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Verzeichnis der Abktrzungen

Abklrzung
AFS
AI(OH).CI
Al(OH)3
Alx(SO4)3
Al,Os
AICI;
AIPO,4
AOX

B

BB

Bio-P

BMU

BMVEL

BPA
BSBs

BW

BY

Ca(OH),
Cas(PO4);0H

CaCOs3

Erlauterung

Abfiltrierbare Stoffe

Polyaluminiumchlorid

Aluminiumhydroxid

Aluminiumsulfat

alkalische Tonerde

Aluminiumchlorid

Aluminiumphosphat

Adsorbierbare organische Halogenverbindungen
Berlin

Brandenburg

Vermehrte biologische Phosphorelimination

Bundesministerium fur Umwelt, Naturschutz und

Reaktorsicherheit

Bundesministerium fur Verbraucherschutz, Ernahrung und
Landwirtschaft

Bisphenol A

Biologischer Sauerstoffbedarf der Bakterien nach 5 Tagen
Baden-Wdrttemberg

Bayern

Calciumhydroxid

Hydroxylapatit

Calciumcarbonat



CaO

CSB

DaMV

EASC
EDTA
EGW
EMSR
EPA
EU-RL
EW

FB
Fe(SO4)s
FeoO3
FeCls
FeCls
FeCISO4
FePO4
FeSO,
FF

filt.

FSE

Gew.-%
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Calciumoxid

Chemischer Sauerstoffbedarf
Tag

Dungemittelverordnung
Einwohner

Extended Anaerobic Sludge Contact
Ethylendiamintetraacetat
Einwohnergleichwert

Elektro-, Mess-, Steuer- u. Regelungstechnik
Environmental Protection Agency
EU-Richtlinie

Einwohnerwert

Faulbehalter

Eisensulfat

Magnetit

Eisen(ll)-Chlorid
Eisen(lIl)-Chlorid
Eisenchloridsulfat

Eisenphosphat

Eisensulfat

Flockungsfiltration

filtriert
Faulschlammentwasserung

Gewichtsprozent
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GV Gluhverlust

H2CO3 Kohlensaure

H.O Wasser

H2SO4 Schwefelsaure

ha Hektar

HB Bremen

HE Hessen

HH Hamburg

hom. homogenisiert

HS Hauptstrom

HtK Halbtechnische Versuchsklaranlage des Landes NRW
ISV Schlammindex (mL/ g)

JHB Johannesburg

KVR Kostenvergleichsrechnung

LAS Lineare Alkylbenzolsulfonate
LAWA Bund/Lander-Arbeitsgemeinschaft Wasser
MAP Magnesium-Ammonium-Phosphat
Me Metall

Me(OH)3 Metall-Hydroxid

MePOQO, Metall-Phosphat

Mg Megagramm

MgCl, Magnesiumchlorid

MgO Magnesiumoxid

MHPO,4 Metall-Hydrophosphat



Mio.

MUNLV

MV
NaOH
NDS
NE
NF
Nges
NH4CI
NH4-N
NOs-N
NPE
NPK
NRS
NRW
NS
NTA
OH
oTS
P20s
PAK
PCB

PEA
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Millionen

Ministerium fur Umwelt und Naturschutz, Landwirtschaft und

Verbraucherschutz des Landes NRW
Mecklenburg-Vorpommern
Natronlauge

Niedersachsen
Nacheindicker

Nachfallung

Gesamtstickstoff
Ammoniumchlorid
Ammoniumstickstoff
Nitratstickstoff
Nonylphenolethoxylate
Stickstoff-Phosphor-Kalium
Nitrogen Recycling System
Nordrhein-Westfalen
Nebenstrom

Nitrilotriacetat

Hydroxid

Organische Trockensubstanz
Phosphorpentoxid
Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe
Polychlorierte Biphenyle

Phosphoreliminationsanlage



Pges
PO,-P
PS

PW-Fi

Qrs
Qrz
RGU
RoHM
RP
ST
SBR
SF
SH
SL
SOq4

TH
TS

Uss

VE

VF
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Gesamtphosphor
Phosphatphosphor
Primarschlamm
Prozesswasserfiltration
Volumenstrom
Rucklaufschlammvolumenstrom
Interne Rezirkulation
Regenerative Gas Upgrading
Removal of Heavy Metals
Rheinland-Pfalz
Sachsen-Anhalt
Sequencing-Batch-Reactor
Simultanfallung
Schleswig-Holstein
Saarland

Sulfat
Molmassenverhaltnis

Zeit

Tharingen
Trockensubstanz
Uberschussschlamm
Volumen

Voreindicker

Vorfallung



VK
Vs

WHG
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Vorklarung
Schlammvolumen (mL/ L)
Wasserhaushaltsgesetz

Wirkungsgrad
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1 Projektstruktur

Das Institut fur Siedlungswasserwirtschaft (ISA) der RWTH Aachen hat mit dem
Schreiben vom 07.07.2003 vom Umweltbundesamt den Auftrag erhalten,
wissenschaftlich die Ruckgewinnung eines schadstofffreien, mineralischen
Kombinationsdungers ,Magnesiumammoniumphosphat — MAP“ aus Abwasser

und Klarschlamm zu untersuchen.

Literaturrecherche zum Stand der Wissenschaft und der Technik bzgl.

Phosphorelimination und -rickgewinnung

Es wurde eine Studie mit drei Schwerpunkten auf Basis von Literaturangaben

erstellt.

Teil A: Durch eine bundesweite Umfrage wurde der derzeitige Stand der
Phosphorelimination auf deutschen Klaranlagen der GroRenklasse 5

ermittelt, um das Potential flr ein Phosphorrecycling aufzuzeigen.

Teil B: Es wurden die Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus Abwasser,

Klarschlamm und Klarschlammasche dargestellt.

Teil C: Es fand eine Betrachtung der Nachfallung von Phosphor an Binnen-
gewassern statt. Hier wurden die generellen Techniken beschrieben

und anhand von zwei Beispielen weitergehend erlautert.

Praktische Untersuchungen

Teil D: Es wurden Untersuchungen im Labor- und halbtechnischem Malstab
auf der Halbtechnischen Klaranlage (HtK) Neuss des Landesumwelt-
amtes (LUA NRW) durchgefuhrt. Hierbei wurden funf Untersuchungs-
punkte definiert.

1. Polyphosphatricklosung aus Schlamm der vermehrten biologischen

Phosphorelimination: Ziel der Untersuchungen war, eine maoglichst

hohe Polyphosphatricklosung zu erreichen. Hierzu wurden im Labor-

maRstab verschiedene Mischungsverhéltnisse von Uberschuss-
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schlamm und Primarschlamm sowie unterschiedliche Eindick- und

Rucklosevarianten untersucht.

. Phosphorriickgewinnung in Verbindung mit einer vermehrten biologi-

schen Phosphorelimination im Hauptstrom: Basierend auf den Labor-

versuchen zur Polyphosphatricklosung wurden in einer halbtech-
nischen Versuchsanlage Untersuchungen zur Phosphorrickgewinnung
aus den Prozesswassern der Schlammbehandlung in Verbindung mit
einer vermehrten biologischen Phosphorelimination im Hauptstrom
durchgefiihrt. Ziel der Versuche war, ein mdglichst reines Produkt in

Form von MAP zu gewinnen.

. Phosphorriickgewinnung in Verbindung mit einer vermehrten biologi-

schen Phosphorelimination im Nebenstrom: Analog zu den Ruck-

gewinnungsversuchen in Verbindung mit einer vermehrten biolo-
gischen Phosphorelimination im Hauptstrom wurden Versuche mit
einer vermehrten biologischen Phosphorelimination im Nebenstrom
durchgefuhrt. Die Ruckgewinnung des Phosphors erfolgte hier als

Magnesiumphosphat.

. Phosphorriickgewinnung aus Bio-P-Klarschlammasche: Ziel der Unter-

suchungen war, aus Bio-P-Klarschlammaschen ohne Einsatz von
Sauren Phosphor rickzulésen. Hierzu wurden Aufschlussversuche im

Labormalfstab durchgefihrt.

. Phosphatnachfallung aus dem Filtrat eines Membranbioreaktors: Ziel

der Versuche war, im Ablauf eines Membranbioreaktors Phosphor
mittels Nachfallung zurickzugewinnen. Hierbei wurden als Referenz-
fallmittel zwei klassische metallische Fallmittel sowie alternative Mittel

zur Phosphorruckgewinnung getestet.

AuRerdem wurde eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung fur ein zu unter-
suchendes Verfahren durchgeflihrt sowie Empfehlungen zu dessen

grofdtechnischer Umsetzung formuliert.
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2  Erfordernis zur Phosphorelimination und Rahmen-
bedingungen zur Phosphorrickgewinnung

2.1 Rechtliche Rahmenbedingungen

Seit Mitte der 70er Jahre des 20. Jh. wird in den Europaischen Gemeinschaften
mit der Richtlinie 75/440/EWG (Qualitatsanforderungen an Oberflachenge-
wasser fur die Trinkwassergewinnung) aktive Politik fur das Umweltmedium
Wasser betrieben. Das Wasserrecht ist in der Europaischen Union hierarchisch
und subsidiar gestaltet. So steht das EU-Recht Uber den rechtlichen Rege-
lungen der Mitgliedsstaaten, die fir die Umsetzung der EU-Richtlinien in
nationales Recht verantwortlich sind. In Deutschland ist das Subsidiaritats-
prinzip aufgrund der foderalistischen Struktur ebenfalls umgesetzt, was sich in
den unterschiedlichen Zustandigkeiten der Ebenen Bund, Land und Kommune

widerspiegelt.

