromung in Abhéngigkeit vom FlieBindex (vgl. Abbildung
2-16). Der hohere Einfluss der Reynoldszahl auf die Permeabilitit wurde zwischen Werten von
2300 < Re < ca. 8000 festgestellt. Im Ubergangsbereich zwischen laminarer und vollturbulenter
Stromung wurde eine Geradensteigung pro 1000 Reynoldseinheiten von 7,9 L-m™2-h'!-bar! be-
stimmt. Die Reynoldszahl zeigte somit einen hohen Einfluss auf die Filtrationsleistung der Ultrafilt-

ration im Ubergangsbereich (Faktor 2 im Vergleich zur laminaren Strémungsform).
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Abbildung 4-17:  Einfluss der Stromungsform auf die Permeabilitit (Querstromfiltration), Na-
waRo- (n = 12, schwarze Symbole) und Kofermentations-Zentrate (n = 3, graue
Symbole), a-AlO3/TiO, (50 nm), Ap = 1,12 + 0,08 bar, § =47,3 £ 1,0 °C, 0 %
Ausbeute, d = 3,3 mm

Der hohe Einfluss der Reynoldszahl auf die Permeabilitéit nahm im Bereich ca. 7000 < Re < ca. 9000

ab. Bei diesen Reynoldszahlen ist die Stromungsform als vollturbulente Stromung ausgepragt. Eine
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weitere Steigerung der Reynoldszahlen fiihrte nur zu einer unterproportionalen Steigerung der Per-
meabilitidt. Die mittlere Steigung der Regressionsgeraden betrug im vollturbulenten Bereich bei
Re > 8000 pro 1000 Reynoldseinheiten 1,9 L-m?-h!-bar.

Die Stromungsgeschwindigkeit, genauer die Strémungsform, zeigte auf die Permeabilitét einen deut-
lichen Einfluss. Die nicht-Newtonsche Reynoldszahl eignete sich dabei, um den Einfluss der Stro-
mungsform zu quantifizieren. Im Ubergangsbereich (ca. 2300 < Re < ca. 8000) wurde der groBte
Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit auf die Steigerung der Permeabilitét bestimmt. Es ist davon
auszugehen, dass in diesem Bereich eine effektive Kontrolle der Deckschichtwiderstinde realisiert
wurde, da alle anderen Prozessparameter konstant gehalten wurden. Aus den geringeren Deck-
schichtwiderstinden resultieren hohere Membranfliisse. Aus diesem Grund sind aus strémungsme-
chanischer Sicht Reynoldszahlen zwischen 2300 und 8000 zu bevorzugen. Der Einfluss auf die Stei-
gerung der Permeabilitét ist in diesem Bereich am hochsten. Da hohe Stromungsgeschwindigkeiten
mit einem hohen Energiebedarf verbunden sind, muss ein Optimalzustand bestehend aus hohem
Membranfluss und vertretbarer Antriebsleistung der Zirkulationspumpe gefunden werden. Diese

Analysen sind ausfiihrlich in Abschnitt 4.5.4 dargestellt.

Einfluss der transmembranen Druckdifferenz

Der Einfluss der transmembranen Druckdifferenz ist fiir fiinf verschiedene Zentrate in Abbildung
4-18 dargestellt. Die transmembrane Druckdifferenz wurde bei konstanter Temperatur
(9=47,7+0,9 °C) und konstanter Strémungsgeschwindigkeit (w = 2,48 + 0,0 m's™") zwischen 0,2
und 2,2 bar variiert. Fiir alle Zentrate wurde eine steigende Flussleistung mit zunehmender trans-
membraner Druckdifferenz gemessen. Der Membranfluss der NawaRo-Zentrate zeigte ab einer

transmembranen Druckdifferenz von 0,8 — 1,0 bar einen Plateauwert.
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Abbildung 4-18:  Einfluss der transmembranen Druckdifferenz auf den Membranfluss (Querstrom-

filtration), 0-ALO3/TiOz (50 nm), w = 2,48 £ 0,0 m's™, $ =477+ 0,9 °C, 0 %
Ausbeute, d = 3,3 mm
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Die transmembranen Druckdifferenz hatte ab diesem Druck nur noch einen geringfiigigen Einfluss
auf den Membranfluss. Bei der Probe Kofermentations-Zentrat III C wurde dieser Effekt im vermes-
senen transmembranen Druckdifferenzbereich nicht beobachtet. Ab einem transmembranen Druck-
differenz von ca. 1,2 bar nahm der Einfluss auf den Membranfluss zwar geringfiigig ab, der Memb-
ranfluss wurde aber fortlaufend durch steigende Driicke verbessert.

Der dargestellte Einfluss der transmembranen Druckdifferenz auf den Membranfluss liegt im Erwar-
tungsbereich fiir die Querstromfiltration (vgl. Abbildung 2-10). In der Studie von Waeger et al. (2010)
[58] wurde der Plateauwert bei einer dhnlichen Uberstromungsgeschwindigkeit von 3,0 m's”' bei
etwas geringeren transmembranen Druckdifferenzen von ca. 0,5 bar mit separierten Gérresten und
keramischen Modulen gemessen. Unterschiede konnten in der Temperatur begriindet sein. In dieser
Studie wurde eine Temperatur von ca. 48 °C fiir die Filtrationsversuche gewihlt, in der Studie von
Waeger et al. (2010) betrug die Temperatur 30 °C.

Durch eine unzureichende Kontrolle der Deckschichtwiderstinde kann es bei hohen Driicken zu ei-
ner Kompression des Filterkuchens kommen. Dabei kann eine Abnahme der Flussleistung bei stei-
gender transmembraner Druckdifferenz beobachtet werden [58]. Dieser Effekt wurde in der vorlie-

genden Studie nicht festgestellt.

Einfluss der Temperatur

Der Einfluss der Temperatur auf den Membranfluss ist fiir fiinf verschiedene Zentrate in Abbildung
4-19 in einem Temperaturbereich von 35 — 70 °C dargestellt. Wahrend der Variation der Temperatur
wurden die Uberstromungsgeschwindigkeit und die transmembrane Druckdifferenz konstant gehal-
ten. Fiir alle Proben wurde ein linear steigender Membranfluss mit steigender Temperatur festge-

stellt.
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Abbildung 4-19: Einfluss der Temperatur auf den Membranfluss (Querstromfiltration),
a-ALLO3/TiO; (50 nm), Ap = 2,00 £ 0,15 bar, w = 2,48 = 0,0 m's”!, 0 % Ausbeute,

d = 3,3 mm, lineare Regression (gestrichelte Linien)
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Der Membranfluss lag fiir NawaRo-Zentrate und 40 °C bei 20 — 30 L-m?-h!, die Probe Kofermen-
tations-Zentrat III C zeigte bei 40 °C eine Flussleistung von 45 — 50 L-m?-h’!. Die Ausbeute bei
diesen Versuchen betrug stets 0 %, alle Teilstrome des Prozesses wurden im Kreis gefahren und nach
der Trennung vermischt. Bei einer Temperatur von 65 — 70 °C wurde fiir NawaRo-Zentrate ein
Membranfluss von 30 — 45 L-m™-h! gemessen. Im Vergleich zu 40 °C wurde der Membranfluss um
den Faktor 1,5 erh6ht. Bei der Probe Kofermentations-Zentrat I1I C wurde bei 65 — 70 °C ein Memb-
ranfluss von 85 — 95 L-m™-h"! gemessen. Im Vergleich zur niedrigen Temperatur (40 °C) betrug die
Flusssteigerung etwa Faktor 1,5 — 2.

Eine weitergehende Untersuchung des temperaturabhdngigen Membranflusses wurde iiber die Be-
rechnung des auf 20 °C standardisierten Membranflusses (Jp0 °c) nach Gleichung 2.3 durchgefiihrt.
Durch diese Standardisierung wird der Einfluss der temperaturabhéngigen Permeatviskositit auf den
Membranfluss eliminiert (7abelle 4.9). Die relativen Standardabweichungen wurden iiber den ge-
samten Temperaturbereich berechnet und betrugen 1,5 — 5,7 %. In den gezeigten Fillen kann davon
ausgegangen werden, dass der standardisierte Membranfluss temperaturunabhéngig ist. Damit wird

der gesteigerte Membranfluss auf die Abnahme der Permeatviskositit zuriickgefiihrt.

Tabelle 4.9: Standardisierter Membranfluss (Jp 0 -c) und Standardabweichung
Membranfluss  Standardabweichung Rel. Standardabweichung
Probe
Jp.20°c AJp.20°c
L-m=h! L-m=h’! %

NawaRo XI B 12,7 0,7 5,7
NawaRo XI C 13,3 0,7 4,9
NawaRo XIT A 12,1 0,6 4,8
NawaRo XII B 10,6 0,7 7,1
Koferm. III C 29,6 0,4 1,5

AbschlieBend wurden die verschiedenen Widerstdnde der Filtration nach dem Deckschichtmodell
quantifiziert (vgl. GI. 2.2). Fiir diese Betrachtung wurde der Deckschichtwiderstand (Rp) und der
intrinsische Membranwiderstand (R,,,) berechnet (4bbildung 4-20). Der intrinsische Membranwider-
stand (R,,,) wurde in einer Wassermessung mit einem neuen keramischen Modul in einem Tempera-
turbereich von 20 — 70 °C vermessen. Der intrinsische Membranwiderstand in der Einheit m™ zeigte
eine geringe Abhéngigkeit von der Temperatur und wurde mit einer Geradengleichung beschrieben

(Gl. 4.48). Die Temperatur 9 ist dabei in der Einheit °C.

1
m-°C

R,,(9) = 6,307 - 10°

9+1,111- 101% (Gl. 4.48)
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Abbildung 4-20:  Einfluss der Temperatur auf den Deckschicht- (Rp) und intrinsischen Widerstand
(Rm) mit Temperaturkorrektur der Permeatviskositit, a-Al,O3/TiO, (50 nm),
Ap=2,00 £ 0,15 bar, w = 2,48 + 0,0 m's!, 0 % Ausbeute, d = 3,3 mm, lineare

Regression (gestrichelte Linien)

Die berechneten Deckschichtwiderstinde lagen in Abhéngigkeit von der Temperatur zwischen 2-10'?
und 5-10"* m! und im Mittel um den Faktor 25 héher als der intrinsische Membranwiderstand. Die
Filtration ist somit deutlich deckschichtkontrolliert. Der intrinsische Membranwiderstand spielt mit
ca. 4 % nur eine untergeordnete Rolle. Die Filtration biologischer Stoffsysteme ist in der Regel deck-
schichtkontrolliert, dies wurde fiir die Ultrafiltration von Gérrestzentraten [58], die Mikrofiltration
von anaeroben Schlammen [138] und die Mikrofiltration von roher Sojasauce [139] gezeigt.

Die Temperatur zeigte einen Einfluss auf den Deckschichtwiderstand. Mit steigender Temperatur
wurde eine leichte Reduktion des Deckschichtwiderstandes gemessen. Der Deckschichtwiderstand
zeigte im Vergleich zwischen hoher und niedriger Messtemperatur eine mittlere Reduktion von
14,5 %. Der Einfluss der sinkenden Permeatviskositét wurde fiir diese Betrachtung herausgerechnet.
Neben einer verbesserten Flussleistung durch eine verminderte Permeatviskositit wurden folglich
hohere Membranfliisse durch geringere Deckschichtwiderstinde erzielt. Die hohe Temperatur bei
der Filtrationsanwendung fiihrte neben der geringeren Permeatviskositit zu einer geringeren Zentrat-
viskositét innerhalb des Filtrationskanals. Durch die reduzierten Zentratviskositdten stieg die Rey-
noldszahl zwischen niedriger und hoher Prozesstemperatur im Mittel um +46,6 %.

Der Stromungszustand verschob sich zu einer turbulenteren Stromung mit der Folge einer verbesser-
ten Deckschichtkontrolle. Der positive Einfluss hoher Reynoldszahlen auf den Membranfluss wurde
bereits in Abbildung 4-17 dargestellt. Die verbesserte Deckschichtkontrolle bei hoher Prozesstempe-

ratur wurde durch geringere Deckschichtwiderstinde von im Mittel -14,5 % quantifiziert.
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4.4 Optimierung der Ultrafiltrationsperformance durch Additive

In den vorherigen Anschnitten wurde die Abhéngigkeit des Membranflusses von den organischen
Inhaltsstoffen, der Viskositit, der Uberstromungsgeschwindigkeit und der Temperatur gezeigt. Diese
Parameter haben einen signifikanten Einfluss auf die Stromungsform des Membranprozesses. Im
folgenden Abschnitt wird die gezielte Verdnderung der Fluideigenschaften der Gérreste und der
Zentrate durch Additive dargestellt.

Alle Optimierungsmethoden sind in Tabelle A.2 zusammengefasst. Die Desintegrationsverfahren
wurden in Anlehnung an bekannte Verfahren aus der Schlammbehandlung ausgewaihlt. Untersucht
wurden z. B. thermische Vorbehandlungen (60 — 220 °C), enzymatische Vorbehandlungen (Lipase,
Protease, Pektinase, Amylase, Cellulase), Ultraschall, oxidative Verfahren (Ozon, H>O,) und Vorbe-
handlungen durch Sauren und Basen. Eine vollstindige Darstellung wiirde den Rahmen dieser Arbeit
iiberschreiten, es werden im Folgenden die fiir die technische Umsetzung interessanten Verfahren
dargestellt. Ein Box-Whisker-Plot fiir die enzymatische Behandlung, die Ansduerung und die Ozon-
behandlung ist in Abbildung 4-21 gezeigt. Die enzymatische Behandlung zeigte einen Fluxfaktor von
1,56 (Median). Der Fluxfaktor wurde berechnet iiber den Quotienten aus Membranfluss nach und
vor der Behandlung. Bei der enzymatischen Behandlung wurden die oben genannten Enzyme separat
oder als Mischung zu je 1 g'L! bei Temperaturen von 40 — 60 °C und einem pH-Wert von 3 — 10,5
im Zentrat eingesetzt. Die Prozessbedingen wurden den jeweiligen Wirkungsoptima angepasst. Bei
der enzymatischen Vorbehandlung lag eine unsymmetrische Verteilung im Box-Whisker-Plot vor.

Bei einer Probe wurde ein Fluxfaktor von ca. 3,75 gemessen.

4,5

& s
[0 S

W
el

N
=)

Fluxfaktor als Jp nach/Jp.vor
\.N
[9)]

—_
9]

B

Enzyme  Ansduerung, pH 2 -4 Ozonbehandlung
(n=8) (n=21) (n=41)
Abbildung 4-21:  Fluxfaktor verschiedener Optimierungsverfahren, Amicon 8200: PES Membran
(40 nm), Ap = 1,0 + 0,1 bar, 3 = 20 + 2 °C, Riihrer 120 = 10 min™', 10 — 15 %

p—
)

Ausbeute

Die Ansduerung auf pH-Werte von 2 — 4 wurde im Gérrest und im Zentrat durch Titration mit kon-
zentrierter Schwefelsdure eingesetzt. Im Zentrat wurde ein Fluxfaktor von 1,96 (Median) bestimmt.
Die Verteilung im Box-Whisker-Plot ist symmetrisch, die obere Antenne kennzeichnet einige Pro-

ben, die einen Fluxfaktor von ca. 2,75 durch die Ansduerung erreichten. Die Ozonbehandlung zeigte
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ebenfalls eine symmetrische Verteilung mit einem Median von 2,3. Der Stichprobenumfang betrug
n =41. Die gemessenen Fluxfaktoren lagen in einem Intervall von 1,05 (1 = keine Verbesserung) bis
4,10. Die Ozondosis der dargestellten Versuche lag zwischen 15,2 und 411,9 mgos-gorr' und im Mit-
tel bei 100,4 mgos-gotr'. Die enzymatische Vorbehandlung wurde aufgrund der hohen Kosten fiir
die Enzyme nicht weiterverfolgt. Die Effekte der Ansduerung auf pH 2 — 4 und der Ozonbehandlung

auf das Zentrat werden in den folgenden Kapiteln charakterisiert.

4.4.1 Optimierung durch Séure

Der Einfluss des pH-Wertes auf die Interaktionen der Biopolymere in Gérrestzentraten wurde fiir
zweil NawaRo-Zentrate anhand verschiedener Analysemethoden charakterisiert. Die Zentratproben
NawaRo I A und NawaRo XI G reprasentieren mit einem TR von 3,50 % bzw. 1,77 % die Bandbreite
von typischen NawaRo-Zentraten. Die Proben wurden mit konzentrierter Schwefelsdure von einem
pH-Wert von 7,5 — 7,7 (Referenz) auf jeweils pH 4, pH 3 und pH 2 titriert und anschlieBend analy-
siert. Die Probe NawaRo I A wurde mit einem Durchlichtmikroskop untersucht (4bbildung 4-22).

ReerempHdd 0 L pHag, SRR
PpEE Sy

el

Durchlichtmikroskopaufnahme von NawaRo I A Zentrat, TR = 3,50 %,
oTR = 62,0 %, Olympus BX 61, VergroBerung 100x, Mediandurchmesser dso

Abbildung 4-22:

Fiir die Titration auf einen pH-Wert von 4 wurden 6,0 — 8,5 Lsjure'M™Zentrat benotigt. Bei einem pH-
Wert von 2 stieg die Sauremenge auf 7,7 — 10,0 Lsjure'M™zentrat (vgl. Abbildung A-7). Die Referenz
(pH 7,7) zeigte bei einer 100-fachen VergroBerung homogen verteilte, kolloidale Partikel. Durch die

Ansduerung auf einen pH-Wert von 4 wurde eine Agglomeration von Partikeln beobachtet. Fiir pH-
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Werte < 4,0 zeigte sich eine deutliche Ausbildung eines Zweiphasensystems mit Kanalbildung zwi-
schen den Partikelagglomeraten. Die Mediandurchmesser fiir beide Proben sind in 7Tabelle 4.10 dar-
gestellt. Bei der Probe NawaRo XI G wurde der Mediandurchmesser der Probe von 0,91 um (Refe-
renz) um den Faktor 16,7 auf 15,2 um (pH 2) vergroBert. Bei der Probe NawaRo I A betrug der
Faktor zwischen der Referenz und pH 2 ca. 7,2. Durch Riicktitration dieser Probe auf einen pH-Wert
von 7,7 wurde der Mediandurchmesser auf 1,96 um verkleinert.

Die Ergebnisse wurden mit Zentraten aus einer technischen Dekanterzentrifuge verglichen (GEA
Westfalia, AD 509, RZB = 3400 g). Die Zentrate aus der Dekanterzentrifuge zeigten eine sehr &hn-
liche PartikelgroBenverteilung mit einem Hauptpeak von ca. 6 Vol.-%-um™ bei einer PartikelgroBe
von 0,6 — 0,9 um (nicht dargestellt). Die Ergebnisse aus Labor- und Dekanterzentrifuge sind somit
vergleichbar. Bei relativen Beschleunigungsziffern in diesem Bereich (3400 — 3500 g) wurde stets

ein Hauptpeak bei einer PartikelgroBe knapp unter 1 pum vermessen.

Tabelle 4.10: Mediandurchmesser dso fiir zwei NawaRo-Zentrate fiir verschiedene pH-Werte
Probe Parameter Einheit pH 7,5 -7,7 (Ref.)) pH4,0 pH3,0 pH2,0 pH77*
NawaRo I A dso pm 0,73 4,00 4,90 5,23 1,96
NawaRo XI G dso pm 0,91 3,52 6,61 15,20

Die benotigte Sduremenge lag im von der Literatur benannten Bereich fiir die Ansduerung von Gér-
resten bei der Vakuumverdampfung [47]. Das ausgeprigte Kalk-Kohlensduregleichgewicht wurde
anhand der Titrationskurven festgestellt (vgl. A4bbildung A-7). Im Bereich von 2 — 5 Lgure ™M™ zentrat
wurde der pH-Wert nicht signifikant erniedrigt. Das Kalk-Kohlensdure-Puffersystem stabilisierte
den pH-Wert bei der Zugabe von Séure, bis das chemisch und physikalisch geldste CO» vollstindig
die wissrige Phase verlassen hatte. Bei dieser Phasenseparation musste ein Entschdumer eingesetzt
werden, damit kein Uberschdumen der Probe eintrat.

Eine genauere Charakterisierung der Agglomeration zeigt die PartikelgroBenverteilungen (Abbil-
dung 4-23). Beide Referenzzentrate zeigen einen maximalen Volumenanteil zwischen 8 und
10 Vol.-% um! in einem PartikelgroBenbereich von 0,5 — 0,8 um. Durch die Ansduerung der Zent-

rate wurden im Wesentlichen drei Effekte beobachtet:

1. Der Hauptpeak der Referenzproben wurde durch die Anséduerung von 8 — 10 Vol.-%-um’!
auf 1 —2 Vol.-%-um™ reduziert (pH 2)

2. Die Ausbildung eines zweiten Verteilungspeaks bei Partikelgroen von 6 — 7 um (NawaRo
I A)und 3 — 15 um (NawaRo XI G), welcher durch sinkende pH-Werte steigende Volumen-
anteile aufzeigte

3. Die fiir die Agglomeration bei niedrigen pH-Werten relevanten Mechanismen sind teilweise

reversibel.

91



4 Ergebnisse und Diskussion

14
NawaRo [ A pH 7,7 (Ref.)

- 12 NawaRo I A pH 4,0

E ] NawaRo I A pH 3,0

$ 10 NawaRo I A pH 2,0

= %

§ g NawaRo I A pH 7,7

=

g 6

=

]

S

g 4

=

=

0 \“’?—*J-.~
0,01 100 1000
14
NawaRo XI G pH 7,5 (Ref.)