Im Jahr 1997 begann die Europaische Kommission, die ,Richtlinie 2000/60/EG
zur Schaffung eines Ordnungsrahmens fur Mal3hahmen der Gemeinschaft im
Bereich der Wasserpolitik® (EU-Wasserrahmenrichtlinie) zu erstellen. Diese
Richtlinie sollte nicht nur Grundlage fir eine moderne Wasserpolitik sein,
sondern auch einen Ordnungsrahmen fur das Wasserrecht der Mitgliedsstaaten
schaffen. Grund hierfur war, dass die vielen bestehenden Gewasser-
schutzrichtlinien der Mitgliedsstaaten erhebliche Mangel und Licken aufwiesen.
Im Jahr 2000 wurde die EU-Wasserrahmenrichtlinie verabschiedet, deren
Hauptziel es ist, einen guten dkologischen und chemischen Zustand der Ober-
flachengewasser und einen guten chemischen und mengenmaRigen Zustand
des Grundwassers zu erreichen (EU-WRRL, 2006).

Fir die Behandlung von kommunalem Abwasser ist auf europaischer Ebene die
Richtlinie Uber die Behandlung von kommunalem Abwasser RL 91/271/EWG
(EU-RL, 2003) maRgebend. Neben der Errichtung von Kanalisationen schreibt
diese den Bau biologischer Klaranlagen zur Behandlung kommunalen Abwas-
sers sowie in empfindlichen Gebieten die Einflhrung einer dritten Reinigungs-

stufe zur Stickstoff- bzw. Phosphorelimination vor.
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Am 27. Juni 1957 wurde in der Bundesrepublik Deutschland das Wasserhaus-
haltsgesetz (WHG, 2005) verabschiedet und trat im Februar 1959 in Kraft. Ziel
des Gesetzes ist die Gewahrleistung eines Mindestschutzes der Gewasser
sowie eine sinnvolle Bewirtschaftung zum Wohle der Allgemeinheit. In
Deutschland begann in den 70er Jahren des 20. Jahrhunderts die pro-
grammatische Umweltpolitik. Die Bundesregierung formulierte Leitziele in
ihrem Umweltprogramm vom 21. September 1971 ausgehend vom
Verursacher-, Vorsorge- und Kooperationsprinzip (KLOEPFER, 1994). Durch
die vierte Novelle des WHG im Jahr 1976 wurden Mindestanforderungen an
das Einleiten von Abwasser in Gewasser erlassen (KNOPP, 1997). Im Jahr
1979 entstand die ,Erste Allgemeine Verwaltungsvorschrift iber Mindestanfor-
derungen an das Einleiten von Schmutzwasser aus Gemeinden in Gewasser®,
die im Jahr 1997 durch die Abwasserverordnung (AbwV, 2004) ersetzt wurde.
Zunachst wurden als zu Uberwachende GrolRen die Parameter ,Absetzbare
Stoffe“, CSB und BSBs festgelegt.

Ein Robbensterben und ein massives Algenwachstum im Frihjahr 1988 in der
Nord- und Ostsee waren der Anlass, bis zum Jahr 1995 eine deutliche
Reduzierung der in die Flusse eingeleiteten Stickstoff- und Phosphorfrachten
anzustreben (ATV, 1997). Infolge dessen wurde ubereinstimmend zu der euro-
paischen Richtlinie Uber die Behandlung kommunalen Abwassers
RL 91/271/EWG  (EU-RL, 2003) auf Bundesebene die Abwasser-
verwaltungsvorschrift und das Abwasserabgabengesetz durch die Aufnahme
der Parameter Stickstoff und Phosphor novelliert (ATV, 1997; IMHOFF, 1990).

Der Hauptgrund fur die Elimination von Phosphor aus dem Abwasser ist dem-
zufolge in seiner Eigenschaft als Nahrstoff zu finden. Bei zu hohen
Phosphorgehalten im Wasser besteht die Gefahr der Eutrophierung. Bei
Gesamtphosphorkonzentration von 45 ug/L im Sommer bzw. 58 ug/L im
Frahjahr wird ein Gewasser bereits als schwach eutroph eingestuft. Bei einem
oligotrophen Gewasser liegen diese Konzentrationen bei < 8 pug/ L (im Sommer)
bzw. <11 ug/ L (im Frihjahr) (BLONDZIK et al., 2006).
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Bereits am 1.1.1987 trat das Gesetz tber die Umweltvertraglichkeit von Wasch-
und Reinigungsmitteln (Wasch- und Reinigungsmittelgesetz — WRMG) in Kraft
(WRMG, 1975), das in §4 die Ermachtigungsgrundlage fur die Verordnung
uber Hochstmengen fir Phosphate in Wasch- und Reinigungsmitteln (Phos-
phathéchstmengenverordnung — PHo6chstMengV) enthalt (PHo6chstMengV,
1980). Die PHOchstMengV definiert Hochstmengen fur Phosphorverbindungen
in Wasch- und Reinigungsmitteln sowohl fur die Verwendung im Haushalt als
auch in Waschereien, so dass seit Inkrafttreten bereits die Zulauffracht zu den
Klaranlagen verringert werden konnte. Die EU-Kommission fuhrt derzeit geman
Artikel 16 der Verordnung Uber Detergenzien eine Bewertung des Phosphat-
einsatzes in Wasch- und Reinigungsmitteln im Hinblick auf eine schrittweise
Einstellung ihrer Verwendung oder die Beschrankung auf spezielle
Anwendungen durch (VO Nr. 648/2004/EG).

Die heute gultigen Grenzwerte fur Phosphor und Stickstoff nach der EU-
Richtlinie RL 91/271/EWG (EU-RL, 2003) und nach der Abwasserverordnung
(AbwV, 2004) sowie die in den einzelnen GroéRenklassen angeschlossenen
Einwohnerwerte sind in Tabelle 2.1 dargestellt. Zu bertcksichtigen ist hierbei,
dass unter dem Begriff Gesamtstickstoff bei der EU-Richtlinie RL 91/271/EWG
anorganischer und organischer und bei der Abwasserverordnung nur der

anorganische Stickstoff verstanden wird.

Nr.
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Tabelle 2.1: Grenzwerte fiur Phosphor und Stickstoff der EU-Richtlinie
RL 91/271/EWG (EU-RL, 2003) und der Abwasserverordnung
(AbwV, 2004) sowie in Deutschland angeschlossene Ein-
wohnerwerte (STATISTISCHES BUNDESAMT, 2003) eingeteilt
nach GroflRenklassen

Grolenklasse 1
1,278 1 - -
(< 1.000 E)
Grolienklasse 2
5,022 4 - -
(1.000-5.000 E)
Grofllenklasse 3
5,123 4 - -
(5.001-10.000 E)
Grolenklasse 4
46,649 37 2 15 2 18
(10.001-100.000 E)
Grofllenklasse 5
68,109 54 1 10 1 13
(> 100.000 E)

* bezogen auf in Deutschland insgesamt angeschlossene Einwohnerwerte von 126,181 Mio. E

Anzumerken ist, dass die Anforderung der Abwasserverordnung bzgl. des
Parameters Gesamtstickstoff fur Anlagen der Gro3enklasse 5 erst mit ihrer 5.
Novelle vom 2. Juli 2002 an geltendes EG-Recht angepasst wurde. In der
GroRRenklasse 4 und 5 kann nach der EU-Richtlinie (EU-RL, 2003) statt der
Konzentrationen von Gesamistickstoff und Gesamtphosphor auch die
prozentuale Mindestverringerung bezogen auf die Belastung des Zulaufs
herangezogen werden. So muss der Gesamtphosphor in diesen beiden
GroRenklassen um mindestens 80 % und der Gesamtstickstoff um 70 bis 80 %
verringert werden. Laut Abwasserverordnung (AbwV, 2004) kann in der wasser-

rechtlichen Zulassung fur den Parameter Gesamtstickstoff eine hohere
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Konzentration bis zu 25mg/L zugelassen werden, wenn die Mindest-

verminderung der Gesamtstickstofffracht bezogen auf den Zulauf 70 % betragt.

2.2 Phosphorressourcen und -verbrauch

Bereits 1972 veroffentlichten MEADOWS et al. (1972) ihre Studie ,Die Grenzen
des Wachstums® zur Zukunft der Weltwirtschaft, die zuletzt im Jahr 2004 als
.,arenzen des Wachstums — Das 30-Jahre-Update fortgeschrieben wurde
(MEADOWS et al., 2006). In dem kontrovers diskutierten Werk konkludieren die
Autoren u. a., dass seit 1980 die Rohstoffe der Erde im UbermaR genutzt
werden. Die drohenden gravierenden Okologischen Auswirkungen konnen nur
durch eine drastische Reduktion des Ressourcenverbrauches vermindert und
so der Kollaps des Okosystems verhindert werden. Zentrale Bedeutung erlangt
daher die KreislaufschlieBung von Rohstoffflissen, um so die weltweiten

Reserven zu schonen.

In jungster Vergangenheit gerieten Phosphorressourcen und -verbrauch zu-
nehmend in den Blickpunkt des wissenschaftlichen Interesses (u. a. SEYHAN,
2006) da Phosphor mittlerweile als Mangelressource einzustufen ist. Im Jahre
2000 betrugen die weltweiten Phosphatreserven 11,5 Mrd. Mg Phosphaterz.
Die abbauwirdigen Reserven konnen mit den Vorraten gleichgesetzt werden.
Die Kosten fir den Abbau dieser Erze betragen weniger als 40 US-$/Mg.
Neben den Reserven unterscheidet man des Weiteren zwischen der ,Reserve
base“ und den ,Ressourcen. Die Reserve base sind nachgewiesene
Phosphaterzvorkommen, die aber derzeit aus technischen oder aus
wirtschaftlichen Grunden nicht abgebaut werden konnen. Sie betragen
35,67 Mrd. Mg Phosphaterz. Unter Ressourcen versteht man nicht
nachgewiesene Phosphaterzvorkommen in der Erdkruste mit ca. 94 Mrd. Mg
Phosphaterz und Vorkommen im Boden der Tiefsee mit ca. 900 Mrd. Mg
Phosphaterz (WAGNER, M., 2005).