TE 12 NawaRo XI G pH 4,0

=

a'\le 10 NawaRo XI GpH 3,0

= NawaRo XI G pH 2,0

> 8

=

T 6

=

s

S 4

£

=

S 2

0 ..............................
0,01 0,1 1000

Partikelgrofle in pm
Abbildung 4-23:  Partikelgrofenverteilung NawaRo I A und NawaRo XI G Zentrat, pH 2,0 — 7,7,

* = neutralisierte Probe (zuvor pH 2), Mastersizer S long bench

Weitergehende Untersuchungen der Biopolymerinteraktionen wurden durch die Messung des Zeta-
potentials durchgefiihrt (4bbildung 4-24). Um eine Einordnung der Zetapotentiale zu ermdglichen,
wurde Rinderserumalbumin (BSA, Standardprotein, 50 mg-L™") und Natriumalginat (Standardpoly-
saccharid, 50 mg-L!) mituntersucht. Das Rinderserumalbumin hatte bei pH-Werten von 6 — 8 ein
negatives Zetapotential von -25 bis -30 mV. Der isoelektrische Punkt von BSA lag bei ca. pH 4,6.
Unterhalb dieses pH-Wertes hatte BSA ein positives Zetapotential von ca. +10 bis +15 mV. Natri-
umalginat hatte in einem pH-Bereich von 2 bis 8 stets ein negatives Zetapotential zwischen -15 und
-40 mV. Eine dquivalente Mischung aus jeweils 50 mg-L™! BSA und Na-Alginat zeigte einen nach
oben verschobenen Verlauf im Vergleich zur Na-Alginat Probe. Durch den Anteil der Aminosiure-
gruppen im BSA wurde das Zetapotential zu hdheren Werten verschoben. Alle gemessenen Zetapo-

tentiale blieben im Messintervall negativ zwischen -30 und -5 mV.
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Abbildung 4-24:  Zetapotential organischer Stoffsysteme: Rinderserumalbumin (BSA, 50 mg-L"),
Natrium-Alginat (50 mg-L"), d4quivalente Mischung aus BSA und Na-Alginat
(je 50 mg-L") und NawaRo I A Zentrat (1:70), Mittelwerte aus 6-fach Bestim-

mung und Standardabweichungen, Zetasizer-Nano-Series

Das Zetapotential der Probe NawaRo I A war mit der Messung der BSA/Na-Alginat Mischung ver-
gleichbar. Bei pH-Werten von 5 bis 8 wurde ein negatives Zetapotential von -30 mV gemessen.
Zwischen pH 5 und 2 stieg das Zetapotential linear auf einen neutralen Wert von ca. 0 mV (pH 2)
an. An diesem Punkt war die Nettoladung der vorliegenden Biopolymere neutral, hervorgerufen
durch positiv geladene Proteine und negativ geladene Polysaccharide. Im Vergleich zur dquivalenten
Mischung von BSA/Na-Alginat liegt die Kurve zu leicht héheren Werten verschoben. Eine Untersu-
chung der Biopolymerzusammensetzung der Probe NawaRo | A zeigte ein Protein zu Polysaccha-
ridverhéltnis von 2,5:1 (2300 mg-L™': 940 mg-L"). Die primére Fraktion an Biopolymeren waren
Proteine. Durch die positive Ladung der Proteine bei niedrigen pH-Werten wurde das Zetapotential
von NawaRo I A im Vergleich zur BSA/Na-Alginat Probe (1:1) zu hoheren Werten verschoben.
Die oben dargestellten Messungen haben gezeigt, dass bei pH-Werten unterhalb der isoelektrischen
Punkte der Proteine organische Agglomerate entstehen. Durch die Séurezugabe wurden die zuvor
homogen verteilten, kolloidalen Partikel zu Flockenstrukturen geformt.

Die Flockenstrukturen wurden zwischen der Referenz und einem pH-Wert von 2 um den Faktor
7,2 — 16,7 vergrolert. Die Agglomeration von organischen Stoffsystemen bei pH-Werten um den
isoelektrischen Punkt wurden ebenfalls von anderen Studien beobachtet. Dazu gehoren Stoffsysteme
bestehend aus Weizenprotein/Gummiarabikum [108], BSA/Na-Alginat [76] und mikrobielle EPS
[106]. Durch die unterschiedlichen Ladungen der Proteine und Polysaccharide fiihrten die Anzie-
hungskrifte zu einer Vergroflerung der Flockenstruktur mit sinkendem pH-Wert. Die gemessenen

Zetapotentiale der Standardsubstanzen zeigten gute Ubereinstimmungen mit der Literatur [76,107].

93



4 Ergebnisse und Diskussion

Einfluss auf die Rheologie

Da die Anziehungskrifte durch Ladungsunterschiede zu einer signifikanten VergroBerung der orga-
nischen Strukturen gefiihrt haben, wurden die Proben rheologisch untersucht (4bbildung 4-25). Die
Viskositétskurven der Proben NawaRo I A und NawaRo XI G sind in einem Scherratenbereich von
1 — 10000 s in dargestellt. Bei der Probe NawaRo I A wurde fiir die Proben mit pH-Werten von 2
bis 4 bei niedrigen Scherrate eine hohere Viskositit gemessen. Die angesduerten Proben zeigten bei
Scherraten von 1 bis 10 s' um den Faktor 5 — 10 hohere Viskosititen im Vergleich zur Referenz. Fiir
die Probe NawaRo XI G war dieser Effekt geringer ausgepragt. Die Viskositdtsunterschiede wurden
bei Scherraten zwischen 100 und 10000 s kleiner. In diesem Scherratenbereich wurden bei beiden

Proben geringere Unterschiede zwischen der Referenz und den angeséduerten Proben bestimmt.

! ¢ NawaRo I A pH 3,0
¢ NawaRo I A pH 2,0
o NawaRo I A pH 4,0
m NawaRo [ A pH 7,7 (Ref.)

\aadl
$o%estes
0,1 %§§§§§%%§§§%’ o NawaRo I A pH 7,7*

Scheinbare Viskositit in Pa-s

l“-...“
e T
000
0,01 +
0’001 1 1 | 1 1 L0y 1 1 . 1 1 I I
. 1 10 100 1000 10000
¢ NawaRo XI GpH 3,0
o0 NawaRo XI GpH 4,0
é: ¢ NawaRo XI GpH 2,0
= m NawaRo XI G pH 7,5 (Ref.)
5 0,1 -
2
=]
=
;
g
£ 0,01
£
%}
=
9
9]
0,001

1 10 100 1000 10000
Scherrate in s

Abbildung 4-25:  Einfluss des pH-Wertes auf die Viskositidt von NawaRo I A Zentrat (oben) und
NawaRo XI G Zentrat (unten), 3 = 20 °C, * = neutralisierte Probe (zuvor pH 2),
Anton Paar MCR 101
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Die Probe NawaRo I A pH 7,7* lag auf einem vergleichbaren Niveau wie die Referenzprobe. In
Bezug auf die Viskositit zeigte sich ebenso ein reversibles Verhalten. Die PartikelvergroBerung zwi-
schen den Proben NawaRo I A pH 7,7 und pH 7,7* (dso= 0,73 pm zu dso = 1,96 um) hatte keinen
deutlichen Finfluss auf die Viskositatskurve.

Bei den angesduerten Proben wurden grofere Messabweichungen zwischen dem ersten und zweiten
Messdurchlauf beobachtet. Bei den Proben mit einem pH-Wert von 2 — 4 lagen die Messabweichun-
gen bei sehr geringen Scherraten (1 — 10 s) zwischen 15 und 50 %.

Der zeitliche Einfluss des Strukturabbaus wurde fiir die Probe NawaRo I A mit einem Thixotropietest
untersucht (4bbildung 4-26). Die Antwort auf das vorgegebene Sprungsignal wurde im Anschluss
normiert, um verschieden hohe Viskosititen miteinander vergleichen zu kénnen. Die Referenzprobe
NawaRo I A pH 7,7 zeigte einen stabilen Viskositidtswert von 100 % in der ersten Ruhephase. In der
Phase hoher Scherung fiel die Viskositét durch das strukturviskose FlieBverhalten auf ca. 20 % der
Ausgangsviskositit. Dieser Viskosititswert blieb stabil iiber eine Scherdauer von 45 Sekunden bei
hoher Scherung. Das Viskositdtsverhalten in der dritten Regenerationsphase zeigte eine direkte
Sprungantwort auf die geringe Scherbeanspruchung. Die Riickbildung von 90 % des Viskosititswer-
tes wurde direkt am ersten Messpunkt nach einer Zeit von tgg ¢,= 3 Sekunden erreicht. Die angeséu-
erte Probe (NawaRo I A pH 2) zeigte in der ersten Ruhephase eine leichte Zunahme der Viskositét.
In der Phase intensiver Scherung fiel die Viskositit auf einen Wert von ca. 7 % der Ausgangsvisko-
sitdt. Weiterhin wurde eine leichte Abnahme der Viskositét innerhalb der Scherphase beobachtet. In
der dritten Regenerationsphase wurde ein Strukturriickbau der angesduerten Probe festgestellt. Die
Sprungantwort auf das instantane Sprungsignal zeigte ein ausgeprigtes zeitliches Verhalten. Die
Dauer zur Riickbildung von 90 % der Ausgangsviskositit betrug tqq¢,= 36 Sekunden. Nach Errei-

chen von 100 % wurde ein leichter Anstieg der Viskositit beobachtet.
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Abbildung 4-26: Thixotropietest NawaRo I A (Referenz und pH 2), 9 = 20 °C, Anton Paar

MCR 101
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In einem weiteren Test wurde eine fortlaufende Partikelgrofenmessung mit dem angesduerten Me-
dium durchgefiihrt. Die Probe wurde mit einer kleinen Zufiihrpumpe mit einer Drehzahl von
2000 min™' geschert und in einem Zeitintervall von 0 — 530 Sekunden vermessen (vgl. Anhang, Ab-
bildung A-8). Es zeigte sich eine deutliche Verschiebung des Hauptpeaks von 20 — 30 pm (t = 0 s)
zu 10 pm (t = 530 s). Zusitzlich wurde eine Zunahme des zweiten Peaks fiir die Partikelfraktion
<1 pm beobachtet. Durch die Scherung mit der Zufiihrpumpe wurde analog zur oben dargestellten
Scherphase mit dem Rheometer eine Modifikation des Probenmaterials erwirkt. Durch die fortlau-
fende Scherung des Probenmaterials wurde eine Verkleinerung des mittleren Partikeldurchmessers
erreicht, welche in rheologischen Tests eine sinkende scheinbare Viskosititen zur Folge hatte. Zu-
sammengefasst wurde fiir die angesduerten Proben ein von der Scherdauer und Scherbeanspruchung
abhingiges, rheologisches Flieverhalten festgestellt. Die gegensétzlichen Ladungszustinde der Bi-
opolymere bei pH-Werten von 2 — 4 fiihrten zur Ausbildung von schersensitiven Agglomeraten. Im
Bereich kleiner Scherraten wurden hohere und z. T. mit der Zeit steigende Viskosititen im Vergleich
zur Referenz festgestellt. Eine Erklérung fiir diesen Anstieg konnte die hohe Wechselwirkung der
vorliegenden Flockenstruktur sein. Durch die Gré8e und Struktur der Flocken kommt es bei geringen
Scherungen zum Verhaken der Agglomerate mit der Folge hoherer Viskosititen. Bei ausreichend
hoher Scherung (z. B. 2000 s!) wurde eine zeitliche Abnahme der Viskositit festgestellt. Die Flo-
ckenstruktur wurde bei hoher Scherung aufgebrochen, und eine zeitliche Verschiebung zu geringeren
Partikelgroflen wurde beobachtet. Dieser Strukturabbau war reversibel. Die angesduerten Proben
zeigten somit, anders als die Referenzen, ein strukturviskoses, thixotropes rheologisches Fliever-
halten. Ein zeitabhéngiges, thixotropes FlieBverhalten wurde auch in anderen Studien bei angeséu-
erten Biopolymersystemen festgestellt [108,140]. Im Allgemeinen treten zeit- und scherabhingige
FlieBverhalten bei Stoffsystemen mit ausgeprigten Flockenstrukturen und -netzwerken auf. Dies ist
fiir Belebtschlamme mit Klarschlammflocken bekannt [61,77]. Rheologisch betrachtet verhalten sich
angesduerte Zentrate demnach dhnlich zu hochkonzentrierten Belebtschlammproben, wiahrend Zent-

rate ohne die Zugabe von Séure keine zeitlichen Abhéngigkeiten zeigen.

Einfluss auf den Membranfluss

Der mittlere Fluxfaktor bei der Ansduerung auf pH-Werte von 2 — 4 betrug 1,96 mit einer symmet-
rischen Verteilung zwischen Fluxfaktoren von 1,28 und 2,74 (vgl. Abbildung 4-21). Der Einfluss der
verschiedenen pH-Werte wurde fiir die beiden Proben NawaRo I A und NawaRo XI G untersucht
(Abbildung 4-27). Der Referenzfluss der Probe NawaRo I A betrug 1,4 L-m™-h"'. Mit fallendem pH-
Wert stieg der Membranfluss von 1,9 L-m?-h’! (pH 4,0) auf 2,8 L-m>-h"! (pH 3,0) und bei einem
pH-Wert von 2 auf 3,0 L-m™-h"'. Der Unterschied zwischen den pH-Werten 2 und 3 wurde geringer
im Vergleich zu den pH-Werten 3 und 4. Der Fluxfaktor zwischen der Referenz und pH 2,0 lag bei
Faktor 2,2. Nach der Neutralisation auf den pH-Wert 7,7 (Ref.*) ging der Membranfluss auf
1,66 L-m-h! zuriick. Der intrinsische Membranwiderstand betrug 8,49-10'° m'!'. Der Deckschicht-
widerstand wurde durch die Ansduerung auf pH 2,0 im Vergleich zur Referenz um 54 % von
2,6:10" m™ auf 1,2-10" m™! reduziert (vgl. Anhang: Abbildung A-9). In beiden Fillen war die Filt-

ration deutlich durch die Deckschicht limitiert, der intrinsische Membranwiderstand machte 0,03 %
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bzw. 0,07 % des Gesamtwiderstandes aus. Bei der Probe NawaRo X1 G (4bbildung 4-27, rechts)
wurde die Flussleistung ebenfalls mit sinkendem pH-Wert gesteigert.
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Abbildung 4-27: Membranfluss fiir NawaRo I A (links) und NawaRo XI G (rechts) in Abhingig-
keit vom pH-Wert, Amicon 8200: PES Membran (40 nm), Ap = 1,0 £ 0,1 bar,
9=20+2 °C, Rithrer 120 + 10 min™', Fluss bei 10 — 15 % Ausbeute

Der Membranfluss der Referenz war 2,4 L-m?-h'. Mit sinkendem pH-Wert stieg der Fluss auf
3,2L-m>h! (pH 4,0), 4,2 L-m*h! (pH 3,0) und 6,2 L-m?-h"! (pH 2,0). Anders als bei der Probe
NawaRo I A wurde die Flussleistung mit einem pH-Wert von 2 deutlich im Vergleich zum pH-Wert
3 gesteigert. Die Flussleistungen lagen im Allgemeinen hoher als bei der Probe NawaRo I A. Der
Fluxfaktor zwischen der Referenz und pH 2,0 betrug Faktor 2,6. Der Deckschichtwiderstand der
Referenz war 1,6-10'* m™!, bei einem pH-Wert von 2 wurde der Deckschichtwiderstand auf
5,8:10" m! reduziert. Im Vergleich zum intrinsischen Membranwiderstand war auch diese Filtrati-
onsanwendung deutlich durch die Deckschicht limitiert.

Vergleicht man diese Ergebnisse mit den oben dargestellten PartikelgroBenmessungen und Median-
durchmessern, kdnnen einige Analogien erkannt werden. Beide Proben zeigten eine deutliche Zu-
nahme des Membranflusses. Bei der Probe NawaRo XI G wurde ein hoherer Fluxfaktor bei einem
pH-Wert von 2 festgestellt, was auf die deutliche PartikelvergroBerung bei diesem pH-Wert zuriick-
gefiihrt werden kann (vgl. Abbildung 4-23).

Die signifikante Verschiebung der PartikelgroBen zwischen der Referenz und der pH 2 Probe fiihrte
zu einer permeableren und pordseren Deckschicht, die in Summe einen wesentlich niedrigeren Deck-
schichtwiderstand hatte. Das verbesserte Entwisserungsverhalten bzw. der hohere Membranfluss
zeigt gute Ubereinstimmungen mit anderen Studien, in denen der Einfluss des pH-Wertes auf Be-
lebtschlammsysteme [110,111] oder BSA/Na-Alginat-Lésungen [76] untersucht wurden. In allen
Studien wurde ein verbessertes Entwasserungsverhalten durch pH-Werte unterhalb des isoelektri-
schen Punktes festgestellt. In der Studie von Neemann et al. (2013) [76] wurde ein um 50 % redu-

zierter Anstieg der transmembranen Druckdifferenz bei konstanter Flussleistung bei einem pH-Wert
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von 3,5 festgestellt. Der Mediandurchmesser der BSA/Na-Alginat-Agglomerate wurde von
0,179 pum (pH 6,5) auf 5,5 — 7,5 pum bei einem pH-Wert von 3,5 vergrofert. Durch die Partikelver-
groflerungen wurde eine permeablere Deckschicht aufgebaut, die zu einem geringeren Anstieg der
transmembranen Druckdifferenz fiihrte. Dieses Ergebnis zeigt hohe Ubereinstimmungen mit der vor-
liegenden Studie, mit dem Unterschied, dass fiir diese Studie ein reales Medium anstelle von Mo-
dellsubstanzen verwendet wurde.

Die gezeigten Membranfliisse der dead-end Filtration sind absolut betrachtet gering. Die Methode
eignet sich dennoch gut, um einen héheren Stichprobenumfang zu analysieren. Um eine genauere
Bewertung der Flussleistungen im technischen Betrieb zu ermdglichen, wurden verschiedene Proben
in einem Rohrmodul bei verschiedenen pH-Werten getestet (4bbildung 4-28). Die Referenz NawaRo
XI C zeigte bei den unten genannten Prozessbedingungen bei einer Ausbeute von 0 % einen Fluss
von ca. 27,5 L-m?-h’!. Mit steigender Ausbeute nahm die Flussleistung linear auf ca. 20 L-m™-h!
bei einer Ausbeute von 35 % ab. Durch die Ansduerung der Probe auf pH 3,6 (unterhalb der iso-
elektrischen Punkte der Proteine) wurde bei einer Ausbeute von 0 % eine Flussleistung von ca.
38 L-m%-h! bestimmt. Die Probe NawaRo XI C pH 2,5 hatte bei einer Ausbeute von 0 % eine Fluss-

leistung von 59,1 L-m?2-h",
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Abbildung 4-28: Membranfluss fiir NawaRo XI C in Abhéngigkeit vom pH-Wert, Querstromfilt-
ration: a-ALOs/TiO, (50 nm), Ap = 1,15 £+ 0,01 bar, w = 2,45 + 0,07 m-s’,
9=46,5+0,8 °C, d = 3,3 mm, lineare Regression (Linien)

Mit steigender Ausbeute fiel die Flussleistung von allen Proben mit einem ndherungsweise linearen
Zusammenhang. Die Flussleistungen bei Ausbeuten von 15 % und 30 % und die jeweiligen Fluxfak-
toren sind in Tabelle 4.11 dargestellt. Bei einer Ausbeute von 30 % wurde fiir die Referenz eine
Flussleistung von 20,7 L-m?2-h"! gemessen. Mit steigender Sduremenge stieg die Flussleistung auf
28,9 L-m2-h! (pH 3,6) und 46,9 L-m2-h"! (pH 2,5). Obwohl alle gezeigten Flussleistungen mit stei-

gender Ausbeute abnahmen, blieb die relative Flussverbesserung zwischen der angesduerten Probe
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(pH 2,5) und der Referenz konstant. Im Mittel betrug der Fluxfaktor 2,20 + 0,05 fiir die Ausbeuten
0 %, 15 % und 30 %. Die oben dargestellten Versuche mit der dead-end Filtration zeigten im Ver-
gleich zwischen der pH 2,0 Probe und der Referenz Fluxfaktoren von 2,2 — 2,6 bei einer Ausbeute
von 10 — 15 %. Der Bereich der Fluxfaktoren lag demnach in einem sehr vergleichbaren Intervall,
obwohl sich die zugrundeliegende Anlagentechnik deutlich unterscheidet. Im Falle der dead-end
Filtration wurde eine Membrantestzelle mit polymeren Membranen (PES, 40 nm) mit einem Riihr-
werk (120 min™) bei 20 °C verwendet. Bei der Querstromfiltration wurden keramische Membranen
(0-Al,03/TiO,, 50 nm) mit einer Zwangskonvektion bei 2,45 m-s! und einer Temperatur von 46,5 °C
verwendet. Die Fluxfaktoren zeigten bei beiden Membrananwendungen eine ausreichend hohe Uber-
tragbarkeit der Messsysteme. Die Agglomeration der Partikel hat dariiber hinaus einen iibergeordne-
ten Effekt auf den Membranfluss.

Tabelle 4.11: Membranfluss bei verschiedenen pH-Werten und Ausbeuten
Jp JP JP
Probe inL-m?-h’! inL-m?2-h! inL-m?-h’!
Ausbeute 0 % Ausbeute 15 % Ausbeute 30 %
NawaRo XI C pH 7,5 (Ref.) 27,5 24,1 20,7
NawaRo XI C pH 3,6 38,0 33,4 28,9
NawaRo XI C pH 2,5 59,1 53,0 46,9
Mittlere Fluxfaktor (pH 2,5/Ref.) 2,15 2,20 2,27

Um diese Effekte qualitativ und quantitativ beschreiben zu kénnen, wurden die verschiedenen Trans-
portmechanismen inertial particle lift (Jiir), Brownian diffusion (Jpiffusion) und shear induced
diffusion (Jscherung) permeate flux (Jijtrqr) nach den Gleichungen 2.4 — 2.7 berechnet. Die repra-
sentative Scherrate und Viskositdt wurden auf Basis der Geometrie und rheologischen Daten nach
den Gleichungen 2.27 und 2.28 berechnet. Die reprisentative Scherrate betrug 4578 s, die repri-
sentative Viskositét 3,2 mPa-s. Betrachtet wurde fiir die Berechnung eine Ausbeute von 0 %, da zu
diesem Zustand alle rheologischen Grofen bekannt sind. Das Konzentrationsverhiltnis zwischen
Membran und Bulkphase wurde in Anlehnung an [76] mit ®y,,/® 5 =20 angenommen. Der Permeat-
fluss lag wie oben dargestellt bei 27,5 L-m™-h"!, mit einer mittleren Membranporositit von 0,37 lag
die Transportgeschwindigkeit der Partikel zur Membran bei 2,06-10°> m's™! (horizontale Linie in 4b-
bildung 4-29). Fiir eine ausreichend hohe Deckschichtkontrolle miissen Transportmechanismen mit
einem hoheren Wert als der des Permeatflusses vorliegen. Die Brown’sche Diffusion nimmt mit
steigender PartikelgroBe ab und lag in allen Partikelbereichen unterhalb des Permeatflusses. Die
Brown’sche Diffusion stellt in diesem Fall keine ausreichend hohe Deckschichtkontrolle dar. Die
scherinduzierte Diffusion und der Partikellift korrelieren positiv mit steigenden Partikelgrof3en. Bei
einer Partikelgrofe von 2 um lag die Transportgeschwindigkeit durch scherinduzierte Diffusion auf
dem gleichen Wert wie die Transportgeschwindigkeit des Permeatflusses. Fiir den Partikellift wurde
dieser Fall fiir eine PartikelgroBe von 4,5 pm erreicht. Die eingezeichnete Summenkurve repriasen-

tiert die kumulierten Transporteffekte fiir den Abtransport von Partikeln von der Membran in die
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Bulkphase. Ein Minimalwert wurde bei einer Partikelgrofe von 0,1 — 0,2 um berechnet. Die kumu-
lierten Transportmechanismen zeigten bei dieser Partikelgrof3e die geringste Transportgeschwindig-
keit und damit die geringste Kontrolle der Deckschicht. Die Summenkurve schneidet den Permeat-
fluss bei einer PartikelgroBe von ca. 1,85 um. Fiir Partikel mit diesem Durchmesser liegt laut Trans-
portmodell ein Gleichgewicht zwischen Transport zur Membran und weg von der Membran vor.
Partikel mit einem groBeren Durchmesser werden tendenziell stirker von der Membran abtranspor-
tiert, wahrend Partikel < 1,85 um in Bezug auf die Deckschichtkontrolle problematisch sind. In 4b-
bildung 4-29 sind zusitzlich die PartikelgréBenverteilungen fiir die Probe NawaRo XI G (Ref.) und
NawaRo XI G (pH 2,0) eingezeichnet. Die Referenzprobe lag mit einem Mediandurchmesser von
0,91 pm deutlich unterhalb des berechneten Gleichgewichtsdurchmessers von 1,85 pm. Bei der Re-
ferenzprobe lag aufgrund der Partikelgrofle ein grofler Anteil von 78,9 % unterhalb des Gleichge-
wichtsdurchmessers. Der Partikeltransport fand somit im Wesentlichen von der Bulkphase zur
Membran statt. Nur 21,1 % der Partikel wurden aufgrund der scherinduzierten Diffusion und des

Partikellifts in die Bulkphase transportiert.
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Abbildung 4-29:  Transportgeschwindigkeiten nach Transporttheorie, Priméirachse: Permeatfluss
(2,06-10° m-s™!), inertial lift, shear induced diffusion, Brownian diffusion und
Summeneffekt, Annahmen: .., = 4578 s Nrep = 3,2 mPas, Stromungsge-
schwindigkeit = 2,45 m's™, &, /®p =20, L = 1,2 m, p = 1007,8 kg'm™, Sekun-
dédrachse: Volumenanteil fiir NawaRo XI G (Ref.) und NawaRo XI G (pH 2,0)

Der Mediandurchmesser der Probe NawaRo XI G (pH 2,0) war durch die oben beschriebenen Ag-
glomerationseffekte um den Faktor 16,7 grof3er als die Referenzprobe. Etwa 96 % der Partikel lagen
jetzt in dem Partikelbereich, der durch die scherinduzierte Diffusion und den Partikellift kontrolliert
wurde. Die Folge des besseren Partikeltransportes von der Membran in die Bulkphase waren der um
den Faktor 2,2 hohere Permeatfluss der Probe. Obwohl der Mediandurchmesser um mehr als eine

GroBenordnung vergroBBert wurde, wurde der Permeatfluss nur verdoppelt. Grund dafiir konnte die
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geringe Fraktion an Teilchen unter 1 pm sein, die auch nach der Ansduerung mit geringen Volumen-
anteilen vorhanden ist. Diese in der Porenfiltration besonders relevante Fraktion konnte den Verbes-
serungseffekt trotz der Vergroferung der Partikel um mehr als eine Groenordnung limitieren. Durch
die Ausbildung einer geringen und dichten Deckschicht kdnnte ein Deckschichtwiderstand vorlie-
gen, der den Verbesserungseffekt begrenzt, obwohl etwa 80 % der Partikel durch konvektive Me-
chanismen von der Membran abgetragen werden.

Zusammengefasst wurde durch die Interaktionen der Biopolymere durch die pH-Wert-Verschiebung
mit Schwefelséure eine VergroBerung der Partikelgréfe um mindestens eine Groenordnung erzielt.
Durch die Berechnung der verschiedenen Transportmechanismen, die fiir den Partikeltransport zur
Membran und in die Bulkphase relevant sind, wurde bei den gewéhlten Randbedingungen der Stro-
mung durch UF-Rohrmodule ein Gleichgewichtsdurchmesser von 1,85 pm bestimmt. Kleinere Par-
tikel werden tendenziell zur Membran und grof3ere Partikel in die Bulkphase transportiert. Durch die
Agglomeration der Partikel bei pH-Werten unterhalb des isoelektrischen Punktes wurde der Gleich-
gewichtsdurchmesser von 1,85 pm iiberschritten und die Deckschicht wurde besser kontrolliert. In
der Studie von Neemann et al. (2013) [76] lagen dhnliche Ergebnisse fiir die Betrachtung von
BSA/Na-Alginat-Modellsystemen vor. Der Gleichgewichtsdurchmesser war mit 6 pm hoher, dies
kann iiber die deutlich niedrigere Scherrate der Membrananwendung von 500 s™! im Gegensatz zu
dieser Studie von 4578 s erklart werden. Die qualitative Aussage beider Studien ist gleichwertig
mit dem Unterschied, dass in dieser Studie ein reales Medium (Garrestzentrat) anstelle von Modell-
substanzen verwendet wurde (BSA/Na-Alginat). Alle Parameter wurden im Rahmen einer Sensitivi-
titsanalyse um teilweise bis zu einer GroBBenordnung variiert, um den Einfluss der Messunsicherhei-
ten einiger Parameter abzudecken. Die Variation der Parameter fiihrt zu keiner Verschiebung der
Transportgeschwindigkeiten, die die qualitative Aussage in Frage stellt. Dies wird durch die Parti-
kelvergroBerung um eine Groflenordnung begriindet. Die PartikelgroBenverteilungen zwischen der
Referenz und der angeséduerten Proben lagen deutlich voneinander entfernt, sodass einzelne Trans-

porteffekte stark variieren kdnnen, ohne die Summeneffekte in ihrer Aussage zu veridndern.

4.4.2 Optimierung durch Ozon

Die Wirkung von Ozon auf die physikalisch/chemischen Eigenschaften von Gérrestzentraten wurde
mithilfe verschiedener Methoden untersucht. Die Ozondosis wurde abhéngig von der organischen
Fracht der Proben in einem Bereich von 0 — 310 mgos-getr™' zur Charakterisierung von physikali-
schen Effekten und in einem Bereich von 0 — 53 mgos-gerr™! fiir den Einfluss auf den Membranfluss
variiert. Die organische Konzentration der Zentrate betrug im Mittel 19,8 gorr'L' (NawaRo) bzw.
10,3 gorr'L! (Kofermentation). Fiir die Membrantests wurden demnach Ozonkonzentrationen von
ca. 0,5 — 1 go3'L! in das Medium eingetragen. In Anbetracht der CSB-Konzentration der NawaRo-
Zentrate von 25 — 60 gcspL! hat die zugegebene Ozonmenge ein Oxidationsvermdgen von < 2 %
des chemischen Sauerstoffbedarfes. Es handelt sich bei der eingesetzten Konzentration nicht um ei-
nen chemischen Vollaufschluss, sondern um eine geringfiigige Oxidation der Organik. Ozon zeigte

eine Wirkung auf die Farbung des Zentrates (4bbildung 4-30). Mit steigender Ozondosis wurde bei
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verschiedenen Zentraten eine steigende Einfarbungsleistung festgestellt. Dieser Effekt wurde beson-
ders bei Zentraten mit geringem TR wie z. B. Kofermentations-Zentraten festgestellt. Bei einer
Ozondosis von ca. 310 mgos-gorr”! wurde die zuvor intensive briaunliche Firbung des Kofermentati-
ons-Zentrates Il zu einer leicht gelblichen Farbung entfarbt.

Axt et al. (2007) [117] fiihrten die Verfarbung von Trinkwéssern/Abwéssern auf die Stoffgruppen
der Huminstoffe, Fulvin- und Tannins@uren zuriick. Die bevorzugte Reaktion zwischen diesen Stoff-
gruppen und Ozon an den konjugierten Doppelbindungen fiihrt zu einer Entfarbung der Wésser
[117]. Der Einfluss des Ozons auf die organischen Inhaltsstoffe wurde aus diesem Grund mit einer
LC-OCD Analyse untersucht.

&=
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Abbildung 4-30:  Entfarbungswirkung von Ozon auf Kofermentations-Zentrat II,
vlnr.:0 mgoa'gom'l, 103,1 mgoa'gom’l, 206,2 rngoa'goTR'l 309,3 mgo3~goTR'1

In Abbildung 4-31 ist die Referenz des Zentrates NawaRo 1, eine mit 69 mgos-gotr™! 0zonierte Probe
und das zugehorige Permeat nach einer Mikrofiltration (0,45 um) dargestellt. Die Referenz zeigte
einen Hauptpeak bei der Stoffgruppe der Biopolymere im organischen OCD Signal. Huminstoffe
und niedermolekulare Séuren waren im Verhéltnis zu den Biopolymeren bei der Referenz weniger
vorhanden. Bei der ozonierten Probe wurde eine Reduktion der Biopolymere und ein deutlicher Zu-
wachs der Huminstoffe beobachtet. Das zugehérige UV 254 nm-Signal (nicht dargestellt) kennzeichnete
eine Verschiebung von Proteinstrukturen von Biopolymeren hin zu kleineren Strukturen im Bereich
der Huminstoffe. Durch die Mikrofiltration wurden im Wesentlichen Biopolymere reduziert.

Die LC-OCD-Analyse zeigte eine Verschiebung der organischen Bestandteile von gro3en Strukturen
(Biopolymere) zu mittelgroBen und kleinen Strukturen (Huminstoffe, niedermolekulare S&uren)
durch die Ozonung. Dieses Ergebnis zeigt hohe Ubereinstimmungen mit den HPSEC-Untersuchung
einer Algensuspension aus der Studie von Wei et al. (2016) [67]. Durch die Ozonierung wurde eben-
falls eine Reduktion der Biopolymere in einem Grofenbereich von 10000 — 100000 Da festgestellt.
Der Strukturabbau resultierte in einem héheren organischen Signal fiir hochmolekulare Substanzen
(z. B. Huminstoffe) im GroBenbereich von 1000 — 10000 Da. Der Zuwachs der Huminstoffe wird
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zum einen durch einen Abbau der Biopolymere begriindet. Weiterhin wurde ein hdheres Bypasssig-
nal (Gesamtsignal) fiir die ozonierte Probe festgestellt. Die LC-OCD-Analyse charakterisiert nach
der GroBe der organischen Inhaltsstoffe bzw. nach deren Grof3e der Hydrathiille.
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Abbildung 4-31: LC-OCD-Analyse von NawaRo I B Zentrat, NawaRo I B Zentrat mit
69 mgos gorr”' und Permeat (0,45 um), Verdiinnung 1:400

Durch die Ozonierung kann eine Verschiebung zu hydrophileren Inhaltsstoffen vorliegen, die von
einer grofleren Hydrathiille umschlossen sind. Dies wiirde zum einen das hohere Gesamtsignal der
ozonierten Probe und zum anderen die Entfarbung der Zentratprobe erkléren. In diesem Fall wiirde
die Entfarbung durch eine Oxidation von Biopolymeren und Huminstoffen vorliegen, die, wie oben
beschrieben, fiir die Farbung der Probe verantwortlich sind. Zusammengefasst lag eine geringfiigige
Modifikation der organischen Inhaltsstoffe vor, die eine Verschiebung zu geringfiigig kleineren und
hydrophileren Strukturen beinhaltete.

Die eingesetzte Ozondosis war im unteren Bereich, verglichen mit den Studien von Erden und Fili-
beli (2011) [120] und Bougrier et al. (2006) [123]. Umgerechnet auf die Ozonkonzentration der ge-
nannten Studien wurde eine Ozondosis von 47 mgos-grr™' (entspricht 69 mgos-gotr™') eingesetzt. Um
den Einfluss des Ozons auf die Partikelgroe zu untersuchen, wurde die PartikelgroBBenverteilung
von NawaRo XI G mit 29 mgos-grr™! (entspricht 53 mgosgorr ') untersucht. Der Durchgangsdurch-
messer dso und der Kurvenverlauf der Partikelgrof3e zwischen der Referenz und der ozonierten Probe
zeigte keinen nennenswerten Unterschied (nicht dargestellt). Dies steht ebenfalls gut in Einklang mit
den oben genannten Studien, da in diesem Konzentrationsbereich (< 50 mgos-grr™') Partikelverklei-

nerungen von lediglich -1 bis -2 % festgestellt wurden.

Einfluss auf die Rheologie
Da verschiedene Literaturstellen [123,126] die Verdnderung des strukturviskosen Verhaltens bei der

Ozonung von Biosuspensionen beschrieben haben, wurden Viskositdtskurven verschiedener Proben

untersucht. Bei einer mittleren eingesetzten Ozondosis von 106,6 mgos*gorr”' wurde eine Reduktion
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der Viskositdt von 55,8 + 25,2 % bei einer Scherrate von 100 s berechnet (Stichprobenumfang
n = 33). Der Einfluss der Ozondosis auf die Viskosititskurven wurde beispielhaft fiir verschiedene
Ozondosen von 0 — 153,2 mgos*gotr™' am Zentrat NawaRo II B untersucht (4bbildung 4-32). Die
Referenzkurve hatte die hochsten Viskositétswerte und startet bei einer Scherrate von 10 s™! bei ca.
200 mPa-s und fiel, in der doppelt-logarithmischen Darstellung linear auf einen Wert von 10 mPa-s
bei einer Scherrate von 10000 s ab. Mit steigender Ozondosis wurde die Viskositdt zunehmend
reduziert. Die grofiten Unterschiede wurden zwischen der Referenz und Ozondosen bis ca.
40 mgos-gotr”! festgestellt. Eine weitere Verdoppelung bzw. Vervierfachung der Ozondosis zeigte
nur kleine Unterschiede auf die Viskositétskurve der Probe. Bei einer genaueren Betrachtung wurde
nicht nur die scheinbare Viskositit durch die Ozonung verringert, sondern ebenfalls die Strukturvis-
kositédt der Proben. Um diesen Effekt zu quantifizieren, wurden FlieBkurven nach dem Modell von
Ostwald/ de Waele fiir die gezeigten Beispiele berechnet (gestrichelte Linien). Die zugehorige Aus-
wertung mit dem Giiltigkeitsbereich und dem Korrelationsma@ ist in Tabelle 4.12 zusammengefasst.
Das Korrelationsmall der Regressionen lag bei 0,9830 — 0,9994 und der Giiltigkeitsbereich bei
10,6 — 2880 s (153,2 mgos-gerr™') und 10,6 — 10000 s™' (0 mgos-gorr™!). Mit sinkender Viskositit
wurden Taylorwirbel bei kleineren Scherraten festgestellt, die den Giiltigkeitsbereich der Regression

verkleinerten. Dieser Zusammenhang wurde bereits in Abschnitt 4.2.2 beschrieben.
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: ¢ NawaRo II B (Ref)
: ©NawaRoII B 19,9 mgos gorr”"
2 I ® NawaRoII B 39,9 mgos gorr’|
g ha 2 POR 0 NawaRo I B 79,4 mgos gorr’"
. * “’ awaRo ,4 Mgo3 goTR1
§ 0,1 ~§>G0<><>Q<>G ”"‘0 A NawaRo II B 153,2 mgos-gotr
&
<
s
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«
=
g
5]
-]
(5]
[72]

0,001

10 100 Scherrate in s 1000 10000

Abbildung 4-32:  Einfluss der Ozondosis auf die Viskositdt von NawaRo II B Zentrat, TR = 4,26 %,
oTR=67,4 %, 3 =20 °C, Anton Paar MCR 101, Regression (gestrichelte Linien)

Die Referenz zeigte eine ausgepragte Strukturviskositét (kleines n) und hohe Konsistenzen. Mit stei-
gender Ozondosis stieg der FlieBindex von 0,53 auf 0,79 fortlaufend an. Der Flieindex néherte sich
dem idealviskosen, Newtonschen Verhalten (n = 1). Der Konsistenzfaktor wurde bei einer Ozondosis
von 39,9 mgos gerr”! von 0,675 Pa-s®> (Referenz) auf 0,056 Pa-s®’! deutlich reduziert. Bei einer
Ozondosis von 40 — 153,2 mgos-gotr™! war die Reduktion geringer (0,056 Pa-s®”! auf 0,014 Pa-s®").
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Tabelle 4.12: Rheologische Parameter fiir verschiedene Ozondosen (NawaRo II B Zentrat),
Ostwald/de Waele (scherratenbezogen), Anton Paar MCR 101

Ozondosis FlieBindex n Konsistenzfaktor k Scherrate y R?
mgos* gotr - Pa-s" st -

0,0 0,53 0,675 10,6 — 10000 0,9994

19,9 0,62 0,240 10,6 — 7800 0,9972

39,9 0,71 0,056 10,6 — 4740 0,9946

79,4 0,76 0,021 10,6 — 3260 0,9957

153,2 0,79 0,014 10,6 — 2880 0,9830

Der Einfluss des Ozons auf die Reduktion der Viskositit wurde eindeutig festgestellt. Neben der
Reduktion der Viskositdt wurde die Strukturviskositdt mit steigender Ozondosis abgebaut. Das
Zentrat zeigte neben einer hoheren FlieBfihigkeit nach der Ozonung hohere Ahnlichkeiten zu einem
Newtonschen FlieBverhalten. Fiir die technische und wirtschaftliche Umsetzung besonders interes-
sant war dabei, dass die gezeigten Effekte bei geringen Ozondosen von < 40 mgos-gorr”' auftraten.
Eine weitere Steigerung der Ozondosis um den Faktor 2 — 4 zeigte keine signifikante Reduktion der
Viskositdt mehr. Bei diesen Ozondosen wurde im Abschnitt zuvor festgestellt, dass eine Verdnde-
rung der organischen Inhaltsstoffe vorliegt. Die Konzentration der Biopolymere, welche im Wesent-
lichen fiir die hohe Viskositét und Strukturviskositit verantwortlich sind, wurde reduziert. Langket-
tige Biopolymere neigen aufgrund der Gréfle und der inter-/intramolekularer Verschlaufungen zur
Ausbildung hochviskoser und strukturviskoser Systeme. Durch die Reduktion dieser Stofffraktion
wurde die Strukturviskositit signifikant reduziert.

Die Auswirkungen auf das Stromungsverhalten wurden fiir eine Filtrationsanwendung, wie in Abbil-
dung 4-28 gezeigt, nach Gleichung 2.18 berechnet. Bei einer Stoffdichte von 1022 kg'm?, einem
Kanaldurchmesser von 3,3 mm und einer Stromungsgeschwindigkeit von 2,45 m's” ergeben sich

folgende Reynoldszahlen fiir die oben dargestellten ozonierten und nicht ozonierten Proben.

° 0,0 mgo3'goTR'l: Ren_N = 654
° 39,9 mgog.'goTR'l: Ren_N =1711
e 153,2mgos gorr’": Re,_y = 3479

Durch die Ozonung wurde die Reynoldszahl bei gleichbleibender Uberstromungsgeschwindigkeit
von 654 (0,0 mgos-gorr™') von der laminaren Stromungsform auf eine Strmungsform im Ubergangs-
bereich mit Re,_y = 3479 (153,2 mgos'gr') angehoben. Bereits kleine Ozondosen
(39,9 mgos-gotr ") zeigten eine Steigerung der Reynoldszahl um den Faktor 2,6.

Einfluss auf den Membranfluss

Der Einfluss der Ozonierung auf den Membranfluss wurde zunéchst anhand von 44 Proben in der
Riihrzelle (dead-end Ultrafiltration) untersucht. Die Ozonbehandlung zeigte bei einer mittleren
Ozondosis von 100,4 mgos'gotr™! einen Fluxfaktor von 2,3. Die Effekte der Ozonierung auf den

Membranfluss wurden in Bezug auf die Deckschichtwiderstdnde und den Konzentrationseinfluss ni-
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her untersucht. In Tabelle 4.13 sind der Membranfluss, der Deckschichtwiderstand und weitere phy-
sikalische Parameter der Ultrafiltration von NawaRo XI G mit und ohne Ozon zusammengefasst. Bei
einer Ozonkonzentration von 53 mgos*gorr” wurde ein Fluxfaktor im Vergleich zur Referenz von
2,6 berechnet. Die Verbesserung des Membranflusses wurde auf eine Reduktion des Deckschichtwi-
derstandes zuriickgefiihrt. Die Deckschichtmasse wurde nach beiden Versuchen (Referenz und ozo-
nierte Probe) nach der Filtration mit einer Ausbeute von 15 % gravimetrisch unter Abzug der Memb-
ranmasse bestimmt. Die Deckschichtmasse wurde um 53 % durch die Ozonierung reduziert. Da die
Filterflache bei den Versuchsbedingungen konstant war, kann die Differenz der Deckschichtmasse
auf entweder eine Anderung der Deckschichthdhe oder —dichte (Porositit) zuriickgefiihrt werden.
Bei der Filtration von mit Ozon desintegriertem Belebtschlamm [104] und algenreichem Abwasser
[125] wurde in der Literatur von einer pordseren Deckschicht berichtet (vgl. Abschnitt 2.4.2). Fiir
Girrestzentrate ist dieser Zusammenhing nicht endgiiltig aufgeklirt. Es besteht fiir die Untersuchung
der Deckschichtcharakteristik nach der Ozonierung weitergehender Forschungsbedarf.

Das Zetapotential wurde durch die Ozonbehandlung nur unwesentlich veréndert. Die Differenz lag
innerhalb der Standardabweichung der Mehrfachmessung. Der pH-Wert wurde durch die Behand-
lung mit Ozon von 8,04 auf 9,05 angehoben. Die Ozonversuche im Labormafistab wurde mit einem
kleinen Ozon zu Luft-Verhiltnis betrieben (Ozonkonzentration etwa 1,6 g'm™). Dadurch war es no-
tig, groBe Luftmengen durch das Zentrat zu leiten, um die Zieldosierung zu erreichen. Bei diesem
Vorgang wurde CO, ausgestrippt, was mit einem Anstieg des pH-Wertes einhergeht. Dieser Effekt
wurde nur im kleinen Maf3stab beobachtet, bei hoheren Ozonkonzentrationen wurde der pH-Wert

weniger stark verdndert.

Tabelle 4.13: Membranfluss fiir NawaRo XI G (0 und 53 mgos*gotr '), Deckschichtwiderstinde
und physikalische Parameter, Amicon 8200: PES Membran (40 nm),
Ap=1,0+0,1 bar, 3 = 20 £ 2 °C, Riihrer 120 + 10 min’!, Fluss bei 10 — 15 %

Ausbeute
NawaRo XI G Membranfluss Deckschicht- Masse Zeta- pH-
widerstand Deckschicht  potential Wert
L'm?h’! m’! g mV
0 mgos* goTr”! 1,84 2,07-10" 91,35 -37,5 8,04
53 mgos gotr™! 4,83 7,48-10" 42,60 -35,1 9,05

Der konzentrationsabhingige Einfluss des Ozons auf den Membranfluss ist fiir das Zentrat
NawaRo IV D/E untersucht worden. Dabei wurde eine Steigerung von ca. 1,25 L-m™-h’! (Referenz)
auf 2,2 — 2,7 L'm*h?! (20 — 53 mgos-gotr™!) festgestellt. Der hochste Einfluss des Ozons auf den
Membranfluss wurde analog zur Viskositéitsinderung bei einer Ozondosis von 0 — 35 mgos*gotr™!
beobachtet. Eine weitere Steigerung der Ozondosis auf 53 mgos-g.tr™! hatte keine weitere Verbesse-

rung zur Folge. Ab einer Ozondosis von ca. 30 — 35 mgos-gorr”' wurde ein Plateaubereich festgestellt.
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Abbildung 4-33:  Einfluss der Ozondosis auf den Membranfluss, NawaRo IV D/E Zentrat,
TR=2,45 %, oTR = 59,8 %, Amicon 8200: PES Membran (40 nm),
Ap=1,0+0,1 bar, 3 = 20 + 2 °C, Riihrer 120 + 10 min™', Fluss bei 10 — 15 %
Ausbeute

In Abbildung 4-34 ist der Membranfluss in keramischen Rohrmodulen dargestellt. Die halbtechni-
sche Querstromfiltration erfolgte auf Basis der Ergebnisse aus dem Labormalf3stab bei einer Ozondo-
sis von ca. 30 mgos*gorr™!. Fiir beide NawaRo-Zentrate liegen dhnliche Zusammenhinge vor. Die
Referenzmessungen starteten bei einer Flussleistung zwischen 24 und 27 L-m?-h"! und nahmen mit

steigender Ausbeute ndherungsweise linear ab.
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Abbildung 4-34: Membranfluss fiir NawaRo XI B und NawaRo XII A mit und ohne Ozon,
Querstromfiltration: a-Al,O3/TiO, (50 nm), Ap = 1,15 = 0,01 bar,
w=2,46+0,08 m's'!,3=477+1,4°C,d=3,3 mm, lineare Regression (Linien)

Membranfluss Jp in L-m2-h!
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Bei einer Ausbeute von 30 % betrug die Flussleistung 18 — 21 L-m™-h"!. Die Probe NawaRo XII A
zeigte eine stirkere Abnahme der Flussleistung mit steigender Ausbeute. Nach der Ozonierung der
Proben wurde die Flussleistung signifikant gesteigert. Beide mit einer Ozondosis von ca.
30 mgos gotr”' behandelten Proben lagen parallel verschoben zu hoheren Flussleistungen vor. Die
Probe NawaRo XI B 30,4 mgos-gotr! hatte die hochste Flussleistung. Bei einer Ausbeute von 0 %
wurde eine Flussleistung von 48,0 L-m™-h™! gemessen.