Die Unterschiede zwischen Reserven, Reserve base und Ressourcen und die

jeweiligen Phosphaterzmengen sind in Bild 2.1 dargestellt.
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Phosphat: Unterschied zwischen Ressourcen, Reserven und Krusteninhalt

Welt-Phosphatreserven 2000
in wirtschaftlichen Lagerstatten

(bei Kosten1<40 $/ Mg) x

nicht
nachgewiesen

nachgewiesen

Vorrate 2000 o
11,5 Mrd. Mg L Reserven Ressourcen
2 11,5 Mrd. Mg 94 Mrd. Mg
P 3 Seamounts
o o]
=g a 900 Mrd. Mg
Abbau 2000 i’»“‘_% . g Reserve base
. . - é £ Vv
132 Mio. Mg o0 [RRS 35,67 Mird. Mg
|
8 S
Statische 5,
Lebensdauer B
89 Jahre

925.000 Mrd. Mg
in der Erdkruste
vorhandene Menge
(Clarke Wert P,05 = 0,23%)

Bild 2.1: Unterschied zwischen Phosphat-Ressourcen, -Reserven und
-Krusteninhalt (WAGNER, M., 2004)

In den Industrienationen stagniert der Phosphorbedarf, doch in den Schwellen-
und Entwicklungslandern steigt er mit der stetigen Zunahme der Bevolkerung
und dem in einigen Staaten enormen wirtschaftlichen Wachstum, wie z. B. in
China und Indien. Um den weltweiten Bedarf an Phosphor zu decken, werden
jahrlich ~ ca. 130 Mio. Mg  Phosphatgestein (40 Mio. Mg P,Os  bzw.
17,5 Mio. Mg P) gewonnen (WAGNER, M., 2005). Die Produktion konzentriert

sich aufgrund der geologischen Bedingungen nur auf wenige Staaten (Bild 2.2).
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Andere Lander
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Bild 2.2: Weltproduktion von Rohphosphat nach Férderlandern im Jahr
2002 (WAGNER, M., 2005)

75 % des Rohphosphates werden in nur finf Landern abgebaut. Der grofite

Produzent sind die USA mit 30 %, gefolgt von Marokko mit 16 % und der VR

China mit 15 % (WAGNER, M., 2005).

Betrachtet man die weltweite Verteilung der Phosphatvorrate nach Landern im
Jahr 2002 (Bild 2.3), so wird deutlich, dass Marokko mit 47 % die groften
Phosphatvorrate besitzt, gefolgt von Sudafrika (12 %), der VR China und den
USA (jeweils 8 %) sowie Jordanien (7 %) (WAGNER, M., 2005).

Deutschland besitzt keine Phosphaterzlagerstatten und ist daher auf den Import

von Phosphaten angewiesen.
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Bild 2.3: Weltweite Verteilung der Phosphatvorrate nach Landern im Jahr
2002 (WAGNER, M., 2005)

Die statische Lebensdauer oder Reichweite der Rohphosphatvorrate, die sich
aus dem Quotienten der derzeitigen Reserven und der aktuellen
Jahresforderung ergibt, ist seit einigen Jahren relativ konstant und betragt
derzeit 89 Jahre (Bild 2.1). Dies ist zurickzufihren auf die Durchlassigkeit der
Grenzen zwischen Vorraten und Reserven, denn diese unterliegen einer
Vielzahl externer Einflisse wie z. B. der Summe aller Explorationsbemiihungen,
dem technischen Fortschritt und dem aktuellen Preisniveau (WAGNER, M.,
2005).

Fiar den Bereich der Dungeindustrie, in der weltweit ca. 80 % des produzierten
Phosphors bendotigt werden, existieren keine Phosphatsubstitute, die einen Ein-
satz von Rohphosphaten verzichtbar machen wirden. Daher kommt einer

Kreislauffuhrung des Phosphors eine wachsende Bedeutung zu.

In Deutschland werden ca. 85 % der Phosphate in der Dingemittelindustrie

genutzt. Bei der langzeitlichen Betrachtung des Absatzes von mineralischen
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Dungemitteln ergibt sich fur die Nahrstoffe Phosphat und Kali ein Absatzrick-

gang, jedoch fur Kalk und Stickstoff eine Zunahme (Bild 2.4).

—&—Phosphat —#—Kali —h—Kalk —¥— Stickstoff
(P205) (K20) (Ca0) (N)
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2.400 /‘\\‘_/‘\_‘
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Wirtschaftsjahr

Bild 2.4: Inlandsabsatz von mineralischen Dingemitteln in Deutschland
(BMVEL, 2003; STATISTISCHES BUNDESAMT, 2004)

Im Wirtschaftsjahr 1993/ 1994 betrug der Dungemittelabsatz bezuglich des
Nahrstoffs Phosphat (P20s) 0,42 Mio. Mg (BMVEL, 2003) und reduzierte sich
bis zum Wirtschaftsjahr 2003/ 2004 um 33 % auf 0,28 Mio. Mg P,Os (0,122
Mio. Mg P) (STATISTISCHES BUNDESAMT, 2004).

Zur Gewinnung von Sekundarphosphaten und somit zur Kreislauffuhrung von

Phosphor eignen sich vor allen Dingen folgende Stoffstrome:

e Stoffstrome bei der kommunalen Abwasserbehandlung (Abwasser,
Klarschlamm, Prozesswasser der Klarschlammbehandlung),

¢ Klarschlammaschen aus Monoverbrennungsanlagen,
e Wirtschaftsdlnger, insbesondere Gllle sowie

o tierische Nebenprodukte (Tier- und Fleischknochenmehl).
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2.3 Sekundarphosphat-Potentiale bei der kommunalen Abwasser-
behandlung

Die Nutzung von Abwasser bzw. Klarschlamm als Phosphorressource wird seit
einigen Jahren verstarkt wissenschaftlich untersucht. Fur Deutschland
errechnet sich eine Gesamtphosphatfracht im kommunalen Abwasser von
54.750 Mg P/a unter Annahme von 75 Mio. angeschlossenen Einwohnern und
einer spezifischen Fracht von 2 g P/(E«d). Der Anteil der menschlichen Aus-
scheidungen an der gesamten Phosphatfracht betrug im Jahr 2000 etwa 75 %
(50 — 65 % davon aus Urin, der Rest aus Fazes) (WAVE, 2003). Durch indirekt-
einleitende Industriebetriebe gelangen etwa 18.250 Mg P/a unter der Annahme
von 1 g P/(EGW-d) und 50 Mio. EGW in kommunale Klaranlagen, so dass sich
die Gesamtphosphorfracht auf 73.000 Mg P/a erhoht (PINNEKAMP, 2003).

Je nach Verfahren der Phosphorelimination stehen im Abwasser ca. 15 bis
50 % der Phosphorzulauffracht einem Recycling zur Verfugung (PINNEKAMP
et al., 2005). Mit dem Verfahren der Nachfallung kénnen maximal 0,8 g P/(E-d)
oder 42 % der Phosphor-Zulauffracht einem Recycling zugefuhrt werden (DWA-
ARBEITSGRUPPE AK-1.1, 2003). Dabei ist verfahrenstechnisch zu beruck-
sichtigen, dass auf eine Metallsalzfallung in der Abwasserreinigungsanlage
ganzlich verzichtet werden muss. Einsetzbare Fallmittel fir die Phosphorrick-
gewinnungseinheit, die eine landwirtschaftliche Nutzung des Fallproduktes
ermoglichen, sind beispielsweise Magnesiumverbindungen (HERBST et al.,
2005).

Bezogen auf eine fur die Anlagentechnik zur Phosphorriickgewinnung aus dem
Abwasser erforderliche Ausbaugréfe von > 50.000 E ergibt sich auf Basis der
Angaben des statistischen Bundesamtes eine GesamtanschlussgroRe fur
Deutschland von ca. 85 Mio. E und mit einer spezifischen Phosphorfracht von
1,6 g P/(E<d) die in Tabelle 2.2 angegebene Recyclingmenge von 21.000 Mg
P/a (PINNEKAMP et al., 2004a; STATISTISCHES BUNDESAMT, 2003).
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Tabelle 2.2: Phosphorrecyclingpotentiale in Abwasser, Klarschlamm und
-asche fur Deutschland

Stoffstrom einzusetzende Recyclingpotential Bemerkungen
Verfahren [% Pzy] [Mg P/a]
Abwasser Nachfallung 42 21.000 erf. AusbaugréRe > 50.000 E;
(NaAl, MgO, MgCly) keine P-Elimination im vor-

gelagerten Prozess

Faulschlamm Laugung + Fallung 40 24.500 erf. Ausbaugréfe > 20.000 E
derzeit nur Laborkenntnisse;
komplexe Verfahrenstechnik,
keine Anforderungen an die

vorgelagerte Abwasser-

reinigung
Prozesswasser der | Rickldésung + Fallung 40 24.500 erf. Ausbaugrofie > 20.000 E
Schlammbehand- biologische P-Elimination;
lung Metallsalzfallung nur als

Sicherheitsfallung

Klarschlammasche | Laugung + Fallung 90 54.000 85 % des Gesamtanfalls in
Monoverbrennungsanlagen
Anwendung fiir wenige

zentrale grofRe Anlagen;

aufwendige Verfahrenstechnik

Wird als Einsatzstelle der Phosphorrickgewinnung der Klarschlamm bzw. die
Klarschlammasche gewahlt, sind in Abhangigkeit vom Rickgewinnungsver-
fahren zwischen 30 und 90 % der Phosphorzulauffracht der Klaranlage

recycelbar.