Das Verhiltnis der Flussleistung von Referenzen und ozonierten Proben wurde fiir verschiedene
Ausbeuten mithilfe des Fluxfaktors quantifiziert (Tabelle 4.14). Bei der Probe NawaRo XI B wurden
Fluxfaktoren von 2,0 (0 % Ausbeute) bis 1,6 (30 % Ausbeute) festgestellt. Der Einfluss der Ozonie-
rung wurde mit steigender Ausbeute leicht vermindert. Bei der Probe NawaRo XII A stieg der
Fluxfaktor mit steigender Ausbeute von 1,6 auf 1,7 an. Die Ozonierung von Zentraten zeigte im
Labor- und TechnikumsmafBstab eine signifikante Verbesserung des Membranflusses um den Faktor
2 bei Ozondosen um 30 mgos*gotr™'. Der Einfluss der Ausbeute war in den gezeigten Ergebnissen

nicht eindeutig und spielte eine untergeordnete Rolle.

Tabelle 4.14: Membranfluss bei der Ozonierung fiir verschiedene Ausbeuten, 9 =47,7 °C
Probe I I Jr
inL-m?-h'! inL-m?-h'! inL-m?-h'!
Ausbeute 0 % Ausbeute 15 % Ausbeute 30 %

NawaRo XI B (Ref)) 23,7 22,1 20,5
NawaRo XI B 30,4 mgos-gotr”! 48,0 40,4 32,8
Fluxfaktor (ozoniert/Ref.) 2,0 1.8 1,6
NawaRo XII A (Ref.) 26,6 22,0 17,5
NawaRo XI B 30,3 mgos-gotr™! 43,5 36,8 30,1
Fluxfaktor (ozoniert/Ref.) 1,6 1,7 1,7

Um den Einfluss der Temperatur auf den Membranfluss beschreiben zu konnen, werden an dieser
Stelle Ergebnisse aus dem PilotmaBstab bei einer Ausbeute von 70 % der Referenz und ozonierten
Probe NawaRo XI dargestellt (4bbildung 4-35). Durch die hohe Ausbeute von 70 % wurden die
Flussleistungen im Vergleich zu den oben dargestellten Membranfliissen zu niedrigeren Werten ver-
schoben. Der Einfluss der Temperatur auf die Referenzprobe war positiv linear, mit steigender Tem-
peratur wurde eine steigende Flussleistung gemessen. Die Probe NawaRo XI 30 mgos-gotr™" zeigte
hohere Flussleistungen im Vergleich zur Referenz. Bei einer Temperatur von 25 — 40 °C wurde eine
lineare Steigerung der Flussleistung beobachtet. Ab eine Temperatur von 40 — 45 °C wurde ein iiber-
proportionaler Anstieg der Flussleistung festgestellt. Durch den iiberproportionalen Anstieg der
Flussleistung tiber der Temperatur wurden zwischen der Referenz und der ozonierten Probe mit der
Temperatur steigende Fluxfaktoren bestimmt (Tabelle 4.15). Der Fluxfaktor stieg im betrachteten
Temperaturbereich von 40 bis 70 °C von 1,4 auf 1,8 an. Die Verwendung von Ozon zeigte somit in

Kombination mit einer hohen Prozesstemperatur grof3e Flussverbesserungen im Pilotmalstab.
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Abbildung 4-35: Membranfluss fiir NawaRo XI mit und ohne Ozon, Querstromfiltration PilotmaR-
stab: a-Al,O3/TiO2 (50 nm), Ap = 4,02 + 0,05 bar, w = 4,60 + 0,41 m's™!, Aus-

beute 70 %, d = 3,3 mm, lineare und quadratische Regression (Linien)

Tabelle 4.15: Membranfluss fiir verschiedene Temperaturen mit Ozon, Ausbeute 70 %
Jp JP JP
Probe inL-m?-h! inL-m?2-h! in L-m?-h’!
9=40°C 9=55°C 9=70°C
NawaRo XI (Ref.) 19,6 23,5 27,5
NawaRo XI 30,4 mgos gotr™ 26,5 35,1 48,8
Fluxfaktor (ozoniert/Ref.) 1,4 1,5 1,8

Um die Ursache fiir den tliberproportionalen Anstieg der ozonierten Probe zu erkldren, wurden die
rheologischen Eigenschaften der Proben untersucht.

Auf Basis der rheologischen Stoffdaten, Geometrien und Stromungsgeschwindigkeiten wurden die
Reynoldszahlen der Referenzen und ozonierten Proben bestimmt (4bbildung 4-36). Die gemittelten,

tempertaturabhéngigen rheologischen Stoffdaten sind im Folgenden dargestellt.

e NawaRo XI (Ref)) My = 9,286 -1075 - exp (%ii) . y0.631-1
e NawaRo XI (30 mgosgotr'): n—y = 1,919 -107* - exp (20;7’2) -y 06711

Die kritische Reynoldszahl fiir die Referenz betrug 2320 (n = 0,631) und fiir die ozonierte Probe
2266 (n = 0,671). Durch die verdnderten rheologischen Parameter zwischen den Proben lagen die
Reynoldszahlen der ozonierten Proben parallel verschoben zu hoheren Reynoldszahlen im Vergleich
zu den Referenzen vor. Die kritische Reynoldszahl wurde aus diesem Grund bei unterschiedlichen

Temperaturen bei sonst unverénderter Stromungsgeschwindigkeit und Geometrie iiberschritten.
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Abbildung 4-36: Reynoldszahl iiber der Temperatur, Pilotmafstab NawaRo XI (Ref. und
30 mgos gotr!), 0-ALO3/TiO; (50 nm), w = 4,79 + 0,17 m's”!, Ausbeute 70 %,
d= 3,3 mm, p = 1010 kg'm™, lineare Regression (Linien), Grenze laminar

(gestrichelte Linie)

Die ozonierten Proben lagen fiir Temperaturen > 40 °C im Ubergangsbereich zwischen laminarer
und turbulenter Stromung. Fiir die Referenzen wurden Temperaturen von > 55 — 60 °C bendtigt, um
die laminare Stromungsform zu iiberschreiten. Bei der Referenz wurde der Ubergangszustand bei
einer Temperatur > 55 — 60 °C erreicht. Werden diese Ergebnisse mit dem oben gezeigten Einfluss
des Membranflusses iiber der Temperatur zusammengefiigt, wird ein bereits beschriebener Zusam-
menhang ersichtlich. In Abbildung 4-17 (Abschnitt 4.3) wurde der Zusammenhang zwischen der
Stromungsform und dem Membranfluss gezeigt. Zwischen der laminaren Stromungsform und dem
Ubergang zwischen laminarer und vollturbulenter Strémung wurde ein signifikanter Unterschied in
der Steigerung des Membranflusses festgestellt. Dieser Unterschied ist auch fiir die Tempertaturab-
hiingigkeit in Abbildung 4-35 ersichtlich. Im laminaren Bereich wurde ein linearer und im Uber-
gangsbereich ein iliberproportionaler Anstieg der Flussleistung beobachtet. Fiir die ozonierte Probe
wurde dies ab einer Temperatur > 40 °C festgestellt, bei der Referenz nur geringfiigig ab > 65 °C. In
diesem Stromungsbereich resultierten aufgrund der hoheren Deckschichtkontrolle geringere Deck-
schichtwiderstdnde und folglich hohere Membranfliisse. Der Deckschichtwiderstand wurde durch
die Ozonierung um ca. 50 % reduziert, wobei im Vergleich zu den Referenzen eine gro3ere Abnahme

des Deckschichtwiderstandes mit der Temperatur beobachtet wurde (vgl. Anhang: Abbildung A-10).

4.5 Versuche im Pilotmafstab

Die Ergebnisse des Labor- und halbtechnischen Mafistabes wurden abschlieend an zwei Aullen-
standorten im Pilotmalf3stab untersucht. Dabei wurde im Besonderen die Feststoff- und Nahrstoffre-

paration und die scale-up Moglichkeit der Membranergebnisse im kontinuierlichen Betrieb analy-
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siert. Die Gesamtdauer der Pilotversuche betrug ein Jahr, davon 7 Monate am Standort 1 und 5 Mo-
nate am Standort 2. Am Standort 1 wurde der Dekanter intensiv erprobt und eine Parameterstudie

durchgefiihrt. Dabei wurden ca. 1500 m? Gérrest separiert.

4.5.1 Feststoft- und Néhrstoffseparation

Das Hauptziel der membranbasierten Garrestaufbereitung besteht in der Diingemittelfraktionierung
und —einengung durch Wasserabscheidung. Aus diesem Grund wurden an beiden Pilotstandorten alle
Stoffstrome bilanziert. Der Géarrest wurde mit einem TR von 5,8 % (Standort 1) bzw. 7,7 % (Stand-
ort 2) der ersten Stufe der Fest-/Fliissigtrennung zugefiihrt (vgl. Tabelle 4.16). Der Feststoff des
Schneckenpressseparators (SPgs) war an beiden Standorten stichfest mit einem TR von 20,8 —21,1 %
und einem 0TR von ca. 85 — 87 %. Durch den hohen Anteil an organischen Faserstoffen und Partikeln
kann der Feststoff nach einer Trocknung als Brennstoff verwendet werden (Informationen Stand-
ort 1). In der zweiten Fest-/Fliissigtrennung durch die Dekanterzentrifuge wurde ein weiterer stich-
fester Feststoff mit einem TR von 19,1 — 24,1 % erzeugt (DEK). Der oTR des Feststoffes lag mit
65,2 — 75,8 % deutlich unter dem organischen Anteil des zuvor benannten Feststoffdiingers (SPrest).
Nach der Separation durch den Dekanter wurde der TR im Uberstand (DEK fisssig) um 67 % (Standort
1) bzw. 71 % (Standort 2) reduziert. Durch die Ultrafiltration (50 nm) wurde ein partikelfreies Per-
meat erzeugt, welches deutlich in Bezug auf organische Komponenten reduziert war. Der oTR setzte
sich im Wesentlichen aus kleinen Biopolymeren (Peptide, Saccharide, Huminstoffe) und niedermo-
lekularen Sauren und neutralen Stoffen zusammen (vgl. Abbildung 4-12). Das Retentat der Ultrafilt-
ration (TR = 3,4 — 4,8 %) wurde bei den Versuchen an beiden Standorten in das Endlager verworfen.
Das Retentat der Ultrafiltration war durch einen geringen TR und hohen Anteil an Salzen gekenn-
zeichnet. Die Bestimmung des TR im Permeat der Umkehrosmose lag knapp oberhalb der Bestim-
mungsgrenze. Die Trennleistung nach der Umkehrosmose betrug néherungsweise 100 % in Bezug

auf Partikel und geldste Salze.

Tabelle 4.16: Trockenriickstdnde (TR) und organische Trockenriickstdnde (oTR) fiir alle Sepa-
rationsschritte, As = Standardabweichung der Mehrfachbestimmung

Girrest SPﬂﬁssig SPfcst DEKﬂﬁssig DEKfcst UFPcrmcat UFRctcmat UORctcntat UOPcrmcat
Wert As |Wert As [Wert As [Wert As |[Wert As |Wert As |Wert As |[Wert As [Wert As

Standort 1
TR %| 5,8+0,4| 45+0,8/21,1+0,4| 1,9+0,0/19,1+0,7| 1,0+ 0,0| 3,4+0,3| 3,6+0,6(0,002+0,0
oTR  %]|72,8+1,0|70,6+1,7| 87,1+ 0,6(59,5+2,7|75,8+1,8|48,9+14,4{70,9+0,4|31,8+8,7( 0,000 +0,0
Standort 2
TR %| 7,7+0,5| 5,6+0,3/20,8+ 1,8 2,2+0,1|24,1+0,3| 1,3+ 0,1| 4,3+0,3| 4,5+0,7(0,001+0,0
oTR  %]|71,2+0,3|64,4+0,6( 84,9+ 1,0(55,5+2,5|65,2+0,8{27,6+ 2,7|71,5+0,7|43,2+1,1{0,000+0,0

Im Girrest wurden hohe Konzentrationen an Gesamtstickstoff (4,0 — 5,1 kg-t') und Kalium
(4,6 — 5,0 kg-t') gemessen (vgl. Tabelle 4.17). Der Anteil an direkt verfiigbarem Ammoniumstick-
stoff betrug 43 — 59 %. Die Phosphorkonzentration wurde von 1,6 — 2,4 kg-t"! im Girrest um den
Faktor 2,5 — 3,0 im ersten Separationsschritt erhoht (SPgs). Die Konzentration an Gesamtstickstoff
im Feststoff des Dekanters wurde um den Faktor 2,4 im Vergleich zum Gérrest auf 9,7 — 12,0 kg-t'!
erhoht. In Bezug auf Phosphor wurde ein Faktor von 3,8 — 4,6 bestimmt. Der Dekanterfeststoff stellte
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somit einen stichfesten, mit Nahrstoffen hoch angereicherten, organischen Feststoffdiinger dar (org.
N/P-Diinger). Im Permeat der Ultrafiltration befanden sich iiberwiegend geldste Salze (Ammonium-
stickstoff und Kalium), die durch den Umkehrosmoseschritt aufkonzentriert wurden. Im Retentat der
Umkehrosmose wurden die hochsten Konzentrationen an Kalium bestimmt (10,1 — 11,0 kg-t). Der

Gesamtstickstoff bestand zu 87 — 98 % aus Ammoniumstickstoff.

Tabelle 4.17: Naihrstoffkonzentrationen fiir Gesamtstickstoff (Niot), Ammoniumstickstoff

(NH4-N), Phosphor (P;0s) und Kalium (K;O) fiir alle Separationsschritte
As = Standardabweichung der Mehrfachbestimmung

Girrest SPﬂﬁssig SPfest DEKﬂiissigl DEKfest UFFiltrat UFRetentat UORetentat UOPermeat

Wert As |Wert As |Wert As |Wert As [Wert As [Wert As |Wert As [Wert As |[Wert  As
Standort 1
Niotal kg't'l 4,0 £0,1(3,6 £0,2] 6,0 £0,5|12,4+0,2(9,7 £0,5(1,8+0,1|3,4+0,5| 4,6 +£0,4(0,014 £0,0
NH4-N kg-t’l 1,7 £0,2( 1,8 £0,2( 2,4 £0,2(1,5+0,1| 2,4 £0,2|1,6 £0,1|1,7 £0,2| 4,0 £0,3{0,010 £0,0
P,04 kg't-l 1,6 +£0,1| 1,1 £0,3{4,7 £0,7(0,3+0,0| 6,1 +0,4/0,0+0,0{0,6 +0,1| 0,3 +0,1{0,000 0,0
K,0 kg'fl 4,6 £0,2(4,8 £0,3| 4,4 £0,2(4,2+0,1| 4,7 £0,0/4,3+£0,2|4,6 £0,2|10,1 £0,7/0,001 0,0
Standort 2
Nuw  ket'|5,1 £0,1|4,7 £0,1| 6,4 £4,1(3,2+0,2]12,0+2,7[2,4+0,2]4,8 0,2 5,8 +1,0/0,017 +0,0
NH4-N kg-t’l 3,0£0,113,0 £0,1|3,1 £1,4(2,6+0,1{4,4 £1,6(2,5+0,1{3,0=+0,1{5,7 £1,0{0,015£0,0
P,0s kg-t'l 2,4 +0,1(2,1 £0,1{5,9 +£3,0{0,4+0,1|11,0+1,0{0,2+0,2{0,9+0,1| 0,5 +0,1{0,001 0,0
K,0 kg-t’l 5,0 £0,2]5,3+£0,2(4,7 £1,3/14,9+0,2 5,3 £0,8(/4,9+0,6(/5,3£0,2(11,0=+1,8/0,019 £0,0

Im Vergleich zur Ammoniakkonzentration im Gérrest wurde eine Aufkonzentration um den Faktor
1,9 — 2,4 bestimmt. Das Retentat der Umkehrosmose reprisentiert einen anorganischen N/K-Diinger,
der durch die Partikelfreiheit mit Diisentechnik auf dem Feld aufgebracht werden kann.

Die Néhrstoffkonzentration im Permeat der Umkehrosmose ist im Vergleich zu den anderen Pro-
zessstufen um mehrere GroBenordnungen geringer und bei beiden Standorten unter 20 mg L™ (4b-
bildung 4-37). Am Standort 1 lag die Konzentration an Gesamtstickstoff bei 13,9 mg-L! (74 % Am-

moniumstickstoff). Die Konzentrationen an Phosphor und Kalium lagen bei < 1 mg-L"!.
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Niw  NH4-N P05 K,O Niomt  NHs-N  P,0s K>,O

Abbildung 4-37:  Néhrstoffkonzentrationen im Prozesswasser (UOpermeat)
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4 Ergebnisse und Diskussion

Am Standort 2 wurde eine hohere Néhrstoffkonzentration im Permeat gemessen. Im Mittel wurden
16,9 mg-L"! Gesamtstickstoff (90 % Ammoniumstickstoff), 1,3 mg-L™! Phosphor und 18,6 mg-L"!
Kalium gemessen. Mit Ausnahme der Kaliumkonzentration wurden am Standort 2 zu héheren Wer-
ten verschobene Néhrstoffkonzentrationen bestimmt. Die Standardabweichungen kennzeichnen die
chargenbezogenen Abweichungen bei der Probenahme.

Die Trockenriickstdnde und Néhrstoffkonzentrationen der Gérreste lagen in einem fiir NawaRo-An-
lagen iiblichen Konzentrationsbereich [15,19,20]. Durch die mehrstufige Separation wurden zwei
Feststoffprodukte (SPgs und DEK ), ein Fliissigdiinger (UOReientat) Und Prozesswasser (UOpermeat)
erzeugt. In Bezug auf die Trockenriickstinde bei der mehrstufigen Separation zeigten sich hohe
Ubereinstimmungen mit Literaturangaben [19,52,53]. Die in dieser Arbeit gemessenen Nihrstoff-
konzentrationen der Feststoffprodukte lagen entweder im oberen Bereich oder iiberschritten die Kon-
zentrationsintervalle der Literaturangaben [19,52,53]. Insbesondere der Feststoff des Dekanters lag
mit sehr hohen Trockenriickstdnden und Konzentrationen an Gesamtstickstoff und Phosphor z. T.
deutlich oberhalb der in der Literatur benannten Intervalle. Dies ist zuriickzufiithren auf die effektive
Betriebsweise des Dekanters. In mehrwochigen Voruntersuchungen (nicht gezeigt) wurde das Sepa-

rationsverhalten des Dekanters anhand verschiedener Regelparamater optimiert:

e Flachenbelastung des Dekanters (Volumenstrom)

e Typ des Polymers und Polymerkonzentration

e Verwendung eines Verweilzeittankes zur Ausbildung stabiler Flocken
e Dekanterdrehzahl und Differenzdrehzahl.

Optimierte Trennergebnisse wurden mit einem Volumenstrom von 5 — 6 m*-h”!, einem kationischen
polymeren Flockungsmittel in einer Konzentration von 5 gpoymer' kgrr™!, einem Verweilzeittank mit
5 — 7 Minuten Verweilzeit, maximaler Drehzahl (4510 min™!, entspricht 3410 g) und Differenzdreh-
zahl (11 — 12 min™") des Dekanters erreicht. Durch die optimierten Prozessparameter wurde der Tro-
ckenriickstand im Vergleich zu Literaturangaben z. T. um +20 % erhoht, die Konzentrationen an
Gesamtstickstoff und Phosphor wurden im Vergleich zur oberen Intervallgrenze um +11 % und
+49 % tuberschritten (Standort 2). Die theoretischen Erldse fiir den Feststoffdiinger des Dekanter
wiirden auf Basis der in Abschnitt 2.1.2 dargestellten Nihrstoffpreise bei etwa 16 — 17 €-t! liegen
(N/P/K, Stand Oktober 2017, [28]). Durch eine intensive Betrachtung der Prozessparameter des De-
kanters konnte eine signifikante Optimierung fiir die Nahrstoffseparation und den Betrieb der Ultra-
filtration erreicht werden.

Das Retentat der Ultrafiltration zeigte im Vergleich zum Gérrest keine erhohten Néhrstoftkonzent-
rationen und wurde verworfen. Im volltechnischen Malistab wird dieser Stoffstrom entweder als
phosphorreduzierter N/K-Diinger auf Felder verbracht oder vor die Fest-/Fliissigseparation rezirku-
liert. Durch die Rezirkulation werden nicht nur Néhrstoffkonzentrationen der Diingeprodukte erhoht,
sondern eine optimierte Entwésserung des Gérrestes erreicht (hohe Permeatausbeute).

Die Konzentration des Fliissigdiingers (UORretentat) lag im Erwartungsbereich verglichen mit der Stu-
die von Velthof (2011) [30]. Im Vergleich zum Gérrest wurde die Konzentration an Ammonium um
+90 bis +135 % und an Kalium um +120 % gesteigert. Auf Basis der gemessenen Konzentrationen

wurde ein theoretischer Erlos fiir das Retentat der Umkehrosmose (N/K-Fliissigdiinger) von ca.
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11 €t berechnet. Im volltechnischen Betrieb wird des Retentat der Umkehrosmose einer weiteren
Konzentratstufe mit einer Ausbeute von ca. 70 % zugefiihrt [3]. Durch diese Konzentratstufe kann
laut Hersteller eine zusétzliche Aufkonzentration der Nahrstoffe um den Faktor 2 — 3 realisiert wer-
den. Die Konzentrationen der Néhrstoffe stiegen nach der Konzentratstufe auf 10,4 — 15,6 kg-t'!
(Gesamtstickstoff) und 21,1 — 31,7 kgt (Kalium) fiir die gezeigten Standorte. Der theoretische Er-
16s fiir den konzentrierten Fliissigdiinger wiirde in diesem Fall auf etwa 22 — 33 €-t! ansteigen. Die
Konzentratstufe konnte im Rahmen dieser Versuchsreihe nicht untersucht werden. Die Permeatqua-
litdt der beiden Versuchsstandorte lag mit Ausnahme der Kaliumkonzentration (Standort 2) auf &dhn-
lichem Niveau. Die Nihrstoffkonzentrationen lagen bei allen Komponenten < 20 mg-L™!. Die Per-
meatqualitit des Standortes 1 erfiillt ndherungsweise die Einleiterqualitdt einer kommunalen Klar-
anlage der GroBenklasse 5 (nur Gesamtstickstoff mit 13,9 mg-L! anstelle von 13,0 mg-L™!' zu hoch).
Die konzentrationsbasierten Trenneffizienzen der Néhrstoffe lagen fiir den Standort 1 zwischen
99,40 % (Ammoniumstickstoff) und 99,99 % (Phosphor) nach der dritten Umkehrosmosestufe.