Verfahren, die die RuUcklésung von Phosphaten aus den Faulschlammen

ermoglichen, weisen einen theoretischen Rucklésegrad von ca. 90 % der
Phosphorzulauffracht zur Klaranlage auf (DWA-ARBEITSGRUPPE AK-1.1,
2003). Wie Versuche im Labormalstab gezeigt haben, kdnnen aber tatsachlich
nur ca. 30 bis 50 % des im Schlamm enthaltenen Phosphors als Sekundar-
rohstoff zurickgefuhrt werden (GETHKE et al., 2005). Zur Abschatzung der
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Faulschlammmengen und zur Ermittlung des Phosphorrecyclingpotentials aus
Faulschlamm in Deutschland (Tabelle 2.2) kann auf Basis der Angaben des
statistischen Bundesamtes angenommen werden, dass jede Klaranlage mit
einer Anschlussgrofde von > 20.000 E eine Faulung besitzt, da die Anzahl der
Faulungsanlagen um einen Faktor von > 2 Uber der Anzahl der Klaranlagen der
GroRenklasse >20.000 E liegt ((STATISTISCHES BUNDESAMT, 2003).
Darauf basierend kann die rickgewinnbare Phosphormenge aus Faulschlamm
mit 24.500 Mg P/a bei einer Gesamtanschlussgrof3e fur Deutschland von ca.
105 Mio. E und einer spezifischen Phosphorfracht von 1,6 g P/(E-d) abge-
schatzt werden (Tabelle 2.2), (PINNEKAMP et al., 2004a; STATISTISCHES
BUNDESAMT, 2003).

Ein am Institut fur Siedlungswasserwirtschaft der RWTH Aachen entwickeltes

Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus den Prozesswassern der Schlamm-

behandlung — welches Gegenstand dieses Forschungsberichtes ist — eroffnet
unter Einsatz sehr geringer technischer Aufwendungen ein Ruckgewinnungs-
potential von ca. 40 % der der Klaranlage zuflieenden Phosphorfracht. Unter
den zuvor genannten Annahmen zur Phosphorrickgewinnung aus Faul-
schlamm ergibt sich das in Tabelle 2.2 dargestellte Potential von 24.500 Mg
P/a. Die hierfur erforderliche Verfahrenstechnik ist dezentral auf den Anlagen zu

installieren.

Bei der Phosphorrickgewinnung aus Klarschlammasche sind die grofiten

Potentiale vorhanden, die jedoch mit einem hohen Mal} an verfahrenstech-
nischem Aufwand nur aus Klarschlammaschen von Monoverbrennungsanlagen
zuruckgewonnen werden konnen (SCHAUM, 2004; PINNEKAMP et al., 2005).

Im Mittel fallen jahrlich ca. 2,2 Mio. Mg TS Klarschlamm an, von denen im Jahr

2002 ca. 380.000MgTS in 17 kommunalen Monoverbrennungsanlagen

' Ca. 3.351 Klaranlagen mit Anaerobanlagen in Deutschland (STATISTISCHES BUNDESAMT,
2003); Ca. 1.397 Klaranlagen >20.000 E mit einer GesamtanschlussgréRe von ca.
105 Mio. Einwohnern (STATISTISCHES BUNDESAMT, 2003)
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entsorgt wurden (HANREN, 2005). Diese Anlagen haben derzeit eine
genehmigte Kapazitat von ca. 550.000 Mg TS (HANREN, 2005). Die Anlagen-

auslastung liegt somit bei ca. 69 %.

FUr ein Szenario der Phosphorrickgewinnung aus Klarschlammasche lassen

sich folgende Rahmenbedingungen definieren:

e 85 % des Klarschlamms werden in Monoverbrennungsanlagen behandelt,

e der Gluhruckstand des stabilisierten Schlammes betragt 52 % (LOLL und
GLASENAPP, 2003),

e der Phosphorgehalt der Asche betragt 6,2 % (WIEBUSCH und SEYFRIED,
1998) und

¢ die maximale Recyclingquote betragt 90 %.

Darauf basierend kann die recycelfahige Phosphormenge aus Klarschlamm-
aschen mit ca. 54.000 Mg P/a abgeschatzt werden (Tabelle 2.2).

Betrachtet man die genannten Stoffstrome zur Phosphorrickgewinnung und
vergleicht die rickgewinnbaren Mengen mit den im Jahr 2003/2004 in
Deutschland in der Dungemittelindustrie eingesetzten Rohphosphaten von ca.
122.000 Mg P (STATISTISCHES BUNDESAMT, 2004), ergeben sich die in
Tabelle 2.3 dargestellten quantitativen Recycling- und prozentualen Substi-
tutionspotentiale.

Tabelle 2.3: Phosphorrecycling- und Substitutionspotentiale verschieden-
er Stoffstrome bei der kommunalen Abwasserbehandlung

Stoffstrom Recyclingpotential Substitutionspotential
[Mg P/a] [%]
Abwasser 21.000 17
Faulschlamm 24.500 20
Soammbchandlung 24.500 20
Klarschlammasche 54.000 44
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TEIL A: Stand der Phosphorelimination auf
deutschen Klaranlagen

3  Verfahren zur Phosphorelimination
3.1 Chemische Phosphorelimination

Chemische Verfahren zur Phosphorelimination stellen das Fallungsverfahren

und die Flockungsfiltration dar.

Die chemische Fallung von Phosphor beinhaltet funf Verfahrenschritte (A 202,
2004):

1. Dosierung: Zugabe eines Fallmittels und Einmischen in den Abwasserstrom,

2. Fallungsreaktion: Bildung unloslicher Verbindungen von Fallmittelkation und

Phosphatanion sowie anderen Anionen,

3. Koagulation: Destabilisierung der im Abwasser enthaltenen Kolloide und Zu-

sammenlagerung zu Mikroflocken,

4. Flockenwachstum: Bildung von gut abtrennbaren Makroflocken aus Mikro-

flocken und

5. Feststoffabscheidung: Abtrennung der Makroflocken durch Sedimentation,

Flotation, Filtration oder einer Kombination der Verfahren.

Aus wirtschaftlichen Griinden werden zur Fallung Fe**, A", Fe** und Ca*
eingesetzt. Der Einsatz von Fe?* ist nur dann erfolgreich, wenn es in stark
sauerstoffhaltigem Wasser durch Oxidationsprozesse zu Fe** umgewandelt
wird. In Tabelle 3.1 werden die zur Fallung von Phosphor auf kommunalen
Klaranlagen Ublichen Fallmittel dargestellt. Infolge der Verwendung von
Metallsalzen kommt es zu einem Anionenaustausch im Abwasser, d. h., die
Anionen des Falimittels (CI” oder SO4%) gelangen ins Wasser, die zu einer
Aufsalzung im tolerierbaren Bereich fuhren. Da Fallmittel oftmals Neben- oder
Abfallprodukte grofRtechnischer Prozesse sind, kénnen sie Verunreinigungen

wie z. B. Schwermetalle und organische Halogenverbindungen enthalten. Diese
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Verunreinigungen werden weitestgehend in den Fallschlamm gebunden und
erhohen somit die Schadstofffracht des Klarschlamms (A 202, 2004).

Tabelle 3.1: Ubliche Fallmittel zur Phosphorelimination auf kommunalen
Klaranlagen (A 202, 2004; verandert)

Produktbezeichnung | Chemische Formel Typische Wirksames | Wirksubstanzgehalt
Lieferform Kation [g/kg]
Aluminiumchlorid AICl3 Lésung Al 58-60
Aluminium-EisenIl1)- AICI; + FeCls Lésung AP Fe** 19/ 10
Chlorid
Aluminiumsulfat Aly(SO4)s Granulat oder AP 40 oder 24
Lésung

Aluminium-Eisen(lll)- [Al2(SO4)s + 3+, — 3+
Sulfat Fex(SOu)s] * N HoO Granulat AlI”'/ Fe 82/ 10
Eisen(ll)-Chlorid FeCl, Losung Fe?' >Fe®" 86-90
Eisen(lll)-Chlorid FeCls Lésung Fe** 135-138
Eisen(lll)-Chloridsulfat FeCISO4 Lésung Fe* 123

. Restfeuchtes 24 3+
Eisen(ll)-Sulfat FeSO, « 7 H,O (Griin-)Salz Fe”"—Fe 178-195
Eisen(ll)-Sulfat FeSOs * n H.0 Granulat Fe?*»Fe* 195
Eisen(ll)-Sulfat Fex(SO4)s Lésung Fe** 118
Calciumhydroxid Ca(OH), Pulver ca® 376
Natriumaluminat NaAl(OH)4 Lésung Al 62-105
Polyaluminium- i 3+
(Hydroxid)-Chlorid [AI(OH)3.xClx]n Losung Al 70-90
Polyaluminium-
(Hydroxid)-Chlorid- Al (OH),Cl(SO4)« Lésung AP 52-90
Sulfat
Polyaluminium- [AI(OH)3xCl]n + N 3+, - 3+
Eisen(lll)-Chlorid FeCls Losung AT Fe 59/6-15

Der Fallmittelbedarf bei Metallsalzen wird beeinflusst durch die Dosierstelle und
die Hohe des Uberwachungswertes. Weitere Einflussfaktoren sind die
Phosphatfracht des Abwassers, wobei die Bindungsform und die Konzentration
des Phosphors berlcksichtigt werden muss, die Leistung der biologischen
Phosphorbindung, der pH-Wert des Abwassers, die Konzentration der

Substanzen, die durch das Fallmittel komplexiert werden und die Konzentration
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der Verbindungen, die sich als Schutzhille an Feststoffe anlagern und dadurch

die Wirkung von flockungsfordernden Chemikalien verringern (A 202, 2004).

Die chemische Reaktion der Phosphatentfernung mittels Fallung durch Metall-

salze lautet:
Me* + PO,* — MePO..

Fe® und AP** verhalten sich als Fallmittel ahnlich. Unterschiedlich ist der fiir die
Fallung optimale pH-Wert. Beim Einsatz von Aluminium liegt dieser ca. eine
Einheit héher als bei Eisen, d. h. die geringste Ldslichkeit von AIPO, liegt im
pH-Bereich von pH =6,0 bis pH=7,0 und die von FePO4 im Bereich von
pH = 5,0 bis pH = 5,5 (A 202, 2004).

Bei der Fallung mit Calcium sind mehrere mogliche Reaktionen bekannt. Da
Abwasser ein Vielstoffgemisch ist, kann nicht vorhergesagt werden, welche
dieser Reaktionen ablaufen wird. Das wichtigste Fallungsprodukt beim Einsatz
von Calcium ist Hydroxylapatit. Die chemische Reaktion lauft nach folgender

Gleichung ab:
5 Ca** + 3 PO,* + OH — Cas(PO,)30H.

Calcium ist im Abwasser, falls es sich nicht um ein weiches Wasser handelt,
immer ausreichend vorhanden. Das Ldslichkeitsprodukt der Calciumphosphate
ist in der Regel Uberschritten, die spontane Fallung unterbleibt jedoch aufgrund
kinetischer Hemmnisse. Durch die Dosierung von Kalkhydrat Ca(OH), als
Fallmittel wird primar eine Erhéhung des pH-Wertes und erst an zweiter Stelle
die Zugabe von Calciumionen Ca?* bezweckt. Bei Wassern héherer Harte kann
folglich die Fallung mit Calcium durch die Zugabe einer beliebigen Lauge und

somit einer Erhéhung des pH-Wertes ausgeldst werden (A 202, 2004).

Gleichzeitig zu der aufgezeigten Fallungsreaktion bei Zugabe von Metallsalzen
bzw. einer Calciumverbindung treten noch weitere konkurrierende Reaktionen

auf. Die Wesentlichen sind:



45

e Hydroxid-Bildung: Me** + 3 OH" — Me(OH)s,
e Karbonat-Bildung: Ca** + CO3* — CaCOs,
¢ Komplexbildung mit organischen Stoffen und

e Adsorptionsreaktionen.

Diese Konkurrenzreaktionen fihren zu einem Mehrverbrauch an Fallmittel und

folglich zu einer Erhéhung der Fallschlammmenge (A 202, 2004).

Bei der Metallsalzfallung werden je nach Dosierstelle unterschiedliche
Verfahrenstechniken definiert. Je nach Dosierpunkt des Fallmittels wird

zwischen Vorfallung, Simultanfallung und Nachfallung unterschieden (Bild 3.1).

Simultanfallung Nachfallung

Koagulations-

Sandfang Vorkldrbecken Belebungsbecken Nachklarbecken

Y
Riicklaufschlamm l

Primérschlamm Uberschussschlamm

mit Féllschlamm mit Féllschlamm reiner Fillschlamm

Sandfanggut

Nachféllung

Flockungs-

Sandfang Vorkldrbecken Belebungsbecken Nachklarbecken filter

Riicklaufschlamm l

Primérschlamm Uberschussschlamm

Sandfanggut g
mit Féllschlamm mit Fallschlamm

Bild 3.1: Fallungsverfahren

Beim Verfahren der Vorfallung (VF) wird das Fallmittel vor dem Vorklarbecken
zugegeben. Die Aufgabestelle muss so ausgewahlt werden, dass schon
gebildete Flocken nicht zerstort werden. Die Fallungsprodukte werden im
Vorklarbecken abgeschieden. Ein Restphosphorgehalt von 1 mg/ L bis 2 mg/ L
muss erhalten bleiben, um die Versorgung der Bakterien in der nachfolgenden
biologischen Stufe zu gewahrleisten (FOCON®, 1991). Das Verfahren der

Vorfallung wird kaum betrieben, da es neben Phosphor auch organische und
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abfiltrierbare Stoffe entfernt. Dies ist zwar eine Erleichterung fir die Nitrifikation,

erschwert aber die Denitrifikation.

Bei der Simultanfallung (SF) kann das Fallmittel entweder in den Bio-Reaktor

selbst, vor dem Nachklarbecken oder in die Rucklaufschlammleitung dosiert
werden. Bei der Auswahl des Fallmittels muss beachtet werden, dass der
biologische Prozess nicht durch Nebenwirkungen wie z. B. starke pH-Wert-
Verschiebungen gestort wird. In Deutschland wird Uberwiegend das Verfahren
der Simultanfallung genutzt, da es sehr einfach zu integrieren und zu

handhaben ist.

Bei der Nachfallung (NF) erfolgen die Fallungsreaktion und die Abtrennung der
Fallprodukte in einer separaten nachgeschalteten Stufe. Die Zugabestelle fur
das Fallmittel befindet sich im Einlauf der nachgeschalteten Trennstelle. Die
Einmischung erfolgt im Gerinne mit entsprechenden Einbauten oder in
getrennten Flockungsbecken. Die Flocken werden entweder in einem Absetz-
becken durch Sedimentation oder durch Flotation abgeschieden. Bei besonders
niedrigen Uberwachungswerten, z. B. fiir den Parameter Phosphor, kann ein
Filter nachgeschaltet werden (FOCON®, 1991; A 202, 2004). Das Verfahren der
Nachfallung wird kaum genutzt, da eine zusatzliche Prozesseinheit (Flockungs-

reaktor und Sedimentationsbecken) bendtigt wird.

Die Flockungsfiltration (FF) basiert analog auf dem Prinzip der Reaktion zwi-
schen den Kationen eines Fallmittels und den im Wasser befindlichen
Phosphatanionen. Die Flockungsfiltration kann als zweite Stufe zur Phosphor-
elimination genutzt werden. Im Anschluss an die Nachklarung wird im Zulauf
des Flockungsfilters ein Fallmittel in das Abwasser eingemischt. Die eigentliche
Flockung und die Abscheidung der Flocken finden auf dem Filter statt. Die
Flockenbildung wird durch die Mischvorgange bei der Durchstromung des
Filterbetts geférdert (FOCON®, 1991, A 202, 2004).

Die Flockungsfiltration arbeitet zuverlassig. Betriebstechnische Probleme
konnen durch die Verstopfung des Filtermediums sowie die unzureichende

Reinigung bei groftechnischen Flachenfiltern auftreten. Bei der Raumfiltration
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muss darauf geachtet werden, dass das Filtermaterial nicht verklumpt oder
verblockt (SANZ CHAVEZ, 1999).

3.2 Vermehrte biologische Phosphorelimination
3.2.1  Allgemeines

Beim biologischen Verfahren zur Phosphorelimination wird der Phosphor in die
Zellen der Mikroorganismen der Belebtschlammflocken aufgenommen. Die
Phosphoraufnahme einiger Mikroorganismen kann durch Schaffung einer
Stresssituation erheblich gesteigert werden. Eine derart gezielte zusatzliche
Phosphorelimination wird daher als "vermehrte biologische Phosphor-

elimination" bezeichnet.

Phosphor wird in den Zellen der Mikroorganismen als Polyphosphat eingela-

gert, wobei generell zwei Arten unterschieden werden:
e die Polyphosphat-Uberkompensation (overplus accumulation) und
o die vermehrte Phosphataufnahme (luxury uptake).

Eine Polyphosphatspeicherung durch die Polyphosphat-Uberkompensation
lasst sich bei sehr vielen Mikroorganismen beobachten. Sie wird ausgeldst
durch einen standigen Wechsel zwischen phosphatreichem und phos-
phatarmem Milieu. Nach einer Phosphatmangelperiode stellt sich bei erneutem
Phosphatangebot eine Uberkompensation ein. Das so im Uberschuss
gespeicherte Polyphosphat wird im Laufe des Zellwachstums wieder bis auf

Normalniveau abgebaut.

Im Gegensatz dazu nehmen die Mikroorganismen bei der vermehrten
Phosphataufnahme — auch ohne vorangegangenen Phosphatmangel — Poly-
phosphat in erhéhtem Malde auf und geben dieses im Laufe des Zellwachstums

nicht wieder ab.

In Klaranlagen lasst sich diese Anreicherung von Phosphor im belebten
Schlamm durch eine gezielte Betriebsfuhrung erreichen. In konventionellen

Anlagen sind polyphosphatspeichernde Mikroorganismen in relativ geringer
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Anzahl vorhanden. Sie lassen sich anreichern, in dem der belebte Schlamm
abwechselnd anaeroben und aeroben Bedingungen ausgesetzt wird. Beim
Eintritt in die anaerobe Zone ist der Phosphatspeicher der Mikroorganismen aus
dem Rucklaufschlamm geflllt. In dieser Zone werden die leicht abbaubaren
Kohlenstoffverbindungen des Abwassers durch die Anaerobier zu organischen
Sauren  (Acetat) umgewandelt. Diese Acetate stellen fur die
phosphatspeichernden Mikroorganismen eine leicht verstoffwechselbare
Energiequelle dar. Der Atmungsstoffwechsel funktioniert jedoch unter
anaeroben Bedingungen nicht. Zur Aufnahme der Sauren wird daher
gespeichertes Phosphat unter Energiegewinn abgegeben. Der Phosphat-
speicher der Mikroorganismen wird geleert, wahrend die organischen Sauren in
Form von Poly-p-Hydroxybuttersdure gespeichert werden. Die Phosphatabgabe
korreliert bis zu einem Grenzwert direkt mit der Aufnahme von organischem
Substrat. Wichtig ist, dass den Mikroorganismen in der anaeroben Zone kein
Nitrat oder Nitrit anstelle von Sauerstoff flir eine anaerobe Atmung zur
Verflugung steht. Diese Stresssituation ist Voraussetzung fur eine erhohte

Phosphataufnahme in der aeroben Zone der Belebungsstufe.