Die Néhrstoffkonzentrationen am Standort 2 zeigten speziell bei Kalium wesentlich erhhte Werte
und eine hohe Standardabweichung im Vergleich zum Standort 1. Durch den Betrieb im Hochsom-
mer (z. T. 30 — 35 °C im Container) konnte die Prozesstemperatur der Umkehrosmose nicht wie am
Standort 1 auf 20 — 25 °C (Winterbetrieb) gehalten werden. Bei hohen Temperaturen kam es neben
einer geringeren Trennschérfe durch Ausdehnungseffekte der Membran zu einer Gleichgewichtsver-
schiebung des Ammoniak-Ammonium-Gleichgewichtes (vgl. Abbildung 2-19). Ammoniak wurde
nur geringfiigig von der Umkehrosmosemembran zuriickgehalten. Dieser Effekt ist bekannt und wird
im volltechnischen Betrieb iiber Kiihlsysteme mit Brunnenwasser oder Kiihltiirmen als Wéarmesenke
umgangen. Die konzentrationsbasierten Trenneffizienzen der Nahrstoffkomponenten lagen zwischen
99,49 % (Ammoniumstickstoff) und 99,96 % (Phosphor). In Abhéngigkeit vom vorliegenden Vor-
fluter ist davon auszugehen, dass eine Einleitfahigkeit gewdhrleistet werden kann. Bei sehr hohen

Anforderungen an die Permeatqualitit kann ein Ionentauscher nachgeschaltet werden.

4.5.2 Massenbilanzen und Néhrstoffaufteilung

Neben der oben dargestellten konzentrationsbasierten Feststoff- und Nahrstoffabtrennung ist die
massenbasierte Feststoff- und Néhrstofffracht ein wichtiges Bewertungskriterium des Prozesses. Das
Massenstromdiagramm des Standortes 1 ist in Abbildung 4-38 und fiir den Standort 2 im Anhang
(Abbildung A-11) dargestellt. Als Eingangsmassenstrom wurden die jéhrlichen Gérrestmengen der
Anlagen verwendet. Dieser betrug am Standort 1 150 t-d' (entspricht 55000 t-a™') und am Standort
290 t-d! (entspricht 33000 t-a'). Am Standort 1 wurde bei beiden Fest-/Fliissigtrennungen ein Fest-
stoffstrom von 16 t-d! mit 3,0 — 3,3 t-d"! Trockenriickstand bestimmt. Vor dem Dekanter wurde eine
0,5 Gew.-% Stammldsung von polymerem Flockungsmittel mit einem Massenstrom von 7 t-d!' zur
effizienten Feststoffseparation hinzugegeben. Durch den Pressseparator und den Dekanter wurden in
Summe 20,0 % des Gesamtmassenstroms als Feststoffdiinger abgetrennt (Standort 2 = 25,7 %).
Durch die Ultrafiltration wurden alle Partikel in das Retentat (47,0 t-d™!") iiberfiihrt. Der Retentatstrom
hatte einen Anteil von 30,0 % am Gesamtmassenstrom (Standort 2 = 22,7 %). In der dreistufigen
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Umkehrosmose wurde ein Retentat der Umkehrosmose (22,0 t-d!) und ein Permeat (56,0 t-d™!) er-
zeugt. Das Retentat der Umkehrosmose reprasentiert den Fliissigdiinger des Verfahrens (Standort 1
= 15,2 %, Standort 2 = 14,1 % der Gesamtmasse). Das Permeat der Umkehrosmose wurde als Pro-
zesswasser verworfen. Der Anteil des Prozesswassers betrug 35,8 % (Standort 1) bzw. 36,3 %
(Standort 2).

Garrest ‘ ;
Gesamt: 150,0 t-d” 1 Wasserint-d
Wasser: 14213,3 t?ill Bl TRintd'
TR: Jtud

Pressseparator

Feststoff Separator
Gesamt: 16,0 t-d™

Wasser: 12,7 t-d!
Polymerlosung TR: 3,3 t-d’
Gesamt: 7,0 t-d! ’
Wasser: 7,0 t-d”!

Dekanter |

Feststoff Dekanter
Gesamt: 16,0 t-d”!
Wasser: 13,0 t-d”!
TR: 3,0 t-d”
Ultrafiltration
(UF) Retentat UF

%—| Gesamt: 47,0 t-d”

Wasser: 45,4 t-d!

TR: 1,6 t-d”
Umkehr-
Osmose (UO)
Permeat UO Retentat UO
Gesamt: 56,0 t-d! X 1 Gesamt: 22,0 t-d!
Wasser: 56,0 t-d”! Wasser: 22,1 t-d”!
TR: 0,9 t-d’

Abbildung 4-38:  Sankey-Diagramm (Standort 1) fiir den Gesamtmassenstrom, Wassermassen-

strom und TR-Massenstrom

Da im volltechnischen Betrieb das Retentat der Ultrafiltration optional vor die Fest-/Fliissigtrennung
rezirkuliert werden kann, wurden iiber iterative Berechnungen die Massen- und Stoffbilanz neu ge-
16st. Hauptziele der Rezirkulation sind eine verbesserte Feststoff-/Nahrstoffabtrennung und eine er-
hohte Permeatausbeute des Verfahrens. Die ermittelte Permeatausbeute betrug ca. 54 % und lag so-
mit geringfiigig tiber den Herstellerangaben von 50 — 51 % (vgl. Tabelle 2.6). Der Grund fiir die
geringfligig groflere Permeatausbeute kann iiber die Annahme gleicher Trennfaktoren fiir die erneute
Separation des UF-Retentates begriindet werden. In eigenen Untersuchungen konnte gezeigt werden,
dass die erneute Zentrifugation bei ca. 3500 g mit polymerem Flockungsmittel nur eine geringfiigige

Trennleistung ermoglichte.
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Im Labormafstab wurde die Ansduerung des Retentates auf einen pH-Wert von 2,5 und erneuter
Zentrifugation mit 10000 g untersucht. Es konnte in Bezug auf den partikuldren Trockenriickstand
ein hohe Separationsleistung festgestellt werden, die mit reduzierten Viskosititen einherging (vgl.
Anhang Abbildung A-12). Durch die Absenkung des pH-Wertes konnte eine Agglomeration der Bi-
opolymere analog zu den in Abschnitt 4.4.1 dargestellten Ergebnissen der Ansduerung von Zentraten
beobachtet werden. Bei der erneuten Zentrifugation mit 10000 g wurde ca. 46 % in einen Uberstand
und 54 % in einen zéhflieBenden Feststoff iiberfiihrt. Die hohe Schleuderzahl kann technisch durch
Tellerzentrifugen realisiert werden, die im Gesamtprozess parallel zur Dekanterzentrifuge einen klei-
nen Teilstrom verarbeiten. Nach der Separation kénnen der Uberstand der Tellerzentrifuge und der
Uberstand des Dekanters (Zentrat) vermischt werden. Eine weitere Moglichkeit die Permeatausbeute
des Gesamtverfahrens zu erhéhen, kann durch die oben beschriebene Konzentratstufe (Umkeh-
rosmose 4) realisiert werden. Das Konzentrat der Umkehrosmose 3 wird dabei mit einer Ausbeute
von 70 % aufkonzentriert, was mit einer Steigerung des Gesamtpermeates einhergeht.

Die massenbezogene Nahrstoffverteilung des Gesamtverfahrens ist in 4bbildung 4-39 fiir die Nahr-
stoffe Gesamtstickstoff (Nal), Phosphor (P,Os) und Kalium (K,O) dargestellt. Die Aufteilung der
Néhrstoffe an beiden Standorten zeigte keine grundsitzlichen Differenzen. Nach den beiden Fest-/
Flissigtrennungen wurden 47,1 — 55,4 % des Gesamtstickstoffes und 82,2 — 87,9 % des Phosphors
in die organischen N/P-Feststoffdiinger iiberfiihrt. Am Standort 1 lag der Anteil des Dekanters zur
Phosphorseparation mit 61,4 % deutlich hoher als am Standort 2 (44,5 %). Restliche Phosphorfrach-
ten wurden nach der Ultrafiltration abgetrennt, sodass nach der Ultrafiltration nur noch geringfiigige

geldste Mengen an Phosphor vorlagen (< 2,8 %).

Feststoff Retentat A\
Retentat UO Separator UF Feststoff
19,8% 18,5% 15,6% ‘\ Separator Retentat UO
P 37,71% 40,8%

Feststoff

Retentat UF | Dekanter Feststoff

Retentat UF

32.9% 28.6% Dekanter 35.0%

Retentat Feststoff ‘ Feststoff
uo S?I;aéf}fm o Se arator
22,3% A ) 6,5%
’ G Feststof!
i Retentat UO
Dekanter

43,8% 15.5%

Retentat UF Feststoff Feststoff

22,1% D3el7<a612)}er Dekanter Retentat UF
A 61,4% 26,1%

Abbildung 4-39:  Aufteilung der Néhrstoffe fiir Standort 1 (oben) und Standort 2 (unten), Gesamt-
stickstoff (Niowi) Phosphor (P20s) und Kalium (K-,0)
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Die Kaliumfracht folgte im Wesentlichen der Massenaufteilung des Prozesses. Kalium liegt in L6-
sung vor (K"), welches weder durch die Fest-/Fliissigtrennung, noch durch die Ultrafiltration sepa-
riert oder zuriickgehalten werden kann. Die Membran der Umkehrosmosestufe ist fiir Kalium nahezu
undurchléssig. Aus diesem Grund wurde ein relativer Massenanteil von 43,8 % (Standort 1) und
40,8 % (Standort 2) im Retentat der Umkehrosmose bestimmt. Im Permeat wurden geringe Massen-
anteile der Nahrstoffe bestimmt. Bezogen auf alle dargestellten Néhrstoffkomponenten und Stand-
orte lag der Néhrstoffanteil im Permeat bei < 0,2 %.

Die gezeigten Massenstromdiagramme und Néhrstoffverteilungen zeigten bei beiden Standorten eine
hohe Reproduzierbarkeit durch die Mehrfachbeprobung der relevanten Prozessstrome. Dariiber hin-
aus wurde das grundsétzliche Potential der Verfahrenskombination gezeigt, einen wesentlichen An-
teil des Garrestes als einleitfahiges Wasser abzutrennen und hoch konzentrierte Diingeprodukte zu
erzeugen. Am Standort 1 wurde ein hoherer Anteil an Gesamtstickstoff (iiberwiegend organischer
Stickstoff) und Phosphor abgetrennt. Der Gérrest des Standortes 1 hatte weniger Fasermaterial, der
Phosphor war somit an das partikulére organische Material gebunden, welches durch den Dekanter
mithilfe von Flockungsmittel abgetrennt werden konnte. Die Trenneffizienzen der Fest-/Fliissigtren-
nung lagen in Bezug auf den Trockenriickstand, Gesamtstickstoff und Phosphor im oberen Bereich
verschiedener Literaturangaben oder dariiber [50,51]. Gesamtstickstoff wurde 47,1 — 55,4 % beson-
ders effektiv abtrennt, ebenso der Trockenriickstand mit 72,5 — 78,2 %. Diese Trennergebnisse sind
auf den optimierten Betrieb des Dekanters zuriickzufiihren, der aus einer angepassten Differenzdreh-
zahl, einem Verweilzeittank zur optimalen Flockenbildung und dem passenden Flockungsmittel in

der richtigen Konzentration bestand.

4.5.3 Ultrafiltrationsfliisse im Pilotmalistab

Das Ziel dieser Versuchsreihen war die Untersuchung der Ubertragbarkeit der Ergebnisse aus dem
Labor-/Technikumsmafstab auf den PilotmaBstab. Insbesondere das Optimierungspotential der ver-
schiedenen Prozessbedingungen stand bei der Uberfithrung auf die kontinuierliche Querstromfiltra-
tion im Vordergrund. Die getesteten Prozessbedingungen sind in Tabelle 4.18 zusammengefasst.
Alle Versuche wurden mit einer Ausbeute von 70 % gefahren. Die Betriebszeit der Tests betrug
30 — 50 h, wobei diese Betriebszeit in 3 — 6 Arbeitstage mit 8 — 10 Betriebsstunden aufgeteilt wurde.
In grau hinterlegt sind Kurzzeittests dargestellt, bei denen einzelne Messpunkte fiir 1 — 5 Minuten
untersucht wurden. Die Reproduzierbarkeit dieser Kurzzeittests wurde mehrfach bestétigt. Die Ver-
suchsreihe Sduretest heify wurde nur an einem Standort getestet, da sich im Laufe der Messungen

negative Riickkopplungen fiir den Betrieb der darauffolgenden Umkehrosmosestufe gezeigt haben.
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Tabelle 4.18:

Ubersicht der getesteten Versuchsreihen zur Optimierung der Ultrafiltration,

9 = Temperatur, w

Druckdifferenz, t = effektive Betriebszeit, grau = Kurzzeittest

Uberstromungsgeschwindigkeit, Ap = transmembrane

Versuchsreihe Standort 1 Standort 2

Referenz kalt 3=415°C Ap = 4,0 bar 9=444°C Ap = 3,6 bar
5m-s’! w=42ms"' w=4,7ms"! t=30,2h
Referenz heifs [ T=65,5°C Ap = 3,6 bar 3=744°C Ap = 3,9 bar
5m-s’! w=4.8m-s"' t=47,0h w=48m-s"! t=323h
Referenz heifs I1 9=62,9°C Ap = 3,9 bar 9=72,6°C Ap = 3,8 bar
3m-s’! w=3,l ms"’ w=3,0ms"! t=29,6h
Ozontfst heifp I 9=67.4°C Ap = 4,1 bar ] 9=69.4°C Ap = 3,3 bar ]
S5m-s W=48m-s! 20,4 mgos- goTr w=48m-s! 20,9 mgos- goTR
20 mgos* gotr”! ’ t=193h ’ t=32,2h
Ozontest heifs 11 3=674°C Ap = 3,9 bar 3=732°C Ap = 3,7 bar
5ms’! w=48m-s'  295mgoygm’ | w=46m-s' 29,7 mgos g’
30 mg03~g0TR‘1 t=28,0h t=29,7h
Ozontest heif 11T 9=65,0°C Ap = 3,9 bar 9=753°C Ap = 3,9 bar
3ms’! w=29ms"' 29,5 mgos* gotr ™! w=3,0ms? 29,7 mgos gotr’!
30 mgos* gotr™!

Sduretest heifs 9=672°C Ap = 4,0 bar

pH=13 w=38ms! pH=29,t=295h o o

Die Vorgehensweise zur Bestimmung des mittleren Membranflusses ist beispielhaft in Abbildung
4-40 fiir die Versuchsreihe Referenz heif3 I des Standortes 2 gekennzeichnet. In einem Versuchszeit-
raum von vier Versuchstagen wurden 32,3 h zur Bestimmung der Flussleistung bilanziert. Zu Beginn
war die Anlage mit Zentrat (0 % Ausbeute) befiillt. Durch die Aufkonzentration auf eine Ausbeute

von 70 % fiel die Flussleistung von 60 auf 25 L-m™>-h!.
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Abbildung 4-40:  Beispielhafte Darstellung des Membranflusses und Temperatur tiber der effekti-
ven Betriebszeit, Standort 2, Referenz, 70 % Ausbeute, 3 = 74,4 + 1,6 °C,

w=4,82+0,09 ms"!, Ap = 3,88 + 0,09 bar, lineare Regression (Linie)
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Fiir die darauffolgenden drei Versuchstage wurde eine geringe Abnahme der Flussleistung beobach-
tet. Uber Nacht wurde das Retentat im Kreis zirkuliert, damit eine Prozesstemperatur von
74,4 = 1,6 °C konstant gehalten werden konnte. Durch das Uberstromen der Membran iiber Nacht
wurde eine geringfiigige Verbesserung der Membranleistung festgestellt. Nach einer Betriebszeit
von 2 — 3 h wurde das Niveau des Vortages erreicht. Da dieser Effekt bei allen Versuchsreihen in
gleicher Form aufgetreten ist, ist der Fehler als gering einzustufen. In der Versuchsreihe Referenz
heif3 I des Standortes 2 wurde ein mittlerer Membranfluss von 24,2 + 1,5 L-m™-h™! bestimmit.

Eine systematische Auswertung der gemessenen Flussleistungen der Ultrafiltration ist in Abbildung
4-41 dargestellt. Im Allgemeinen wurden am Standort 1 hohere Flussleistungen gemessen als am
Standort 2. Die Flussleistung der Referenz kalt am Standort 1 war 16,5 % hoher als am Standort 1.
Die Versuchsreihe Referenz heif3 I zeigte eine um den Faktor 1,43 (Standort 1) und Faktor 1,38
(Standort 2) héhere Flussleistung im Vergleich zur Referenz kalt. Bei einer hohen Prozesstemperatur
und einer reduzierten Uberstromungsgeschwindigkeit (5 auf 3 m-s') wurde ein mit der Referenz kalt
vergleichbarer Membranfluss gemessen (Faktor 1,05 und 1,14). Durch die Ozonierung mit 20 bzw.
30 mgos- gotr”! wurde der Membranfluss am Standort 1 um die Faktoren 1,87 (Ozontest heif3 1) bzw.
2,41 (Ozontest heif3 1) gesteigert. Beim Standort 2 betrugen die Faktoren durch die Ozonung 1,68
(Ozontest heif3 1) bzw. 1,94 (Ozontest heifs 11). Im Ozontest heif3 11l wurde bei einer Ozondosis von
30 mgos-gorr” die Uberstromungsgeschwindigkeit von 5 auf 3 m-s™' reduziert. Daraus resultierten
am Standort 1 um den Faktor 1,33 hohere Membranfliisse im Vergleich Referenz kalt (Standort 2
Faktor 1,66). Der Sduretest heif wurde nur am Standort 1 durchgefiihrt. Der Membranfluss wurde
um den Faktor 1,90 erhoht (vergleichbar mit Ozontest heif ).
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Abbildung 4-41: Zusammenfassung der Flussleistung fiir alle Optimierungsmethoden am Standort
1 (links) und Standort 2 (rechts)
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Die Membranfliisse des Standortes 2 waren zu geringeren Werten verschoben, die Verbesserungs-
faktoren des Membranflusses lagen in vielen Féllen auf einem vergleichbaren Niveau. Der hohere
Membranfluss basierte auf einem niedrigeren partikuldren Trockenriickstand im Zulauf der Ultrafilt-
ration. Am Standort 1 betrug der partikulére Trockenriickstand im Mittel TRpar= 0,91 %, am Standort
2 war dieser um +11,4 % hoher (TRpart= 1,01 %). Durch die Aufkonzentration mit einer Ausbeute
von 70 % stieg der partikuldre Trockenriickstand im Retentat der Ultrafiltration auf 2,73 % (Stand-
ort 1) und 3,05 % (Standort 2) an. Wie bereits oben dargestellt, fithrten hohe partikuldre und organi-
sche Trockenriickstéinde zu erhohten Viskositdten und geringeren Flussleistungen der Ultrafiltration.
Dieser Unterschied wurde auch im Pilotmaf3stab festgestellt.

Der positive Einfluss der hohen Prozesstemperatur auf den Membranfluss wurde, wie auch im Tech-
nikumsmalstab in Abschnitt 4.3 dargestellt, fiir den Pilotma@stab bestdtigt. Die Kombination aus
hoher Prozesstemperatur und einer Ozonierung mit 30 mgos-gotr”' fiihrte zu den hochsten Membran-

fliissen und den hochsten Verbesserungsfaktoren von 1,94 —2.,41.

4.5.4 Energetische Betrachtung der Ultrafiltrationsstufe

Die energetische Bilanzierung der Ultrafiltrationsanlage erfolgte fiir die in Kapitel 4.5.3 beschriebe-
nen Optimierungsmethoden, die in diesem Abschnitt genauer dargestellt werden. Um den Hauptein-
fluss der elektrischen Verbraucher benennen zu kdnnen, wurden alle elektrischen Verbraucher quan-

tifiziert. Fiir die energetische Bilanzierung der Ultrafiltration wurden folgende Verbraucher betrach-

tet.
1. Zufiihrpumpe UF Leistung weitgehend unabhéingig von den
2. Vordruckpumpe UF (P-01 in Abbildung 3-4) Prozessbedingungen der UF (3°=2,45 kW)
3. SPS und geregelte Ventile Leistung von Temperatur und Uberstro-
4. Zirkulationspumpe UF (P-02 in Abbildung 3-4 mungsgeschwindigkeit abhéingig

Bei den Verbrauchern 1. — 3. (Peripherie) wurden bei verschiedenen Prozessparametern Referenz-
messungen durchgefiihrt. Im betrachteten Parameterintervall wurde eine konstante Leistung von
2,45+ 0,12 kW gemessen. Die Pumpenperipherie und Regeltechnik zeigte aufgrund der gleichblei-
benden Prozessbedingungen (z. B. konstante Drehzahl) keine signifikante Beeinflussung durch die
Prozessbedingungen der Ultrafiltration. Die Leistungsaufnahme der Zirkulationspumpe hingegen
wurde von der Stromungsgeschwindigkeit, der Temperatur und von der Ozonierung beeinflusst (45-
bildung 4-42, oben). Im Referenzzustand wird die Ultrafiltrationsanlage derzeit bei einer Temperatur
von 35 — 45 °C und einer Uberstrdmungsgeschwindigkeit von 5 m-s™! betrieben (Fa. A3 Water Solu-
tions). Bei diesen Prozessbedingungen betrug die Leistungsaufnahme der Zirkulationspumpe etwa
9,5 kW. Im Vergleich zur Gesamtenergie des Verfahrens betrug der relative Energieanteil der Zir-
kulationspumpe etwa 80 %. Durch eine hohe Prozesstemperatur und die Ozonierung mit
30 mgos-gorr”! wurde der elektrische Leistungsbedarf der Zirkulationspumpe reduziert. Bei einer
Prozesstemperatur von 63 °C und einer Uberstromungsgeschwindigkeit von 5 m-s™' wurde die elekt-
rische Antriebsleistung um etwa 16 % reduziert. In Abbildung 4-42 (oben) wird am Kurvenverlauf

der ozonierten Probe deutlich ersichtlich, dass sich ab einer Uberstrdmungsgeschwindigkeit von
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>3 m-s! die Kurvensteigung deutlich dndert. Dieser Effekt ist ebenfalls bei der Kurve fiir eine Tem-
peratur von 63 °C festgestellt worden. Bei dieser Kurve wurde der Ubergang zu einer hoheren Kur-
vensteigung fiir Uberstromungsgeschwindigkeit >4 m-s™' beobachtet. Dieser Effekt ist bei einer Pro-
zesstemperatur von 43 °C nur fiir den letzten Messpunkt bei > 5 m-s™! aufgetreten.