Die Verweilzeit in der anaeroben Stufe kann eine oder mehrere Stunden
betragen. Wahrend dieser kurzen Aufenthaltszeit des belebten Schlamms in der
anaeroben Zone und wegen des sich standig wiederholenden Wechsels
zwischen anaerobem und aerobem Milieu kdnnen sich im Schlamm keine
obligaten Anaerobier anreichern, so dass die Gefahr einer Methanbildung
ausgeschlossen ist. Gelangen die phosphatspeichernden Mikroorganismen in
ein aerobes Milieu, kdnnen sie nun ihren Stoffwechsel mit dem gespeicherten,
organischen Substrat betreiben. Dadurch erreichen diese Organismen einen
Selektionsvorteil und kdnnen sich vermehren. Durch die Tochterzellen erfolgt
eine Phosphataufnahme, die insgesamt hoher als die Ricklésung ist. Diese

Differenz wird als Nettoelimination bezeichnet (Bild 3.2).
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Konzentration gelésten

ANAEROB Phosphates AEROB

Phosphat-
Ricklésung

Phosphat-Aufnahme

Bild 3.2: Biologische Phosphorelimination aus dem Abwasser (nach
FOCON®, 1991)

Schlamme mit polyphosphatspeichernden Bakterien, die durch die anaerobe

Substratzugabe Speicherstoffe gebildet haben, zeigen unter aeroben

Bedingungen eine viel hdhere Phosphataufnahme als Schlamme, denen

anaerob kein Substrat zur Verflgung stand.

Durch die vermehrte biologische Phosphorelimination lassen sich die Phos-
phate nicht vollstdndig aus dem Abwasser entfernen. Es ist nur moglich,
Phosphat im Schlamm anzureichern und mit dem Uberschussschlamm aus

dem Abwasserstrom zu entfernen.

3.2.2 Beschreibung der klassischen Verfahren zur vermehrten biologischen
Phosphorelimination

Die Einordnung der Verfahren zur vermehrten biologischen Phosphor-
elimination geschieht nach Lage des Anaerob-Beckens und hinsichtlich der
Denitrifikation. Bei Einsatz des Hauptstromverfahrens besteht die biologische
Stufe neben der konventionellen Denitrifikations- und Nitrifikationsstufe aus
einem vorgeschalteten Anaerobbecken. Bei der vermehrten biologischen Phos-
phorelimination im Nebenstrom wird nur ein Teil des Abwassers in Becken
geleitet, in denen die Inkorporation des Phosphats stattfindet. Danach wird es

wieder dem Hauptstrom zugefuhrt (A 131, 2000). Beim Einordnungsmerkmal



50

Denitrifikation unterscheidet man Verfahren ohne Denitrifikation, mit Denitrifika-

tion, mit teilweiser Denitrifikation und mit Ricklaufschlamm-Denitrifikation.

Bezlglich der im Folgenden im Detail beschriebenen Verfahren ist zu bemer-
ken, dass diese in Deutschland in leicht abgewandelten Formen zum Einsatz
kommen. Einen allgemeinen Uberblick (ber die Einsatzhaufigkeit einer
vermehrten biologischen Phosphorelimination auf Klaranlagen der GroRen-
klasse 5 (> 100.000 E) gibt die in Kapitel 4 ausgewertete Umfrage. Nach
Betrachtung der im Ausland eingesetzten Verfahren und Vergleich mit
deutschen Anlagen ist festzuhalten, dass die Anlagen zum Teil nach dem
Bardenpho-Verfahren, dem modifizieten UTC-Verfahren und dem A?/O-

Prozess betrieben werden.

3.2.3 Bardenpho-Verfahren

Das Bardenpho-Verfahren zeichnet sich durch die Abfolge von zwei
Denitrifikations- und Nitrifikationsstufen aus (Bild 3.3). Im vorgeschalteten
anaerob betriebenen Becken werden Zulauf und Ricklaufschlamm gemischt.
Ein Nitrateintrag Uber diesen Schlammstrom in das Anaerobbecken ist bei
zuverlassig arbeitender Denitrifikation nicht moglich. Die Aufenthaltszeit im
Anaerobbecken liegt zwischen einer halben und zwei Stunden, es wird jedoch
in der Literatur bis zu drei Stunden vorgeschlagen. Nach diesem Verfahren
arbeiten viele Anlagen in Sudafrika, USA und Kanada. Das Bardenpho-Ver-
fahren erreicht derzeit die beste Phosphorelimination im Vergleich zu den im
Folgenden genannten Verfahren und wird Ublicherweise mit einer sehr
niedrigen Belastung betrieben (MATSCHE, 1989; FOCON®, 1991).

Nachklarung

Zulauf Ablauf
y Y P»| anaerob = anoxisch - aerob I anoxisch = anaerob —>
| Rezirkulation
Ricklaufschlamm o
>
Uberschuss-
schlamm

Bild 3.3: Verfahrensschema des Bardenpho-Verfahrens (BRETT et al.,
1997)
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3.2.4 Phoredox-Verfahren

Das Phoredox-Verfahren beinhaltet eine vollstandige Denitrifikation. Es besteht
aus einer Folge von drei Becken (Bild 3.4). Im Anaerobbecken wird der Zulauf
mit dem Rucklaufschlamm gemischt. In das nachfolgende
Denitrifikationsbecken gelangen der Ablauf des ersten Beckens und der
Rezirkulationsstrom aus der Nitrifikation. In Sudafrika und den USA werden
einige Anlagen nach diesem Verfahren betrieben (MATSCHE, 1989; FOCON®,
1991). Das Verfahren hat aufgrund der nicht immer vollstandigen Denitrifikation

fur Deutschland keine Bedeutung.

Nachklarung

Zulauf _ Ablauf
anaerob anoxisch aerob —b
T Rezirkulation
Rucklaufschlamm p Uberschuss-
schlamm

Bild 3.4: Verfahrensschema des Phoredox-Verfahren (BRETT et al., 1997)

3.2.5 Johannesburg (JHB)-Verfahren

Das JHB-Verfahren ist eine Erweiterung des Phoredox-Verfahrens um ein
Denitrifikationsbecken im Rucklaufschlammstrom zum Anaerobbecken (Bild
3.5). Unter anoxischen Bedingungen wird durch endogene Atmung Nitrat
genutzt, so dass in das vorgeschaltete Anaerobbecken nitratfreier
Rucklaufschlamm eingeleitet werden kann. Entscheidend fir das Volumen des
anoxischen Beckens ist die Schlammbelastung sowie der Denitrifikationsgrad
der Anlage (FOCON®, 1991). Mit diesem Verfahren wird die Klaranlage
Johannesburg betrieben (MATSCHE, 1989).
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Zulauf Nachklar-| Ablauf

»| anoxisch >
7Y anaerob aerob becken |—>

y

Rezirkulation

Rucklaufschlamm .
Uberschussschlamm

anoxisch

Bild 3.5: Verfahrensschema des JHB-Verfahrens (MATSCHE, 1989)
3.2.6  Modifiziertes UCT-Verfahren

Beim modifizierten UCT-Verfahren wird das anoxisch betriebene Becken in
zwei Teilbecken eingeteilt, um eine groRere Sicherheit gegen unerwunschten
nitrathaltigen Schlammeintrag in das anaerobe Becken zu haben (Bild 3.6).
Dem ersten der beiden Denitrifikationsbecken wird nur der Rucklaufschlamm
zugeleitet, der unter diesen Bedingungen seinen Nitratgehalt schneller und
vollstandig abbaut. Aus diesem Becken erfolgt dann die Rezirkulation von
nitratfreiem belebtem Schlamm in das vorgeschaltete Anaerobbecken. Dem
zweiten Denitrifikationsbecken wird die Rezirkulation aus der Nitrifikationsstufe
zugefihrt. Es gibt keine grof3technische Umsetzung dieses Verfahrens
(MATSCHE, 1989; FOCON®, 1991).

Rezirkulation

i - - Nachklar-
¥ »! anaerob |- anoxisch [—x| anoxisch aerob ™ becken —>
Zulauf Ablauf

Rezirkulation

A 4

v

A 4

Rucklaufschlamm

Uberschuss
-schlamm

Bild 3.6: Verfahrensschema des modifizierten UCT-Verfahren (MATSCHE,
1989)
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3.2.7 A/O-Prozess

Im A/O-Prozess wird eine biologische Phosphorelimination ohne vollstandige
Nitrifikation bzw. Denitrifikation angestrebt. Die Beckenfolge besteht lediglich
aus einem anaeroben Becken und einem nachgeschalteten Aerobbecken (Bild
3.7). Die Becken sind als Kaskaden gebaut (MATSCHE, 1989, FOCON®,
1991). Diese Bauweise in Verbindung mit der hohen Schlammaktivitat
ermdglicht eine relativ kurze Aufenthaltszeit im anaeroben Becken. Aufgrund
der Forderung nach weitgehender Nitrifikation und Denitrifikation entspricht das
Verfahren nicht dem Stand der Technik.

anaerob aerob

Nachkléarung

Zulauf Ablauf
—>

Ricklaufschlamm ..
P Uberschussschlamm

Bild 3.7: Verfahrensschema des A/O-Prozesses (BRETT et al., 1997)
3.2.8 A?%O-Prozess

Der A%/O-Prozess ist eine Erweiterung des A/O-Prozesses. Hier wird eine
Abwasserreinigung mit Nitrifikation und Denitrifikation angestrebt. Aufgrund
seiner Beckenanordnung und Leitungsfihrung &ahnelt es dem Phoredox-
Verfahren. Der Unterschied zwischen diesen beiden Verfahren besteht darin,
dass die Becken beim A%/O-Prozess als Kaskaden ausgefiihrt sind (Bild 3.8). In
den USA und in Brasilien werden einige Anlagen nach diesem Verfahren
betrieben (MATSCHE,1989).

anaerob anoxisch aerob .
Nachkléarung

Zulauf Ablaﬂf
Rezirkulation )
Uberschuss-
Rucklaufschlamm schlamm

Bild 3.8: Verfahrensschema des A%O-Prozesses (MATSCHE, 1989)
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3.2.9 Biodenipho-Verfahren

Beim Biodenipho-Verfahren werden zwei Umlaufbecken wechselweise mit
Abwasser beschickt (Bild 3.9). Wahrend in dem einen Becken denitrifiziert wird,
wird das andere Becken zur Nitrifikation bellftet. Diese Betriebsweise der
Becken geschieht alternierend. Die Zyklusdauer liegt typischerweise bei ca.
vier, die hydraulische Aufenthaltszeit bei 16 Stunden. Die Aktivierung der
biologischen  Phosphorelimination erfolgt durch das vorgeschaltete
Anaerobbecken. Mit diesem Verfahren werden mehrere Anlagen in Danemark
betrieben (MATSCHE, 1989; FOCON®, 1991).