Um die dargestellten Effekte erkldren zu kdnnen, wurde die temperaturabhédngige Rheologie der Pro-
ben untersucht (4bbildung 4-42, unten). Sowohl durch die hohe Prozesstemperatur, als auch durch
die Kombination aus hoher Prozesstemperatur und Ozonierung wurde die Viskositit der Proben re-
duziert. Die Folge der reduzierten Viskositit war eine hohere Reynoldszahl bei sonst konstanten
Prozessbedingungen. Bei der ozonierten Probe wurde die kritische Reynoldszahl von etwa 2300 bei
einer Uberstrdmungsgeschwindigkeit von > 3 m-s iiberschritten. Bei 5 m's™' stieg die Reynoldszahl
der ozonierten Probe auf knapp 4500 an. Die kritische Reynoldszahl wurde ohne Ozon bei einer
Prozesstemperatur von 63 °C fiir > 4 m-s™! iiberschritten und bei einer Prozesstemperatur von 43 °C

bis zu einer Uberstromungsgeschwindigkeit von 5 m-s™ nicht iiberschritten.
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Abbildung 4-42:  Elektrische Leistung der Zirkulationspumpe (oben) und Reynoldszahl im Memb-
rankanal (unten), Standort 1, a-Al,O3/TiO, (50 nm), Ausbeute 70 %, d = 3,3 mm,
p=1010 kg'm~, Regression nach GI. 4.49 und GI. 4.50 (gestrichelte Linien)
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Wie oben dargestellt wurde beim Ubergang zwischen laminarer und turbulenter Strémung eine Stei-
gungsdnderung der elektrischen Antriebsleistung iiber der Stromungsgeschwindigkeit festgestellt.
Fiir die Zwangskonvektion mit einer Kreiselpumpe von nicht-Newtonschen Fluiden wurde fiir den
laminaren Fall (analytische Losung) und fiir den turbulenten Fall (iterative Losung) Abhingigkeiten
von der Stromungsgeschwindigkeit gezeigt (vgl. Abschnitt 2.3.2). Im laminaren Fall wurde eine Ab-
hingigkeit der elektrischen Antriebsleistung von der Stromungsgeschwindigkeit und dem FlieBindex
mit n der Potenz 1+ n und fiir den turbulenten Fall mit der Potenz 2 + n berechnet (Gleichung 4.49
und 4.50).

P
P

=c-wit" =c-wf (analytische Losung) (Gl. 4.49)

=c-w?t =c-wP (iterative Losung) (Gl. 4.50)

el, laminar, n—N

el, tubulent,n—N

Die hergeleiteten Potenzfunktionen wurden auf die in Abbildung 4-42 (oben) dargestellten elektri-
schen Leistungsaufnahmen durch die Minimierung der Fehlerquadrate angepasst. Die zugehorigen
Parameter und Giiltigkeitsbereiche sind in Tabelle 4.19 zusammengefasst. Die Unterscheidung zwi-
schen laminarer und turbulenter Stromung wurde anhand der kritischen Reynoldszahl getroffen. So-
wohl fiir die laminare Stromung (Potenz 1 + n), als auch fiir die turbulente Stromung (Potenz 2 + n)
wurden hohe Regressionsgenauigkeiten gefunden. Der Kurvenverlauf in Abbildung 4-42 (oben)
wurde durch die berechneten Regressionen (gestrichelte Kurven) prizise abgebildet. Das Korrelati-
onsmaf lag zwischen 0,9946 — 0,9997.

Tabelle 4.19: Energiekorrelation der Zirkulationspumpe, laminare und turbulente Stromung
Standort 1 FlieBrilndex c P w R?
kW-(m/s)"*? (lam.) r
kW-(m/s) ™) (turb.) s
Referenz 43 °C, laminar 0,580 0,679 1,580 1,48 4,63 0,9948
Referenz 43 °C, turbulent --- --- --- --- ---
Referenz 63 °C, laminar 0,580 0,541 1,580 1,07 -4,07 0,9946
Referenz 63 °C, turbulent 0,580 0,126 2,580 4,53-5,37 0,9994
30 mgos-gotr”!, 65 °C, laminar 0,672 0,366 1,672 1,49 -2,74 0,9994
30 mgos'gotr™', 65 °C, turbulent 0,672 0,120 2,672 3,12-5,06 0,9997

Die Zirkulationspumpe (P-02) wurde flir den Betrieb der Ultrafiltrationsstufe als einflussreichster
elektrischer Verbraucher identifiziert. Im Referenzzustand (43 °C, 5 m's™) betrug der relative Ener-
gieanteil der Zirkulationspumpe ca. 80 %. Die Zirkulationspumpe zeigte grole Abhéngigkeiten von
der Stromungsgeschwindigkeit im Membranmodul und wurde durch die Prozesstemperatur beein-
flusst. In Bezug auf die Stromungsgeschwindigkeit wurde ein stiarkerer Anstieg der elektrischen An-
triebsleistung zwischen 3 und 4 m-s™! bei der ozonierten Probe und einer Prozesstemperatur von
63 — 65 °C festgestellt. Durch die Untersuchung der temperaturabhéngigen rheologischen Parameter

konnte der merkliche Anstieg durch den Wechsel der Stromungsformen (laminar auf turbulent) er-
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klart werden. Bei einer Prozesstemperatur von 43 °C wurde eine geringfiigige Unstimmigkeit in Be-
zug auf die kritische Reynoldszahl festgestellt (letzter Messpunkt). Alle anderen Messpunkte sind
hinreichend genau mit dem Modell abbildbar.

Die gezeigten Ergebnisse sind fiir diese Arbeit in zweifacher Weise von zentraler Bedeutung. Zum
einen wurde validiert, dass die temperaturabhéngigen rheologischen Parameter in einem weiten Tem-
peraturbereich fiir hochkonzentrierte Retentate eine Vorhersage des Stromungszustandes innerhalb
der keramischen Membran ermdglichen. Zum anderen wurde mit den rheologischen Parametern (im
Besonderen dem FlieBindex), die Giiltigkeit der Potenzgesetze (Gleichung 4.49 und 4.50) fiir die
laminare und turbulente Strémung in einer technischen Querstromfiltration bestétigt. Fiir die ener-
getische Optimierung miissen verschiedene Effekte verglichen werden. Mit steigender Uberstrd-
mungsgeschwindigkeit wurde eine steigende Flussleistung der UF, eine steigende elektrische An-
triebsleistung der Zirkulationspumpe und eine konstante Leistungsaufnahme der Peripherie der UF
festgestellt. Die Optimierung der Betriebszustinde erfolgte iiber die Berechnung des spezifischen
Energiebedarfes Egp,, der Ultrafiltration in der Einheit kWh:m™Gares nach Gleichung 4.51. In dieser
Gleichung ist P 45 der gesamte Leistungsbedarf der Ultrafiltration, Vp der Permeatvolumenstrom

und Y; die berechneten Ausbeuten der Trennapparate. An den Standorten 1 und 2 lagen die Ausbeuten
bei Yy = 0,63 — 0,70, Yperanter = 0,85 — 0,90, Yseparator = 0,86 —0,92.

Pe ,ges
Espez. = ‘-l/_i “Yyr - Ypekanter - YSeparator (Gl. 4.51)

Der spezifische Energiebedarf der Ultrafiltration ist beispielhaft fiir die Referenzen bei 43 °C und
63 °C in Abbildung 4-43 dargestellt. Mit steigender Uberstromungsgeschwindigkeit wurde fiir die
Zirkulationspumpe eine Zunahme der spezifischen Energie festgestellt. Wie bereits in Abbildung
4-16 gezeigt, wurde der Membranfluss durch steigende Uberstrdmungsgeschwindigkeit niherungs-
weise linear (Potenz = 1) gesteigert. Der elektrische Leistungsbedarf der Zirkulationspumpe korre-
lierte mit steigender Uberstromungsgeschwindigkeiten mit hoheren Potenzen (= 1,58 (laminar) und
~ 2,58 (turbulent)). Aus der Definition aus Gleichung 4.51 geht folglich hervor, dass aus steigenden
Uberstromungsgeschwindigkeiten eine Nettozunahme der spezifischen Energie folgt (laminar:
Espez. ~ w28, turbulent: Egp,, ~ w'°8). Fiir den Betrieb der Ultrafiltration hat im Bereich niedriger
Uberstromungsgeschwindigkeiten der konstante Energiebedarf der Peripherie einen hohen Einfluss
auf die spezifische Energie. Bei der Betrachtung der Gesamtenergie wurde ein energetisches Opti-
mum bei Uberstromungsgeschwindigkeiten zwischen 1,5 m's™ <w <2,5 m's' (43 °C) und zwischen
2,5ms! <w <3,0m's” (63 °C) festgestellt. Der Minimalwert bei einer Prozesstemperatur von 43 °C
ist zu niedrigeren Uberstromungsgeschwindigkeiten verschoben, da der Einfluss der Zirkulations-
pumpe aufgrund des hoheren Energiebedarfes groBBer war. Bei einem Vergleich des bisherigen tech-
nischen Betriebszustandes (35 — 45 °C, 5 m's™') mit dem optimierten Betriebszustand (60 — 65 °C,
3 ms™), wurde die spezifische Energie um mind. 50 % von ca. 40 auf unter 20 kWh-m>Gsrest redu-
ziert. Eine Reduktion dieser Groflenordnung entspricht dem gestellten Projektziel. Die thermische
Energie fiir die optimierten Betriebszustdnde kann iiber das BHKW der Biogasanlage oder durch ein
rekuperatives Warmesystem zugefiihrt werden. Dies wird genauer im Verlauf dieses Kapitels darge-
stellt.
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Abbildung 4-43:  Spezifischer Energiebedarf der Ultrafiltrationsstufe iiber der Uberstromungsge-
schwindigkeit, Standort 1, a-ALOs/TiO, (50 nm), 3 = 62,6 £ 1,0 °C,
Ap =3,98 +0,13 bar, Ausbeute 70 %, d= 3,3 mm, quadratische Regression
(Linie)

An dieser Stelle muss erwidhnt werden, dass die absoluten Werte der Ultrafiltration von
20 — 40 KWh-mGamest im Vergleich zur volltechnischen Anwendung um den Faktor 2 zu hoch sind.
Die Pilotanlage ist in Bezug auf die UF nicht volltechnisch ausgelegt — im Ultrafiltrationskreislauf
ist anstelle von 2 — 3 Modulen a 7,33 m? nur ein Modul verbaut. Die verbaute Pumpentechnik ist
demnach stark iiberdimensioniert. Durch ein zusétzliches Modul wiirde der Druckverlust verdoppelt
werden. Die transmembrane Druckdifferenz wiirde in diesem Fall von ca. Ap = 4 bar auf
Ap = 3,3 — 3,4 bar reduziert werden. Diese hitte fiir den Membranfluss beider Module keine Aus-
wirkungen, da bei transmembranen Druckdifferenzen in dieser GroBenordnung ein Plateaubereich
vorliegt (vgl. Abbildung 4-18). Alle gefundenen Korrelationen hiéingen in erster Linie von der Uber-
stromungsgeschwindigkeit und der Temperatur ab. Diese Effekte sind unabhédngig von der Anzahl
der Membranmodule. Die gefundenen Energiereduktionen sind somit relativ betrachtet auf den voll-
technischen Betrieb libertragbar und nur zu geringeren absoluten Werten verschoben.

Bei den oben dargestellten energetischen Optima bei Prozesstemperaturen von 43 °C und 63 °C muss
zusitzlich die Langzeitstabilitit und Deckschichtkontrolle beriicksichtigt werden. Fiir den bisherigen
technischen Betriebstand (35 — 45 °C, 5 m's™) liegen Erfahrungswerte fiir das Betriebsverhalten vor.
Eine chemische Reinigung der Module erfolgt in einem Zeitintervall von 1 — 2 Wochen fiir ca.
2 —4 h. Die Reynoldszahl fiir diesen Betriebszustand, die als MaB fiir die Deckschichtkontrolle be-
trachtet werden kann, liegt fiir 35 — 45 °C und 5 m's™' bei 1500 < Re < 1900. Bei einer Absenkung
der Uberstromungsgeschwindigkeit auf das energetische Optimum mit 1,5 m-s' < w < 2,5 ms’!
(43 °C) wiirde die Reynoldszahl auf 340 < Re < 710 reduziert werden. Bei Reynoldszahlen dieser
GroBenordnung ist von einer stark reduzierten Deckschichtkontrolle und hochfrequenten Reini-
gungsintervallen auszugehen. Die Ergebnisse des oben dargestellten Kurzzeittests stellen folglich
keinen dauerstabilen Betriebspunkt dar. Fiir das energetische Optimum bei einer Prozesstemperatur
von 60 — 65 °C und 3 m's! wurden héhere Reynoldszahlen berechnet (1320 < Re < 1480). Bei einer
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weiteren Steigerung der Prozesstemperatur auf 70 — 80 °C wéren die Reynoldszahlen zwischen dem
bisherigen technischen Betriebszustand und den optimierten Prozessparametern auf gleichem bzw.
leicht hoherem Niveau (1650 < Re <2040). Die Ultrafiltrationsstufe wurde bei Betriebstemperaturen
von 70 — 80 °C kavitationsfrei betrieben. Eine zielgerichtete Optimierung der Ultrafiltration kann
folglich {iber die Kombination aus hoher Temperatur (hohe Membranfliisse, niedrige Viskositit >
hohe Reynoldszahl) und reduzierter Uberstrdmungsgeschwindigkeit (5 auf 3 m-s™) erfolgen. Zusitz-
lich wurde der Einfluss von Ozon und niedrigen pH-Werten untersucht.

Der spezifische Energiebedarf aller UF-Versuchsreihen ist in Tabelle 4.20 zusammengefasst. In der
Versuchsreihe Referenz kalt wurden spezifische Energien von 39,3 + 0,48 kWh-m garest (Standort 1)
und 46,0 + 3,3 kWh-m st (Standort 2) gemessen. Dieser Energieverbrauch wurde fiir die folgende
Bewertung der Optimierung als Referenzzustand mit 100 % relativer Energie definiert.

Der Anteil der relativen Energie fiir die Ozonierung lag am Standort 1 deutlich niedriger als am
Standort 2. Die spezifische Ozonmenge ist von dem Produkt aus Trockenriickstand und organischem
Trockenriickstand der Proben abhéngig. Sowohl der TR als auch der oTR waren am Standort 2 hoher.
Zusitzlich war der Kiihlbedarf fiir den Betrieb der Ozonanlage im Sommerbetrieb (Standort 2) deut-
lich hoher als im Winterbetrieb (Standort 1). Aufgrund der hoheren organischen Fracht am Standort 2
stieg die Viskositit und damit die Leistungsaufnahme der Kreiselpumpe der Ozonanlage an (P-02 in
Abbildung 3-7).

Tabelle 4.20: Zusammenfassung der spezifischen Energie der Ultrafiltration fiir alle getesteten
Versuchsreihen
Spezifische Energie UF Spezifische Energie UF
Versuchsreihe Standort 1 Standort 2
in kWh-m3Girest (inkl. Ozonierung)| in kWh m>Gies: (inkl. Ozonierung)
Referenz kalt, 5 m's™ 39,3 +0,48 46,0+ 3.3
Referenz heif3 I, 5 m-s’! 28,1 +£2.,49 279+1,5
Referenz heif3 1, 3 m-s™! 19,0 +£ 0,26 21,8+0,9
Ozontest heif I, 5 m's™, 23,4+1,65 28,8+1,5
20 mgos* gotr”! (davon 2,53 fiir O3) (davon 5,02 fiir O3)
Ozontest heif3 II, 5 m's™, 19,8+ 0,58 259+1,1
30 mgos* gotr™! (davon 3,60 fiir O3) (davon 5,93 fiir O3)
Ozontest heif3 111, 3 m-s™, 17,3+0,29 18,6 £ 0,4
30 mgos* gotr™! (davon 3,60 fiir O3) (davon 5,93 fiir O3)
Sdbz’etest heif3, 4 m-s™, 20,0 + 1,48 .
pH=3

Durch die verschiedenen Optimierungsverfahren wurde der relative Energieverbrauch von 100 %
auf minimal 44 % (Standort 1, Ozontest heifs I11I) bzw. 41 % (Standort 2, Ozontest heifs 11]) reduziert
(Abbildung 4-44). Im Summe wurden an beiden Standorten sechs verschiedene Optimierungsverfah-
ren identifiziert, die eine relative Energieeinsparung der Ultrafiltration von mind. 50 % und somit
das Projektziel erreichten. In der Versuchsreihe Referenz heif3 II wurde an beiden Standorten eine
relative Energieeinsparung von 52 % bis 53 % erreicht. In Bezug auf die technische Realisierbarkeit
stellt dieses Optimierungsverfahrenen einen besonders interessanten Fall dar, da eine Halbierung des

Energiebedarfes der Ultrafiltrationsstufe ohne eine Ozonanlage erreicht werden konnte.
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Abbildung 4-44: Zusammenfassung des relativen Energieverbrauches fiir alle Optimierungsme-
thoden am Standort 1 (links) und Standort 2 (rechts)

Die benotigte Prozesswarme fiir eine Betriebstemperatur von 70 °C kann iiber verschiedene Optionen

in das System gebracht werden:

o  Wirmetauscher mit der BHKW-Wérme (Prozesswasser mit 80 — 90 °C Vorlauftemperatur)

e Rekuperatives Wiarmenetzwerk vor und nach der Ultrafiltration

Im ersten Fall wird iiberschiissige Abwarme aus dem auf vielen Biogasanlagen vorhandenen BHKW
iiber einen Warmetauscher auf das Medium tibertragen. Nach der Ultrafiltration muss das Medium
(im Wesentlichen das Permeat) auf etwa 20 °C durch Kiihltiirme oder Tischkiihler abgekiihlt werden,
damit ein stabiler Betrieb der Umkehrosmose realisiert werden kann. Die Prozesswiarme wird in die-
sem Fall nach mit 3 Cent-kWhy, ! gefordert. Dies ist relevant fiir Bestandsanlagen, die vor dem EEG
2012 gebaut wurden. In der Energiebilanz wird bei diesem Verfahren vor der Ultrafiltration Wérme
in das System gebracht und anschlieBend an die Umwelt abgegeben. Mit einem rekuperativen Wiér-
menetzwerk wird die Prozesswiarme im System gehalten, und es findet ein Warmeaustausch vor und
nach der Ultrafiltration statt. Fiir eine volltechnische Anlage mit einer jahrlichen Gérrestmenge von
50000 — 55000 t-a! (z. B. Standort 1) wurde eine Pinch-Analyse durchgefiihrt (vgl. Anhang Abbil-
dung A-13). Bei dieser Girrestmenge fallen etwa 5200 Kgzenmah™! an, die von einer Prozesstempera-
tur von 30 auf 70 °C erwarmt werden (A4bbildung 4-45). Im kontinuierlichen Betrieb wird dafiir das
bereits warme Permeat und Retentat in einem rekuperativen Warmetauscher verwendet. Die rekupe-
rierte Warmeleistung betrug 211 kW. Bei einer minimalen Temperaturdifferenz von 5 K wird im
Anschluss das Permeat von 35 °C auf 20 °C mit einem Kiihlbedarf von -64 kW abgekiihlt. Dieser
Kiihlbedarf wird bereits im heutigen volltechnischen Betrieb tiber Kiihltiirme oder andere Wérme-
senken realisiert. Um das Zentrat von 65 °C auf 70 °C zu erwédrmen (da ATmin = 5 K), sind 30 kW

Wairmeleistung notwendig. Bei einer Anlage dieses Malistabs werden 1 — 2 Ultrafiltrationskreislaufe
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mit jeweils einer Zirkulationspumpe (a 90 kW elektrische Anschlussleistung) verbaut. Bei einer aus-
reichenden Isolierung der Anlage, Tanks und abgehenden Leitungen ist davon auszugehen, dass sich
durch die Dissipationsenergie der Kreiselpumpen ein Gleichgewichtszustand bei 70 — 75 °C einstellt.

Fiir diesen Warmebedarf wird voraussichtlich kein weiterer Wéarmetauscher bendtigt.

Qxin = —64 kW Rekuperativer

Warmetauscher
-l 20 °C
Permeat 3640 kg-h « V)

35°C 70 °C
Retentat 1560 kg-h' ‘ 35 °C d . 70 °C

65°C |_70°C
Feed 5200 kg-h”! » 0°C oL
5 Y /
QDiss =30 kW

Abbildung 4-45: Wirmetauschkonzept mit rekuperativem Wairmetauscher fiir den Betrieb der

Ultrafiltration auf einer Prozesstemperatur von 70 °C, ATmin =5 K

Mithilfe der Pinch-Analyse konnte gezeigt werden, dass durch einen zusétzlichen rekuperativen
Wiérmetauscher im Vergleich zum bestehenden Verfahren und eine Isolierung der Anlage ein ener-
getisch autarkes System aufgebaut werden kann. Die reduzierte Uberstromungsgeschwindigkeit fiir
das Optimierungsverfahren Referenz heif 11 wurde technisch liber einen Frequenzumformer reali-
siert. Im Vergleich zu den anderen gezeigten Optimierungsverfahren mit Ozon, die in zwei Féllen
eine geringfiigig hohere Energieeinsparung von 4 bis 6 Prozentpunkten ermoglichen, stellt das Ver-
fahren Referenz heifs Il eine besonders einfache technische und ggf. kosteneffiziente Umsetzung dar.
Die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung ist im folgenden Abschnitt dargestellt.

Durch die Absenkung des pH-Wertes auf einen Wert von 3 beim Ultrafiltrationsbetrieb konnte eben-
falls eine Einsparung der Prozessenergie von ca. 50 % gezeigt werden (innerhalb der Standardab-
weichung). Bei diesem Optimierungsverfahren wurde durch eine Verbesserung des Membranflusses
um den Faktor 1,90 der spezifische Energiebedarf deutlich reduziert. Durch die Absenkung des pH-
Wertes wurde eine Uberfiihrung des zuvor partikulér gebundenen Phosphors in die wissrige Losung
festgestellt. Im Referenzverfahren ohne Siure wurde ein hoher Riickhalt von Phosphor durch die
Ultrafiltration bestimmt (massenbasiert 97,2 — 97,9 %, vgl. Abbildung 4-39). Bei pH-Werten zwi-
schen 2 und 4 wurden im Permeat der Ultrafiltration z. T. 4quivalente Konzentrationen im Vergleich
zum Zentrat der Ultrafiltration festgestellt. Die Konzentration an Phosphor im Permeat der Ultrafilt-
ration betrug am Standort 1 ca. 0,46 kg-t'. Im Vergleich wurden bei allen anderen Versuchsreihen
mit und ohne Ozon im Mittel 0,027 + 0,025 kg-t! Phosphor gemessen. Durch die um den Faktor 17
gestiegene Phosphorkonzentration wurde beim Betrieb der darauffolgenden Umkehrosmose Prob-
leme durch Ablagerungen von Salzen auf der Membran beobachtet (Scaling durch Uberschreiten des
Loslichkeitsproduktes). Bei den entstandenen Salzen handelt es sich vermutlich um Magnesiumam-
moniumphosphat (Struvit), welches auch an Warmetauschern und anderen Prozesseinheiten identi-

fiziert wurde. Dieses Salz ist nahezu unloslich in Wasser und fallt bei hohen Temperaturen aus. Im
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Betriebsfester von 0 — 64 bar war ein Betrieb nur moglich, wenn die Ausbeute der Umkehrosmose
von 70 — 80 % auf 10 — 15 % reduziert wurde. Da diese Ausbeute fiir den wirtschaftlichen Betrieb
nicht zweckméBig ist, wurde diese Versuchsreihe am Standort 2 nicht untersucht. Die Sdurebehand-
lung und deren Effekte konnten dennoch fiir die Retentatbehandlung bei hohen Schleuderzahlen er-
folgreich angewendet werden.

Zusammengefasst wurden die im Labor- und TechnikumsmaBstab untersuchten Effekte im Pilot-
maBstab bestitigt. Durch sechs verschiedene Optimierungsverfahren an beiden Standorten wurde das
Projektziel von mind. 50 % Reduktion der Ultrafiltrationsenergie bestétigt. Insbesondere die Ener-
gieeinsparung durch die Kombination aus hoher Temperatur, niedriger Uberstromungsgeschwindig-
keit und Ozonzugabe zeigte ein hohes Einsparpotential. Die Versuchsreihe Referenz heif3 II zeigte
Reduktionen der Ultrafiltrationsenergie von > 50 % mit einem Verfahren, welches vergleichsweise
einfach technisch realisierbar ist.

Der spezifische Energieverbrauch der weiteren Trenneinheiten des Vollaufbereitungsverfahrens ist
in Tabelle 4.21 zusammengefasst. Fiir den Standort 1 und 2 wurden in Summe 14,74 bzw.
14,00 kWhmgirese ohne die Ultrafiltration benétigt. Die geringen Unterschiede der beiden Stand-
orte lagen an Unterschieden im Energiebedarf der Fest-/Fliissigtrennung. Der Pressseparator bend-

tigte am Standort 2 mit 0,38 kWh-m>Garest 65 % weniger Energie als am Standort 1.

Tabelle 4.21: Spezifische Energieverbrauche der Vollaufbereitung ohne Ultrafiltration
Trenneinheit _ Standort 1 . Standort 2
in kWh-mGirrest in kWh-mGirrest
Pressseparator 1,09 0,38
Dekanter 2,12+ 0,04 2,00
Umkehrosmose | 4,10+ 0,37 4,36
Umkehrosmose II/111 6,75 0,68 6,57
Kiihlung/Riithrwerke 0,68 0,69
Summe (ohne UF) 14,74 14,00

Die Unterschiede im Energiebedarf des Pressseparators konnen durch die unterschiedliche Maschen-
weite des Trennsiebs erklért werden (Standort 1 = 0,5 mm, Standort 2 = 1,0 mm). Dariiber hinaus
wurde am Standort 2 ein neuerer Separator mit effizienterer Pumpentechnik verwendet. In Bezug auf
den gesamten Energiebedarf des Verfahrens sind diese Unterschiede gering. Der relative Energiean-
teil der Ultrafiltration am Gesamtverfahren wurde durch das Optimierungsverfahren Referenz heify
Il am Standort 1 von 73 auf 56 % reduziert (4bbildung 4-46). Am Standort 2 wurde der relative
Energieanteil der UF am Gesamtverfahren um 16 Prozentpunkte auf 61 % reduziert. Der Anteil der
Umkehrosmosen I bis III stieg in Summe durch den reduzierten Energiebedarf der Ultrafiltration von
18 — 20 % auf 30 — 32 %. Die Fest-/Fliissigtrennung lag bei den gezeigten Optimierungsverfahren
bei 4 — 9 %, der sonstige Energiebedarf fiir die Kiihlung und Riihrer spielte mit 1 — 2 % eine unter-

geordnete Rolle.

128



4 Ergebnisse und Diskussion

Bei den gezeigten Ergebnissen muss beachtet werden, dass es sich nur beim Pressseparator und De-
kanter um volltechnische Anlagen handelt. Sowohl die Ultrafiltration (nur ein Modul im Ultrafiltra-
tionsloop), als aus auch die Umkehrosmoseanlagen (15 — 20 Jahre alt) der Pilotanlage sind nicht auf

den Punkt ausgelegt bzw. haben aufgrund des Alters der Pumpen keine zeitgeméfen Wirkungsgrade.
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Abbildung 4-46: Relativer Energieverbrauch der Trenneinheiten am Gesamtverbrauch, Vergleich
der Referenz kalt mit dem Optimierungsverfahren Referenz heifs 1l, Standort 1
(links) und Standort 2 (rechts)

Die relativen Verbesserungen um 50 % haben dennoch aufgrund des modularen Aufbaues und der
hohen transmembranen Druckdifferenzen Giiltigkeit. Der absolute Energieverbrauch der Ultrafiltra-
tion wurde am Standort I von 54,0 kWh m>Garest (Referenz kalt) auf 33,7 kWh-m>Garest (Referenz
heif3 1) durch die verbesserte Energieeffizienz der Ultrafiltration reduziert. Unter der Annahme von
zwei Rohrmodulen in Reihe im Ultrafiltrationsloop (Energiefaktor 0,5), lage der absolute Energie-
verbrauch der Pilotanlage bei 34,4 kWh m>girest (Referenz kalt) und 24,2 KWh-m>Girest (Referenz
heif I).

Der absolute Energieverbrauch wurde am Standort II von 60,0 kWh-m>Gresc (Referenz kalt) auf
35,8 kWh m Girest (Referenz heif3 II) reduziert. Bei zwei Modulen pro Ultrafiltrationsloop ldge der
absolute Energieverbrauch bei 37,0 kWh m girest (Referenz kalt) und 24,9 kWh-m Girest (Referenz
heif3 I). Trotz der oben genannten Voraussetzungen und Versuchsbedingungen der Pilotanlage wur-
den absolute Energieverbrauche ermittelt, die in der Gréenordnung mit Literaturangaben iiberein-
stimmen. Die in der Literatur benannten Energieverbrauche volltechnischer Anlagen lagen zwischen
20 und 30 kWh-m~Garest [15,19,57]. Die in dieser Arbeit gesammelten Erkenntnisse werden derzeit
von der Fa. A3 Water Solutions an einem volltechnischen Standort (etwa 80000 t-a™') in Form von
einer neuen Anlagenerrichtung umgesetzt und untersucht. Eine weitere Synergie bei der Reduktion
der Uberstromungsgeschwindigkeit von 5 auf 3 m-s™ waren die geringeren Druckverluste pro Modul.

Durch dieses Optimierungsverfahren konnen in einem Ultrafiltrationskreislauf 3 — 4 anstelle von 2
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Module eingesetzt werden. In Abhdngigkeit vom Volumenstrom der Anlage kann vollstandig auf
einen zweiten Ultrafiltrationskreislauf verzichtet werden, was neben investiven Kosten und Energie
auch weitere laufende Kosten die durch Reinigungsprozeduren, Wartung und Verschleifmittel ent-

stehen einspart.

4.6 Wirtschaftliche Betrachtungen

Die wirtschaftliche Betrachtung der Optimierungsverfahren wurde in Zusammenarbeit mit der Fa.
A3 Water Solutions (Vollaufbereitungsverfahren) und Fa. Air Liquide (Ozonanlage) durchgefiihrt.
Die Berechnungen wurden anhand der Erfahrungswerte der Firmen durchgefiihrt, die Preise entspre-
chen dem Stand vom November 2017. Fiir die Berechnung der Investitions- und Betriebskosten wur-
den die in Tabelle 4.22 zusammengestellten Annahmen getroffen. Fiir die Berechnungen sind die an
den Pilotstandorten gewonnenen Erkenntnisse auf eine jéhrliche Girrestmenge von 50000 t-a™! extra-
poliert worden. Die Wirtschaftlichkeit kleinerer Anlagen ist aufgrund der hohen Investitionskosten

geringer und wird daher von der Fa. A3 Water Solutions derzeit nicht angeboten.

Tabelle 4.22: Annahmen fiir die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung
Parameter Einheit Wert
Abschreibungsdauer Jahre 10
Zinssatz % 3
Effektive Betriebszeit h-a’! 7880 (90 %)
Strombezugskosten €kWh'! 0,15
Girrestmenge t-a’l 50000
Ozonbedarf (20 mgos- gotr ™) kgos-h! 1,2
Ozonbedarf (30 mgos*gotr™") kgos-h! 1,75

Ozonerzeugungsenergie (inkl.

Kol
Eintrag, Pumpe etc.) kWh-kgos 12,0
Spez. Sauerstoffbedarf kgoa'kgos™ 10,0
Sauerstoffkosten €kgoo! 0,10

Der in der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung enthaltene Leistungsumfang entspricht einer Vollkosten-

bilanz und beinhaltet folgende Komponenten:

e Vollaufbereitungsverfahren aus Basis von: Pressseparator, Dekanter, Ultrafiltration, dreistu-
figer Umkehrosmose und Umkehrosmose-Konzentratstufe

o Investitionskosten Vollaufbereitung (Abschreibung iiber 10 Jahre)

e Betriebskosten (Energie, Flockungsmittel, saurer und basischer Reiniger, Antiscalant)

e Membranriickstellkosten fiir den Austausch der Module im Abschreibungszeitraum nach
Herstellerangaben (Membranstandzeiten: UO-Konzentratstufe ca. 0,75 Jahr, UO-Stufe I-I11
ca. 2 Jahre, Ultrafiltration ca. 7,5 Jahre)

e  Wartungskosten (40 h-a™!)

e Investitionskosten Ozonanlage (Abschreibung {iber 10 Jahre)

e Betriebskosten (Energie, Sauerstoff).
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Fiir die Nutzung der BHKW-Wirme bei hohen Prozesstemperaturen (65 — 75 °C) wurde eine Ver-
giitung der Wirme von 3 Cent-kWhy! zugrunde gelegt (KWK-Bonus). Wie bereits oben dargestellt,
fallen bei einer Anlage mit einer jahrlichen Gérrestmenge von 50000 t-a! etwa 5200 kg-h™! Zentrat
an, welches von 30 auf 70 °C erwdrmt werden muss. Der Warmebedarf fiir diese Anwendung liegt
bei 242 kWi Bei einer Anlagenverfiigbarkeit von 90 % liegt die Vergiitung durch die Nutzung der
BHKW-Wirme bei etwa 1,14 € m>Girest.

Die absoluten Investitionskosten fiir die betrachtete Vollaufbereitungsanlage ohne Ozonanlage lie-
gen bei 1,111 Mio. + 0,015 Mio. € (Standort 1) und bei 1,128 Mio. + 0,033 Mio. € (Standort 2). Fiir
die Ozonanlage wurden Investitionskosten von 138000 — 212000 € berechnet, je nach bendtigter
Ozonleistung (abhidngig vom TR und oTR der Anlagen).

Die absoluten Investitionskosten fiir die Vollaufbereitungsanlage mit Ozonanlage liegen bei
1,274 Mio. £ 0,025 Mio. € (Standort 1) und bei 1,325 Mio. £+ 0,015 Mio. € (Standort 2). Durch die
hohe Prozesstemperatur und Ozonierung wurde die benétigte Membranfliache um ca. 40 % im Ver-
gleich zur Referenz kalt reduziert. Die absolute Membranfldche ist von 200 auf 120 m? reduziert
worden. Die reduzierte Membranflache spiegelt an diese Stelle nicht exakt die Flussverbesserung um
dem Faktor 1,68 — 2,41 wider, da die Membranfldche nur modulweise reduziert werden kann. Dar-
iiber hinaus werden bei der Auslegung Sicherheitszuschlige beriicksichtigt.

Der durchschnittliche elektrische Leistungsbedarf des Gesamtverfahrens wurde am Standort 1 vom
Optimierungsverfahren Referenz kalt auf Referenz heify I um 44,4 % von 144 kW auf 80 kW redu-
ziert (Standort 2: 41,4 % von 152 kW auf 89 kW). Durch die Ozonierung mit 20 — 30 mgos*gotr™"
und bei einer Uberstromungsgeschwindigkeit von 3 m-s™' stieg der elektrische Leistungsbedarf des
Gesamtverfahrens um 7 — 18 % auf ca. 95 kW.

Die spezifischen Kosten der untersuchten Optimierungsverfahren sind fiir beide Standorte in Abbil-
dung 4-47 dargestellt. Die spezifischen Kosten des technischen Ausgangszustandes (Referenz kalt,
40 °C, 5 m-s”) liegen bei 7,91 € M Ginest (Standort 1) und 8,39 € mGimest (Standort 2). Bei einer
Prozesstemperatur von 70 °C liegen die spezifischen Kosten ohne Wairmevergiitung bei
6,95 — 7,70 € M>Giarest. Inklusive der Wirmevergiitung (1,14 €-m>caurest) werden die spezifischen
Kosten auf 5,81 — 6,56 € mGmest reduziert. Der beste Auslegungsfall wurde fiir beide Standorte bei
hoher Prozesstemperatur von 70 °C und niedriger Uberstromungsgeschwindigkeit erzielt (Referenz
heif3 II). Inklusive der Wirmevergiitung reduzieren sich die Kosten auf 4,92 — 5,58 € mGirest im
Vergleich zur Referenz kalt. Die spezifischen Kosten der Ozonierungsverfahren liegen an beiden
Standorten iiber dem Referenzverfahren fiir eine Temperatur von 70 °C. Ohne Warmevergiitung lie-
gen die Kosten zwischen 7,32 und 8,65 € m>Giresr. Am Standort 2 wurde bei der Verfahrenskombi-
nation aus hoher Temperatur und 30 mgos-gotr™' festgestellt, dass bei einer Uberstrdmungsgeschwin-
digkeit von 5 m's™! die spezifischen Kosten iiber dem Ausgangszustand liegen (ohne Wirmenut-
zung). Bei einer Uberstromungsgeschwindigkeit von 3 m-s™ und Ozonierung liegen die Kosten stets

unterhalb des Ausgangszustandes.
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Abbildung 4-47:  Spezifische Kosten des Vollaufbereitungsverfahrens mit und ohne Wérmevergii-
tung (KWK), Standort 1 (oben) und Standort 2 (unten)

In den oben dargestellten Ergebnissen wurde gezeigt, dass der mittlere Leistungsdarf des Gesamtver-
fahrens um 41,4 bis 44,4 % gesenkt werden konnte. Diese Einsparungen gehen auf die Optimierun-
gen der Ultrafiltrationsstufe zuriick. Der Einfluss auf den mittleren Leistungsbedarf des Gesamtver-
fahrens ist hoch, da die Ultrafiltration im Ausgangszustand (Referenz kalf) einen elektrischen Anteil
von 73 — 77 % hat. An beiden Standorten wurden gezeigt, dass das Optimierungsverfahren Referenz
heif3 Il das 6konomische Optimum darstellt. Die Kostenreduktion betrdgt inklusive der Warmenut-
zung 33,5 bis 37,8 %. Das Gesamtverfahren ist durch dieses Optimierungsverfahren fiir deutlich
reduzierte spezifische Kosten von 4,92 — 5,58 € m~girest verfligbar. Die Optimierungsverfahren mit
Ozon zeigt zwar im Vergleich zum Ausgangszustand um 11,6 bis 21,9 % reduzierte Kosten, stellt
aber nicht das 6konomische Optimum aller Optimierungsverfahren dar. Der Grund dafiir ist die ener-

gieintensive elektrische Herstellung des Ozons kombiniert mit hohen Betriebskosten (SauerstofY)
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und Investitionskosten. Obwohl durch die Kombination aus hoher Temperatur und Ozondosen zwi-
schen 20 und 30 mgos*gotr™' die hdchsten Verbesserungen des Membranflusses festgestellt wurden,
hatte der Optimierungsfall Referenz heif3 Il aufgrund seiner Einfachheit des Verfahrens die niedrigs-
ten spezifischen Kosten. In allen gezeigten Fillen wurde fiir die Aufbereitung von 50000 t-a™! ein
Ultrafiltrationskreislauf benétigt. Bei groBeren Anlagen (z. B. 80000 — 100000 t-a') konnen zusitz-
lich durch die Einsparung eines weiteren Ultrafiltrationskreislaufes bei 3 m-s™' Kosten gespart wer-
den. Durch die geringen Druckverluste bei der niedrigen Uberstrdmungsgeschwindigkeit konnen
3 — 4 Ultrafiltrationsmodule in Reihe geschaltet werden.

Die gezeigten Berechnungen sind fiir einen Auslegungsfall in Deutschland mit einem Strompreis von
0,15 € kWh'! durchgefiihrt worden. In Deutschland wurde mit der Ozonierung unter diesen Randbe-
dingungen nicht der wirtschaftlichste Optimierungsfall erreicht. Bei Verédnderungen in den Strombe-
zugskosten (z. B. in Frankreich) und Anderungen der Sauerstoffkosten kann die Wirtschaftlichkeit
des Ozonverfahrens anders ausfallen. Zusétzlich fillt bei der Bewertung von entweder hohen Inves-
titionskosten oder hohen Betriebskosten die Entscheidung bei vielen Auftragnehmern in Abhingig-
keit vom Zinssatz und der Firmenphilosophie verschieden aus. In jedem Fall sollte eine fallbezogene

wirtschaftliche Betrachtung der verschiedenen Auslegungsmoglichkeiten durchgefiihrt werden.
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S5 Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden Moglichkeiten zur wirtschaftlichen Optimierung eines
Vollaufbereitungsverfahrens auf Membranbasis zur Aufbereitung von Gérresten aus Biogasanlagen
untersucht. Die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens ist ma3beglich von der Ultrafiltrationsstufe abhén-
gig, da 50 — 70 % der Betriebskosten und investiven Kosten bei dieser Prozessstufe anfallen. Kernziel
der Untersuchungen war eine Reduktion des Energiebedarfes der Ultrafiltrationsstufe um 50 %. Un-
ter dieser Voraussetzung wire das Verfahren auf Membranbasis im Vergleich zu anderen Aufberei-
tungsverfahren wie z. B. der Vakuumverdampfung konkurrenzfahig bzw. kosteneffizienter.

Da im bisherigen Stand der Wissenschaft eine Liicke in Bezug auf Stoffdaten von Gérresten und
deren separierte Phasen (Zentrate) festgestellt wurde, wurden im Rahmen eines Parameterscreenings
42 Garreste aus 19 verschiedenen Biogasanlagen untersucht. Dabei wurden insbesondere die orga-
nische Zusammensetzung und rheologische Parameter der Gérreste und Zentrate analysiert und der
Membranfluss der Zentrate bei der Ultrafiltration in einer Riihrzelle charakterisiert.

Neben einer hohen Viskositit wurde bei allen Gérresten und allen Zentraten nicht-Newtonsches
FlieBverhalten festgestellt. Sowohl bei Gérresten, als auch bei Zentraten wurde ein deutlicher Ein-
fluss des Trockenriickstandes und der Partikelgrofe und —struktur gefunden. Gérreste waren im Ver-
gleich zu den Zentraten deutlich viskoser und wurden mafgeblich von der beinhalteten Organik und
den Fasern des Substrates beeinflusst. Mit steigender Scherrate wurde bei allen Proben eine Ab-
nahme der Viskositét festgestellt. Garreste und Zentrate waren somit strukturviskos (scherverdiin-
nend). Dies zeigte Ubereinstimmungen mit der Arbeit von Brehmer und Kraume (2011) [136], die
Viskositdt von einigen Gérresten untersucht haben.

Der Einfluss der Temperatur auf die Viskositét ist fiir Gérreste und Zentrate untersucht worden. Bei
beiden Fraktionen wurde eine Abnahme der Viskositit mit steigender Temperatur beobachtet, ohne
dass sich das Mal3 der Strukturviskositét dnderte. Alle Messungen wurden mit einem Fliefmodell
von Ostwald/de Wale in einem weiten Wertebereich mit einem hohen Korrelationsmal3 abgebildet.
Der Einfluss der Temperatur wurde mit der Gleichung von Arrhenius in Bezug auf den Konsistenz-
faktor modelliert. Durch die Bestimmung der nicht-Newtonschen, temperaturabhingigen Rheologie
der Zentrate war es moglich, die Reynoldszahlen bei der Durchstromung des Membranmoduls zu
berechnen. Auf dieser Basis konnten Stromungsformen vorhergesagt und Reynoldszahlen berechnet
werden, die einen groflen Einfluss auf viele Transportprozesse und Phinomene der Stromungsme-
chanik haben. Neben der Berechnung von Scherraten und reprisentativen Viskositéten konnen die
Parameter zur Berechnung von Druckverlusten angewendet werden. Die durchgefiihrten Analysen
liefern einen grundlegenden Beitrag zur rheologischen Charakterisierung von Gérresten und deren
separierten Phasen. Durch den hohen Stichprobenumfang konnte ein fiir Gérrestzentrate giiltiges
Viskositdtsmodell erarbeitet werden. In einer Validierungsberechnung lag fiir einen Grofteil des
Stichprobenumfangs (> 85 %) eine Regressionsgenauigkeit von + 20 % in Bezug auf die Viskositét
vor. Das rheologische Modell zeigte somit eine hohe Genauigkeit und eine hohe Anwendbarkeit auf
verschiedene Zentrattypen. Das Viskosititsmodell hatte hohe Ahnlichkeiten zu Viskosititsmodellen,
die in der Literatur fiir Belebtschldamme publiziert sind [65,90].
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Die gewonnenen Erkenntnisse wurden mit den Untersuchungen zur Bestimmung der Ultrafiltrati-
onsleistung kombiniert. Bei einer Charakterisierung des Ultrafiltrationsflusses wurde festgestellt,
dass die organischen Inhaltsstoffe, im Besonderen Polysaccharide und Proteine, einen hohen Einfluss
auf den Membranfluss hatten. In einer LC-OCD Analyse wurde weiterhin festgestellt, dass die Frak-
tion der Biopolymere maligeblich durch die Ultrafiltrationsmembran zuriickgehalten wurden und so-
mit an Aufbau und Struktur der Deckschicht beteiligt waren. Mit steigenden Konzentrationen der
polymeren Substanzen (PS) und organischen Trockenriickstinden (0TRkonz.) Wurde eine Abnahme
des Membranflusses beobachtet. Da mit steigender PS- und oTR-Konzentration ebenfalls eine stei-
gende Viskositdt beobachtet wurde, konnten funktionelle Zusammenhdnge zwischen der Viskositét
und dem Membranfluss berechnet werden. Durch die Verkniipfung der Ergebnisse des Viskositits-
modells mit den Membranfliissen wurden allgemeine Abhéngigkeiten der Stromungsform (Rey-
noldszahl) auf den Membranfluss gezeigt. Bei der Querstromfiltration wurde bei Reynoldszahlen
(Re £2300) im laminaren Bereich eine nur geringe Flusssteigerung mit steigenden Reynoldszahlen
festgestellt. Der Einfluss der Reynoldszahl im Ubergangsbereich (2300 < Re < 8000) war im Ver-
gleich zur laminaren Stromung um den Faktor 2 grofer. In diesem Bereich wurde mit zunehmender
Reynoldszahl eine hohere Steigerung des Membranflusses festgestellt. Im Bereich von ausgeprégter
Turbulenz (Re > 8000) war der Einfluss der Reynoldszahl untergeordnet.