Nachklarung

|

|
Zulauf | N Ablauf

anaerob alternierend 1 —>
\ |
S |
\
N |
\
\
anoxisch
) Uberschuss-
Rucklaufschlamm >schlamm

Bild 3.9: Verfahrensschema des Biodenipho-Verfahren (BRETT et al.,
1997)
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3.2.10 Extended Anaerobic Sludge Contact (EASC)-Verfahren

Um die anaerobe Umsetzung zu intensivieren, ist das vorgeschaltete Anaerob-
becken im EASC-Verfahren als Absetzbecken ausgefuhrt (Bild 3.10). Der Ruck-
laufschlamm des Nachklarbeckens wird in den Zulauf dieses Absetzbeckens
gepumpt. Zweck des Beckens ist, die Verweilzeit des Schlammes im
Anaerobbecken gegeniber dem Abwasser zu erhohen. Der abgesetzte
Schlamm und der Ablauf des Beckens werden mit dem Rezirkulationsstrom aus
der Nitrifikation dem anoxischen Becken zugeflhrt. Es wurden mit diesem
Verfahren nur technische Versuche durchgefiihrt (MATSCHE, 1989).

Nachklar-
Absetzbecken becken
Zulau Ablauf
Y 2 A”| anoxisch —» aerob O
T Rezirkulation
Uberschuss-
Ricklaufschlamm schLamm

Bild 3.10: Verfahrensschema des EASC-Verfahren (MATSCHE, 1989)
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4  Stand der Phosphorelimination auf deutschen
Klaranlagen

4.1 Vorgehensweise der Datenerhebung

Die vom Institut fur Siedlungswasserwirtschaft (ISA) der RWTH Aachen im Jahr
2004 durchgefuhrte Studie ,Phosphorrickgewinnung aus Abwasser und Klar-
schlamm — Machbarkeit in NRW und Untersuchungen zu zentralen und dezen-
tralen Verfahren* kommt zu dem Ergebnis, dass eine Phosphorrickgewinnung
aus Abwasser und Klarschlamm derzeit erst ab einer Ausbaugrofe der
Klaranlage von grof3er 100.000 E (Grolienklasse 5 nach Abwasserverordnung)
wirtschaftlich sinnvoll erscheint (PINNEKAMP et al.,, 2004). Unter diesem
Aspekt wurde vom ISA und dem Umweltbundesamt (UBA) eine bundesweite
Erhebung bezuglich des derzeitigen Standes der Phosphorelimination bei
Klaranlagen der GrofRenklasse 5 durchgefuhrt. Neben den eingesetzten
Verfahren zur P-Elimination wurde abgefragt, ob die értlichen und betriebstech-
nischen Gegebenheiten der Klaranlagen den Einsatz anderer Verfahren ermog-
lichen. Basierend auf diesen Ergebnissen werden Malinahmen zur Integration
von Verfahren zur Phosphorrickgewinnung ohne aufwandige Umbaumal}-

nahmen in vorhandene Klartechniken erarbeitet.

Der Umfragebogen, der in Zusammenarbeit vom ISA und UBA erstellt wurde,
ist in Bild 4.1 dargestellt.
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Bild 4.1: Umfragebogen
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Neben den allgemeinen Informationen zum Standort der Klaranlage, deren
Ausbau- bzw. AnschlussgréRe sowie dem Uberwachungswert fiir den Gesamt-
phosphorgehalt wurde nach den eingesetzten Verfahren zur biologischen und

chemischen Phosphorelimination gefragt. Es wurden abgefragt:

e der derzeitige Einsatz einer vermehrten biologischen P-Elimination im

Hauptstrom bzw. Nebenstrom (vgl. Kapitel 3.2) sowie

e der Einsatz der chemischen Fallung als Vor-, Simultan und Nachfallung

sowie der Einsatz einer Flockungsfiltration (vgl. Kapitel 3.1).

Des Weiteren wurden zusatzliche verfahrenstechnische Moglichkeiten zur

biologischen und chemischen P-Elimination abgefragt.

4.2 Auswertung der Umfrage
4.2.1 Hinweise zur Auswertung

In Deutschland werden 268 Klaranlagen der GroRenklasse 5 (> 100.000 E) mit
einer GesamtausbaugrofRe von 83.895.000 E betrieben (STATISTISCHES
BUNDESAMT, 2003). Von den angeschriebenen Klaranlagen sendeten 182
einen ausgefllliten Fragebogen zurtick. Die Rucklaufquote betrug ca. 68 % und
lie® eine reprasentative Ergebnisdarstellung bezuglich der bundesweit
eingesetzten und moglichen Verfahren zur Phosphorelimination auf Klaranlagen

der GrofRenklasse 5 zu.

Die erfassten 182 Klaranlagen haben insgesamt eine Ausbaugréfie von
61.064.220 E, was einem prozentualem Anteil an der GesamtausbaugroéfRe der
Klaranlagen der GroRenklasse 5 von ca. 73 % entspricht. Es lasst sich folglich
festhalten, dass durch die Umfrage im Wesentlichen die sehr grof3en Anlagen
erfasst worden sind. Die tatsachliche AnschlussgrofRe wird bei der Auswertung
nicht betrachtet, da mogliche Fehlerquellen bei der messtechnischen Ermittlung
der Anschlussgrofe auftreten konnen und diesbezuglich keine gesicherte

Ergebnisdarstellung zulassen.



59

Zur Auswertung der Umfragebdgen wurden die Angaben auf ihre Plausibilitat
hin Gberpruft. Bei offensichtlichen Fehlern oder Unklarheiten wurden diese
durch Ruckfragen beseitigt. Die Eingabe der Daten erfolgte in eine Datenbank,
wo sie kontrolliert, korrigiert und statistisch ausgewertet wurden. Die Ergebnisse

sind in tabellarischer und grafischer Form dargestellt.

4.2.2 Ergebnisse

Aufgrund der Siedlungsstrukturen weisen die einzelnen Bundeslander
unterschiedliche Bevolkerungsdichten und als Folge daraus einen unterschied-

lichen Bedarf an Klaranlagen auf.

Aus der Tabelle 4.1 geht hervor, dass Nordrhein-Westfalen (NRW) mit
18,05 Mio. E das am starksten besiedelte Bundesland ist; 97,0 % der
Bevolkerung sind an eine Offentliche Abwasserreinigungsanlage ange-
schlossen. Des Weiteren verfugt NRW uber eine Gesamtausbaugrof3e der Klar-
anlagen von 40,70 Mio. E und bundesweit befinden sich dort die meisten Klar-
anlagen der GroRenklasse 5 (Bild 4.3). Von den 182 ausgewerteten Klar-
anlagen liegen 65 in NRW. Dies entspricht einem prozentualen Anteil von
35,7 %. Bezogen auf die GesamtausbaugrofRe der Klaranlagen in NRW von
40,70 Mio. E konnten 53,0 % ausgewertet werden (21,56 Mio. E). Im Vergleich
zu der Gesamtausbaugroflie der 182 Klaranlagen mit 61,06 Mio. E weist NRW

einen prozentualen Anteil von 35,3 % auf (Bild 4.2).
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Tabelle 4.1: Bevdlkerung und Anschlussgrad an Klaranlagen sowie Aus-
baugréBe der Klaranlagen der GrofRRenklasse5 in den
einzelnen Bundeslandern (STATISTISCHES BUNDESAMT,
2003)

Baden- BW 10.600.906 99 21.413.000 7.796.200 36,4
Wirttemberg

Bayern BY 12.329.714 94 27.125.000 8.290.000 30,6
Berlin B 3.388.434 98 2.200.000 1.600.000 72,7
Brandenburg BB 2.593.040 77 5.544.000 3.160.000 57,0
Bremen HB 659.651 100 1.707.000 1.160.000 67,8
Hamburg HH 1.726.363 100 2.500.000 2.500.000 100,0
Hessen HE 6.077.826 99 10.205.000 3.025.000 29,6
Mecklenburg-

Vorpommenn MV 1.759.877 81 3.114.000 540.000 17,3
Niedersachsen | NDS 7.956.416 93 15.542.000 4.016.000 25,8
Nordrhein- NRW |  18.052.092 o7 40.700.000 21.559.770 53,0
Westfalen

Rheinland- RP 4.049.066 98 7.132.000 820.000 15
Pfalz

Saarland sL 1.066.470 90 1.638.000 335.000 20,5
Sachsen SN 4.384.192 78 5.448.000 1.183.000 21,7
Sachsen- ST 2.580.626 81 4.036.000 1.748.000 433
Anhalt

Schleswig-

Holston SH 2.804.249 93 5.830.000 2.711.250 46,5
Thiiringen TH 2.411.387 61 3.100.000 620.000 20,0
Summe 82.440.309 157.234.000 61.064.220 38,8
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Bild 4.2: Anzahl und prozentualer Anteil der Einwohnerwerte geordnet
nach Bundeslandern
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Bild 4.3: Anzahl und prozentualer Anteil der erfassten Klaranlagen
geordnet nach Bundesléandern

Bayern (BY) ist nach Nordrhein-Westfalen mit 12,33 Mio. Einwohnern das am
zweitstarksten besiedelte Bundesland (Tabelle 4.1). In Bayern sind 94 % der

Bevolkerung an das offentliche Kanalnetz angeschlossen. Die Klaranlagen in
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Bayern verfigen Uber eine Gesamtausbaugroe von 27,13 Mio. E, wovon
8,29 Mio. E (30,6 %) in der Umfrage erfasst wurden. Die an eine Klaranlage
> 100.000 E angeschlossenen und in der Umfrage erfassten Einwohnerwerte
entsprechen bezogen auf die Gesamtausbaugréf’e der erfassten Klaranlagen
(61,06 Mio. E.) einem prozentualen Anteil von 13,6 % (Bild 4.2). Die an eine
Klaranlage der GrolRenklasse 5 angeschlossenen Einwohnerwerte verteilen
sich auf 26 Klaranlagen, was bezogen auf die gesamten Einwohnerwerte einen
prozentualen Anteil von 14,3 % ergibt (Bild 4.3).