Dariiber hinaus wurde der Einfluss der transmembranen Druckdifferenz und Temperatur auf den
Membranfluss untersucht. In einem transmembranen Druckbereich von 0 — 1 bar wurde eine lineare
Zunahme des Membranflusses bestimmt. Bei vielen Zentraten miindete bei transmembranen Druck-
differenzen > 1,5 bar der Membranfluss in einen Plateauwert. Eine Ausnahme machten dabei Zent-
rate mit sehr geringen Trockenriickstinden, dort wurde eine weitere Steigerung des Membranflusses
oberhalb von 1,5 — 2 bar beobachtet. In Bezug auf die Temperatur zeigte der Membranfluss einen
linearen, steigenden Einfluss. Bei einem Vergleich zwischen Prozesstemperaturen von 40 °C und
70 °C betrug die Flusssteigerungen Faktor 1,4. Der kavitationsfreie Betrieb der halbtechnischen Pi-
lotanlage wurde fiir Prozesstemperaturen von 80 — 90 °C nachgewiesen. Negative Auswirkungen auf
die Prozessstabilitédt oder Trennleistung wurden dabei nicht festgestellt. Eine Berechnung der Filtra-
tionswiderstdnde zeigte, dass durch die hohe Prozesstemperatur eine Abnahme des Deckschichtwi-
derstandes vorlag. Es ist davon auszugehen, dass durch die hohe Temperatur neben der Flusssteige-
rung durch die verminderte Permeatviskositit eine bessere Deckschichtkontrolle durch niedrigere
Bulkviskosititen und verbesserte Transportvorgénge vorlag. Eine hohe Prozesstemperatur lieferte
deshalb einen zentralen Beitrag zur Verbesserung der Energieeffizienz.

Neben den Prozessparametern wurde der Einfluss des Membranflusses bei der Zugabe von Additiven
untersucht. Dabei wurden 11 verschiedene biologisch/chemisch/thermische Optimierungsverfahren
in verschiedenen VersuchsmaBstéiben getestet. Fiir die technische Umsetzung interessant waren
Ozon und die Zugabe von Saure. Durch Ozon wurde eine deutliche Reduktion der Viskositit und ein
Abbau der Strukturviskositit der Zentrate festgestellt. In einem Stichprobenumfang von n =41 wurde
eine durchschnittliche Verbesserung des Membranflusses um den Faktor 2,3 bei einer Ozondosis von

100,4 mgos-gorr™" bestimmit.
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Fiir die technische Anwendung stellte sich eine Ozondosis von 20 — 30 mgos-gorr”™! als zielfiihrend
heraus, da in diesem Bereich neben einer Reduktion der Viskositdt der hauptsdchliche Verbesse-
rungseffekt in Bezug auf den Membranfluss festgestellt wurde. In einer LC-OCD Analyse wurde
gezeigt, dass durch die Ozonierung eine geringfiigige Verkleinerung der organischen Inhaltsstoffe
vorlag. Es wurde eine Abnahme der Biopolymere mit einer zeitgleichen Zunahme der kleineren
Stoftfraktionen (Huminstoffe) festgestellt. Diese Analyse untermauerte die Abnahme der Struktur-
viskositdt und Entfarbung der Proben, die maBgeblich durch die Fraktionen der Biopolymere und
Huminstoffe beeinflusst wird.

Durch die Zugabe von Schwefelsdure wurde der pH-Wert der Zentrate auf 2 — 4 abgesenkt. Die
mittlere Verbesserung des Membranflusses lag im LabormaRstab in einem Stichprobenumfang von
n = 21 bei einem Faktor von 1,96. Durch den niedrigen pH-Wert wurde eine Agglomeration von
organischen Partikeln beobachtet. Der Durchgangsdurchmesser dso wurde im Vergleich der pH 2
Probe zur Referenz um den Faktor 7,2 — 16,7 vergrofert. Eine Untersuchung des Zetapotentials der
Proben zeigte, dass die Agglomeration der organischen Inhaltsstoffe auf intermolekularen Anzie-
hungskriften durch verschiedene Oberflachenladungen erklart werden kann. Bei pH-Werten unter-
halb des isoelektrischen Punktes der Proteine wurde eine Agglomeration durch positiv geladene Pro-
teine und negativ geladene Polysaccharide beobachtet. Diese Zusammenhénge wurden in der Lite-
ratur bisher nur fiir Modellsubstanzen wie BSA und Na-Alginat Stoffsysteme dargestellt
[103,104,106,108,109]). In dieser Arbeit wurden die Kenntnisse der Modellsysteme auf eine reales
Medium iiberfiihrt und quantifiziert. Die um eine Gréf3enordnung vergroBerten Agglomerate fiihrten
zu geringeren Deckschichtwiderstdinden mit hoheren Flussleistungen. In der Querstromfiltration
wurde ein liber die Ausbeute konstanter Verbesserungsfaktor des Membranflusses von 2,2 bestimmt.
Die Transportprozesse wurden abschlieBend mit den Transportgleichungen aus der Publikation von
Belfort et al. (1994) [75] quantifiziert und erklirt. Durch die Vergroflerung der Partikel um eine
GroBenordnung wurde eine wesentlich verbesserte Deckschichtkontrolle durch konvektive Effekte
begiinstigt. Wihrend bei den Referenzzentraten aufgrund der vorliegenden Partikelgrofe nur ein ge-
ringer Abtransport der Organik mdglich war (diffusive und konvektive Transportmechanismen ge-
ring), wurden die Partikel der angesduerten Zentrate besser von der Membranoberflache in die Bulk-
phase transportiert. Dies fiihrte im Allgemeinen zu geringen Deckschichten und hoheren Membran-
fllissen.

Die Ergebnisse aus Labor- und Technikumsmalstab wurden in einem einjdhrigen Aufleneinsatz auf
den PilotmaBstab iibertragen. In Bezug auf die membranrelevanten Erkenntnisse wurde dabei eine
sehr gute Ubertragbarkeit nachgewiesen. Dariiber hinaus wurden Massen- und Néhrstoffbilanzen
ausgearbeitet, die die grundsitzliche Eignung der Diingemittelriickgewinnung durch das membran-
basierte Vollaufbereitungsverfahren zeigte. An beiden Standorten wurden zwei stichfeste Feststoff-
diinger, ein fliissiges Nahrstoftkonzentrat und ein Prozesswasser erzeugt. Beide Feststoffdiinger hat-
ten hohe Konzentrationen an organischem Stickstoff und Phosphor. Insbesondere der Feststoffdiin-
ger des Dekanters zeigte um den Faktor 2,4 hohere Stickstoffkonzentrationen und um den Faktor
3,8 — 4,6 hohere Phosphorkonzentrationen im Vergleich zum Gérrest. Durch die intensive Optimie-

rung des Dekanters wurden Separationseffizienzen erreicht, die im oberen Bereich und z. T. oberhalb
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von Literaturangaben lagen. Der Feststoffdiinger aus dem Dekanter wurde an den Standorten entwe-
der separat als hoch angereicherter organischer N/P-Diinger gelagert oder mit dem Feststoff des Se-
parators vermischt und mit bewéhrter Ausbringungstechnik auf die Felder verbracht. Im anorgani-
schen N/K-Fliissigdiinger wurden Stickstoffkonzentrationen von 4,6 — 5,8 kg-t! bestehend aus
87 — 98 % direkt verfiigbharem Ammoniumstickstoff gemessen. Die Kaliumkonzentration lag bei
10,1 — 11,0 kg-t!. Prozesswasser wurde mit einer Gesamtausbeute von 35,8 — 36,3 % mit hohen
Ablaufqualititen erzeugt. Die Nahrstoffkonzentrationen lagen in Bezug auf alle gemessenen Nahr-
stoffkomponenten unter 20 mg-L!' und waren im Mittel mit der Ablaufqualitit eines kommunalen
Klarwerkes der GroBenklasse 5 vergleichbar. Je nach Vorfluter kann dieses Permeat fiir die Direkt-
einleitung verwendet werden. Eine hohere Permeatausbeute des Gesamtverfahrens kann durch eine
Retentatrezirkulation und eine Umkehrosmose-Konzentratstufe von > 50 % erreicht werden.

In einer Kosten- und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung wurden verschiedene Optimierungsverfahren
bewertet. An beiden Standorten wurden in Summe sechs Verfahrenskombinationen analysiert, die
eine Reduktion des Energiebedarfes der Ultrafiltrationsstufe von 50 % ermoglichen. Das gestellte
Projektziel wurde somit erreicht und die Anwendbarkeit der Optimierungsverfahren fiir mehrere
Standorte belegt. Besonders energieeffiziente und technisch gut umsetzbare Optimierungsverfahren
wurden bei einer hohen Prozesstemperatur (65 — 75 °C) und einer reduzierten Uberstromungsge-
schwindigkeit (3 m's™) gefunden. Im Vergleich zur Betriebsweise bei niedriger Temperatur von
40 — 45 °C und einer Uberstrdmungsgeschwindigkeit von 5 m-s™! lagen bei dieser Optimierung glei-
che oder leicht verbesserte Stromungsformen vor, die iiber die Reynoldszahl charakterisiert wurden.
Die Optimierung mit Ozon zeigte hohe Verbesserungen des Membranflusses um den Faktor 2 — 2,3,
es stellte sich aber durch den hohen elektrischen Energiebedarf bei der Ozonerzeugung und die hohen
Investitionskosten nicht als der wirtschaftlichste Fall dar. Fiir die wirtschaftlichste Optimierung der
Ultrafiltration wurden bei einer Temperatur von 65 — 75 °C und einer Uberstromungsgeschwindig-
keit von 3 m's” Energiereduktionen von 52 bis 53 % berechnet. Durch die signifikant reduzierte
Prozessenergie der Ultrafiltrationsstufe wurden die spezifischen Aufbereitungskosten von 7,91 auf
4,92 € mGirest (Standort 1) und von 8,39 auf 5,58 € m>Garest (Standort 2) inklusive Wirmevergiitung
reduziert. Die spezifischen Kosten des Gesamtverfahrens sind durch die Optimierung der Ultrafilt-
ration um 33,5 bis 37,8 % gesunken. Durch diese Prozessoptimierung steht jetzt ein wirtschaftliches
Verfahren zur Garrestvollaufbereitung zur Verfiigung, welches neben geringen spezifischen Kosten
Prozesswasser in Einleiterqualitit erzeugt.

Die gesammelten Erkenntnisse werden derzeit an einem Standort in Frankreich im Vollmaf3stab
(80000 t-a") in Form eines Anlagenneubaus umgesetzt. In diesem Projekt werden die in dieser Arbeit
vorgeschlagenen Konzepte {ibernommen und groftechnisch umgesetzt. Fiir die Realisierung sind in
besonderer Weise das Langzeitverhalten und die Prozessstabilitit der Ultrafiltration bei der reduzier-
ten Uberstrdmungsgeschwindigkeit von Interesse. Derzeit betriigt die Prozesszeit zwischen zwei che-
mischen Reinigungen etwa 1 — 2 Wochen. Die Reinigungszyklen von 2 — 4 h sind in Anbetracht der
Prozesszeit von 1 — 2 Wochen sehr gering, die theoretische Anlagenverfiigbarkeit liegt bei > 97,5 %.
Selbst bei einer Halbierung der Reinigungsintervalle (0,5 — 1 Woche) hétte dies keinen groflen Ein-
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fluss auf die Wirtschaftlichkeit des Gesamtverfahrens. Chemische Reiniger und ein Anlagenstill-
stand dieser GroBenordnung spielen im Vergleich zu den investiven Kosten und Betriebskosten
durch den Strombedarf eine untergeordnete Rolle. Weiterhin muss das rekuperative Wérmesystem
an der Ultrafiltrationsstufe getestet werden. Da nicht an allen Anlagen ausreichend Abwérme ver-
fligbar ist, muss iiber das rekuperative Warmenetz eine Warmeautarkie liberpriift werden, die eine
Prozesstemperatur > 65 °C ermoglicht. Dabei ist insbesondere die Standzeit der Rohrbiindelwirme-
tauscher und die Praktikabilitét in der Reinigung zu beachten, da es beim Autheizen und Kiihlen zu
organischen und anorganischen Ablagerungen kommen kann.

Weitere Forschungstitigkeiten sollten in der Validierung und Erweiterung der rheologischen Stoff-
daten von anaeroben Schldmmen unternommen werden, da in diesem Bereich bisher wenige Publi-
kationen erschienen sind. Diese StoffgroBen sind fiir eine Reihe von Auslegungsoperationen z. B.
von Wirmetauschern, Rithrwerken oder Férderorganen von grundlegendem Interesse. Insbesondere
der Einfluss des Trockenriickstandes auf die Viskositidt von Rohgérresten konnte in dieser Arbeit
nicht abschlieBend geklirt werden. Durch den hohen Strukturanteil im Gérrest lag eine Uberlagerung
verschiedener Effekte vor, welche nur iiber einen hohen Stichprobenumfang minimiert werden kann.
Die Behandlung des Zentrates mit Sdure wurde fiir den Ultrafiltrationsbetrieb aufgrund von Scaling-
Problemen mit der Umkehrosmosestufe ausgeschlossen. Fiir die Retentatrezirkulation wurden bei
einer hohen Schleuderzahl von 10000 g und einem pH-Wert von 2,5 im Labormalistab hohe Ab-
trenngrade ermittelt. Die Trenneffizienz im volltechnischen MaBstab mit Tellerzentrifugen und das
anschlieBende Verhalten bei der Vermischung der verschiedenen Zentrate sollte genauer untersucht
werden. Dabei ist insbesondere das Loslichkeitsverhalten des Phosphors nach der Vermischung zu
analysieren, damit bei der Teilstrombehandlung die oben genannten Probleme mit der Umkeh-

rosmose nicht eintreten.
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Anhang
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Abbildung A-1:

Stromungsbeiwert

Abbildung A-2:

Energetische Abhéngigkeiten bei laminarer und turbulenter Strémung: Zusam-

menhang zwischen elektrischer Antriebsleistung, Stromungsgeschwindigkeit

und FlieBindex einer Kreiselpumpe bei nicht-Newtonschen Fluiden
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Energetische Abhéngigkeiten bei turbulente Stromung: Zusammenhang zwi-

schen Widerstandsbeiwert, Stromungsgeschwindigkeit und FlieBindex bei nicht-

Newtonschen Fluiden, iterative Berechnung, Annahmen: Dichte = 1017 kg'm?,

Rohrdurchmesser = 3,3-10~* m, Regression nach Gleichung 2.22 (Linie)
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Abbildung A-4:  Schubspannung fiir verschiedene Zentrate, 3 = 20 °C, Anton Paar MCR 101
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Abbildung A-5:  Validititsberechnung Viskositatsmodell: Messung und Berechnung mit dem rhe-
ologischen Modell nach Gleichung 4.44 auf Basis der Konzentration polymerer
Substanzen, Viskositit bei 1000 s-!

100
ANawaRo XI B, 20 °C
A NawaRo XI B, 30 °C V=
10 o NawaRo XI B, 40 °C JVA~2 o7

= NawaRo XI B, 50 °C
o NawaRo XI B, 60 °C
* NawaRo XI B, 70 °C

Schubspannung in Pa

1

0501 = | L1y

1 10 100 | 1000 10000
Scherrate in s™!

L1y 1 I

Abbildung A-6:  Temperatureinfluss auf die Schubspannung von NawaRo XI B Zentrat, Anton
Paar MCR 101

XXXI



? —— NawaRo I Zentrat
] —— NawaRo IV Zentrat
—— NawaRo VII Zentrat
7 —— NawaRo VIII Zentrat
—— NawaRo X Zentrat
k= 6 —— Koferm. III Zentrat
o C
. NN
W\
NN
3+
2 .

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Volumen konzentrierte Schwefelsiure in L-m-3
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Abbildung A-9:  Deckschichtwiderstand, NawaRo I A (links) und NawaRo XI G (rechts) in Ab-
hiangigkeit vom pH-Wert, Amicon 8200: PES Membran (40 nm),
Ap=1,0+0,1 bar, 3 = 20 £ 2 °C, Riihrer 120 = 10 min"!, Widerstand bei 10 —
15 % Ausbeute
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Abbildung A-10: Deckschichtwiderstidnde fiir NawaRo-Zentrate mit und ohne Ozon, Querstrom-
filtration: a-Al,O3/TiO, (50 nm), Ap = 1,15 + 0,01 bar, w = 2,46 + 0,08 m's™,
9=47,7+£1,4°C, d=3,3 mm, lineare Regression (gestrichelte Linien)
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Wasser: 34,1 t-d’ Wasser: 13,7 t-d”!
TR: 0,6 t-d”

Abbildung A-11: Sankey-Diagramm (Standort 2) fiir den Gesamtmassenstrom, Wassermassen-

strom und TR-Massenstrom
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Abbildung A-12: Viskosititskurven (Standort 2) fiir den rezirkulierten Retentatstrom bei einer

Schleuderzahl von 10000 g, angeséuert auf pH = 2,5
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Abbildung A-13: Pinch-Analyse fiir die Ultrafiltration (ca. 50000 — 55000 t-a' MaBstab, z.B.
Standort 1), ATmin =5 K
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Tabelle A.1: Prozentuale Substratzusammensetzung der beprobten Biogasanlagen
Biogasanlage Mais-  Gille  GPS Getreide Mist  Gras- Rest ~ Wasser
silage silage

in %

NawaRo | 35,6% 27,5%  1,0% 2,2% 4,8% 139% 122%  2,7%
NawaRo II 5L1%  36,5%  2,9% 3,7% 4,0%  1,7%  0,0% 0,0%
NawaRo III 38,8% 0,0%  10,0% 0,0% 354%  9.4%  6,5% 0,0%
NawaRo IV 50,7% 31,8%  0,3% 11,9% 54%  0,0%  0,0% 0,0%
NawaRo V 41,2% 46,7% 12,1% 0,0% 0,0%  0,0%  0,0% 0,0%
NawaRo VI 59,5% 392% 1,2% 0,0% 0,0%  0,0%  0,0% 0,0%
NawaRo VII 96,3% 3,7%  0,0% 0,0% 0,0%  0,0%  0,0% 0,0%
NawaRo VIII 51%  83,7%  0,0% 6,8% 29%  0,0% 1,6% 0,0%
NawaRo IX 57,0% 43,0%  0,0% 0,0% 0,0%  0,0%  0,0% 0,0%
NawaRo X 23,6% 30,2%  8,7% 0,0% 1,2%  5.8% 30,5%  0,0%
NawaRo XI 344% 36,0% 4,2% 0,0% 0,0%  3,6% 21,9%  0,0%
NawaRo XII 0,0% 51,7%  0,0% 0,0% 1,7% 0,0% 36,7%  0,0%
Koferm. I Riickstiande Biodieselproduktion und Lebensmittelabfille

(Anteil unbekannt)
Koferm. I 50 % Lebensmittelabfille und 50 % Flotate
Koferm. III 50 % Lebensmittelabfille und 50 % Flotate
Koferm. IV 100 % Lebensmittelabfille
Koferm. V Giille und Ole/Fette (Anteile unbekannt)
Koferm. VI —
Koferm. VII Riickstiande Biodieselproduktion und Lebensmittelabfille

(Anteil unbekannt)
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Tabelle A.2: Ubersicht der im Projekt untersuchten Optimierungsansitze und —parameter
(grau= zielfiihrend/weiterverfolgt, wei= kein Effekt/nicht wirtschaftlich)
Optimierungsansatz Optimierungs- Konzentration/Bereich/Parameter
medium
thlmlerung e LT Differenzdrehzahl ngig= 3...13 min™!
SO ] Pol :2-10 1:8=20°C
Flockungsmittel SalpiEs ° .ymérl.(Z 3 lgP"ly ETR ;) -
(ol Einwirkzeit Polymer t = 0...7 min
) 9=160...100 °C; 9 = 100...160 °C;
Thermische .
Gdérrest 9=160...220 °C;
Vorbehandlung

t = Minuten...Stunden

Vorfiltration vor der
Ultrafiltration

Separierter Garrest

0,04 pm— 11 um; 9 =20 °C;
p =1 bary

Enzyme (Lipase, Prote-
ase, Pektinase, Amyl-
ase, Cellulase)

Separierter Gérrest

Jel gL' pH=23...10,5;
9=40...60 °C

UV-C Behandlung

Separierter Garrest

65W-L1;,9=20°C;t=5h

100 W-L'; t=15...120 min;

Ultraschall Separierter Gérrest
9=20...50°C

) . . 6 Vol.-% bezogen auf Frischmasse;

Wasserstoffperoxid Separierter Gérrest
$=40°C
Ozon Separierter Gérrest 10...80 mgos'gor”'; 9 = 20...40 °C
Girrest +
Saurebehandlung . . pH=1...7,8=20°C
Separierter Garrest
Laugebehandlung Separierter Gérrest pH=7...12,8=20"°C
Acrobe biologische B Impfschlamm aus kommunalem Klér-
erove DIOIOZISCAC BE~ | geparierter Garrest werk; 2 — 4,5 kgesgrm™ -d™';

handlung

t=2...3 Wochen; 3 =20 °C

XXXVII



	Titelseite
	Danksagung
	Zusammenfassung
	Abstract
	Inhaltsverzeichnis
	Abbildungsverzeichnis
	Tabellenverzeichnis
	Symbolverzeichnis
	Abkürzungsverzeichnis
	1 Einleitung und Zielstellung
	2 Stand des Wissens
	2.1 Gärrestanfall in Biogasanlagen
	2.1.1 Biogasanlagentechnik
	2.1.2 Düngepotential von Gärresten
	2.1.3 Ausbringungslimitationen und rechtliche Grundlagen

	2.2 Gärrestaufbereitung durch Membranverfahren
	2.2.1 Einordnung der Aufbereitungstechnik
	2.2.2 Vollaufbereitung durch Membrantechnik-Stand der Technik
	2.2.3 Ultrafiltration biologischer Stoffsysteme

	2.3 Strömungsmechanische Grundlagen
	2.3.1 Rheologie Newtonscher und nicht-Newtonscher Fluide
	2.3.2 Strömungsmechanik nicht-Newtonscher Fluide

	2.4 Desintegrationsverfahren biologischer Stoffsysteme
	2.4.1 Desintegration durch Änderung des pH-Wertes
	2.4.2 Oxidative Desintegration durch Ozon


	3 Material und Methoden
	3.1 Pilotstandorte
	3.2 Versuchsanlagen
	3.2.1 Pressseparator/Zentrifugen
	3.2.2 Ultrafiltrationsanlagen
	3.2.3 Umkehrosmoseanlage
	3.2.4 Ozonanlagen

	3.3 Analytik
	3.3.1 Probenentnahme und Probenaufbereitung
	3.3.2 Analytische Methoden

	3.4 Rheologische Messungen
	3.4.1 Viskositätsmessung der Gärreste
	3.4.2 Viskositätsmessung der separierten Phasen

	3.5 Numerische Methoden
	3.6 Wirtschaftlichkeitsberechnung

	4 Ergebnisse und Diskussion
	4.1 Zusammensetzung von Gärresten und Zentraten
	4.2 Rheologie
	4.2.1 Viskosität der Gärreste
	4.2.2 Viskosität der Zentrate

	4.3 Charakterisierung der Ultrafiltrationsflüsse
	4.4 Optimierung der Ultrafiltrationsperformance durch Additive
	4.4.1 Optimierung durch Säure
	4.4.2 Optimierung durch Ozon

	4.5 Versuche im Pilotmaßstab
	4.5.1 Feststoff- und Nährstoffseparation
	4.5.2 Massenbilanzen und Nährstoffaufteilung
	4.5.3 Ultrafiltrationsflüsse im Pilotmaßstab
	4.5.4 Energetische Betrachtung der Ultrafiltrationsstufe

	4.6 Wirtschaftliche Betrachtungen

	5 Zusammenfassung und Ausblick
	Literaturverzeichnis
	Anhang