Neben NRW und Bayern zahlt Baden-Wurttemberg (BW) mit 10,60 Mio. E zu
den einwohnerreichsten Bundeslandern. Das Bundesland weist einen
Anschlussgrad an oOffentliche Klaranlagen von 99 % auf und betreibt
Klaranlagen mit einer Ausbaugrofle von 21,41 Mio. E (Tabelle 4.1). Davon
wurden 36,4 % (7,80 Mio. E) mit der Umfrage erfasst. Von den Klaranlagen
dieser GroRenordnung wurden 26 Anlagen in Baden-Wurttemberg erfasst, was
einem prozentualen Anteil bezogen auf die 182 erfassten Klaranlagen von
14,3 % entspricht (Bild 4.3).

Die drei bevolkerungsreichsten Bundeslander Baden-Wurttemberg, Bayern und
Nordrhein-Westfalen reprasentieren auch den Groldteil der in der Umfrage
erfassten Klaranlagen (117 bzw. 64,3 %). Der Anteil dieser Lander an der
Ausbaugrof3e insgesamt in der Bundesrepublik betragt mit 89,24 Mio. E
56,8 %; leicht Uberreprasentiert sind sie mit 61,7 % (37,65 Mio. E) in der Um-

fragenauswertung.

FUr das Saarland (SL) mit der kleinsten Bevolkerungszahl eines Flachenstaates
(1,07 Mio. E) wurden zwei Klaranlagen der GroRenklasse 5 erfasst (1,1 %, Bild
4.3). Diese beiden Klaranlagen besitzen eine Ausbaugréfe von 335.000 E (Bild
4.2). Insgesamt weist das Saarland einen Anschlussgrad an das offentliche
Kanalnetz von 90 % und eine GesamtausbaugroRe der Klaranlagen von
1,64 Mio. E auf (Tabelle 4.1). Es lasst sich festhalten, dass 20,5 % der

Einwohnerwerte den zwei Klaranlagen der GrolRenklasse 5 zuzuordnen sind.
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Bezogen auf die GesamtausbaugroRe der 182 erfassten Klaranlagen entspricht

dies einem prozentualem Anteil von 0,5 % (Bild 4.2).

Die Stadt Bremen (HB) ist bzgl. der Bevolkerung mit 660.000 E das kleinste
Bundesland und vollstandig an das offentliche Kanalnetz angeschlossen
(Tabelle 4.1). Bremen verflugt Uber drei Klaranlagen der GroRenklasse 5 mit
einer Gesamtausbaugrof’e von 1,71 Mio. E. Durch die Umfrage wurden zwei
der drei Anlagen mit einer Ausbaugrof3e von 1,16 Mio. E (67,8 % der Gesamt-
ausbaugrofe) erfasst, was bezogen auf die Gesamtausbaugrof’e der 182

erfassten Klaranlagen einem prozentualem Anteil von 1,9 % entspricht.

Die Stadt Hamburg mit 1,73 Mio. Einwohnern ist wie die Stadt Bremen
vollstdndig an das offentliche Kanalnetz angeschlossen (Tabelle 4.1). Die
Gesamtausbaugrofie der Klaranlagen betragt 2,50 Mio. E (4,1 % bezogen auf
die erfasste GesamtausbaugroflRe). Die Stadt Hamburg behandelt das
Abwasser der 2,50 Mio. E zu 100 % in einer Klaranlage der Grolienklasse 5
(0,5 %, Bild 4.3), was aus der Gesamtausbaugrofie und der durch die Umfrage

erfassten Ausbaugréfie von 2,50 Mio. E resultiert.

Fir den Ablauf von Klaranlagen der Grolenklasse 5 ist nach Abwasser-
verordnung fur hausliches und kommunales Abwasser ein Grenzwert von
1 mg/ L fur den Parameter Phosphor vorgegeben (vgl. Tabelle 2.1). Gemal} der
statistischen Datenauswertung der Umfrage muss dieser Grenzwert von 137
Klaranlagen (75,3 %) eingehalten werden. Dem Bild 4.4 kann entnhommen
werden, dass fur 37 Anlagen Ablaufwerte kleiner 1 mg P/ L vorgeschrieben
sind. Grund dafur kann z. B. die Lage der Klaranlage an einem sensiblen

Gewasser sein.

Bei acht Klaranlagen liegt der vorgeschriebene Uberwachungswert Uber
1mgP/L. In finf dieser acht Klaranlagen wird neben hauslichem und
kommunalem Abwasser auch gewerbliches und industrielles Abwasser
behandelt. In diesem Fall liegt eine andere Anforderung an den einzuhaltenden
Uberwachungswert vor. Bei einer Anlage wurden zum Zeitpunkt der Umfrage

betriebstechnische Anderungen vorgenommen, die zum Teil durch Umbau-
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arbeiten erforderlich wurden. Diese flhrten zu einer kurzfristigen Erhéhung des
Grenzwertes. Weitere Grunde fur erhdhte Grenzwerte sind eine Ausbau-

genehmigung fur die Klaranlage sowie der Betrieb von Rieselfeldern.
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140 170

B Klaranlagenanzahl
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60 4 + 30

Anzahl der Klaranlagen [-]
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. ],
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Uberwachungswert fiir Phosphor [mg P/L]

Bild 4.4: Anzahl und prozentualer Anteil der Klaranlagen fiir den Uber-
wachungswert fir Phosphor

Die zur Einhaltung des Grenzwertes von 1 mg P/ L notwendige Verfahrens-

technik zur Phosphorelimination kann entweder mit chemischen und/ oder

biologischen Verfahren erfolgen. Das Bild 4.5 gibt einen ersten Uberblick tber

die derzeit eingesetzten Verfahren auf den erfassten Klaranlagen der

GroRenklasse 5.



65

100 75

B Klaranlagenanzahl

80 Oprozentualer Anteil r 60

60 -

40 - T30

Anzahl der Klaranlagen [-]
prozentualer Anteil [%)]

20 ~

rein chemische rein vermehrte biologische Kombination
Phosphorelimination Phosphorelimination beider Verfahren

Bild 4.5: Eingesetzte Verfahren zur Phosphorelimination auf den
erfassten Klaranlagen in Deutschland

Die Halfte der in der Umfrage erfassten Klaranlagen setzt zur Phosphor-

elimination eine Kombination von chemischen und biologischen Verfahren ein.

Auf 82 Anlagen (45,1 %) erfolgt eine rein chemische Phosphorelimination. Die

Auswertung macht deutlich, dass eine ausschliel3lich vermehrte biologische

Phosphorelimination (Bio-P) kaum betrieben wird. Lediglich auf neun

Klaranlagen (4,9 % der erfassten 182 Anlagen) wird diese eingesetzt.

In Bild 4.6 sind die unterschiedlichen Kombinationen aus biologischen und
chemischen Verfahren dargestellt. Dabei sind hier nur die Verfahrens-
kombinationen mit einer vermehrten biologischen Phosphorelimination im

Hauptstrom aufgefuhrt.
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*Annahme: Kombinationen stellen mogliche Verfahrensvarianten dar
Bild 4.6: Darstellung der eingesetzten Kombinationen der vermehrten
biologischen Phosphorelimination im Hauptstrom und
chemischen Verfahren zur Phosphorelimination auf den
erfassten Klaranlagen
Die Verfahrenskombination vermehrte Bio-P und zusatzliche Simultanfallung
wird auf 53 Anlagen benannt und ist mit 29,1 % damit das am haufigsten
eingesetzte Verfahren. Diese Verfahrenstechnik muss jedoch kritisch hinterfragt
werden. Die Fallmitteldosierung zur Simultanfallung erfolgt in einem Uber-
stochiometrischen Verhaltnis, was dazu fuhrt, dass durch den einsetzenden
Fallprozess fur eine sich anschlieliende Bio-P nicht genigend Phosphor zur
Verfligung steht. Aufgrund dessen erscheint eine solche Kombination nur unter

folgenden Randbedingungen sinnvoll:

e die Bio-P stellt den Regelbetrieb dar und die Simultanfallung wird bei

besonderen Belastungssituationen zusatzlich eingesetzt,

e die Bio-P wird wahrend der Wintermonate durch eine Simultanfallung

erganzt, um die Ablaufwerte einzuhalten oder
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¢ die Basiselimination erfolgt durch die Simultanfallung und der Rest durch die

Bio-P, um so den Fallmitteleinsatz zu reduzieren.

Neben diesem Verfahren wird auf 14 Klaranlagen eine vermehrte biologische
Phosphorelimination mit Nachfallung (NF) und auf neun Anlagen eine
vermehrte Bio-P mit Simultanfallung (SF) und anschlieRender Flockungs-
filtration (FF) eingesetzt.

Im Nebenstrom betreiben drei Klaranlagen eine vermehrte biologische
Phosphorelimination in Kombination mit einer Simultanfallung, was analog zu
der vermehrten Bio-P in Kombination mit einer Simultanfallung im Hauptrom nur
unter den zuvor genannten Rahmenbedingungen sinnvoll erscheint. Andere
Verfahrenskombinationen mit einer Nebenstrom Bio-P wurden nicht genannt, so

dass auf eine grafische Darstellung verzichtet wird.

Die Auswertung zum Einsatz rein chemischer Verfahren zeigt, dass die
Simultanfallung, die auf 42 Klaranlagen (23,1 %) betrieben wird, das am haufig-

sten eingesetzte Verfahren ist (Bild 4.7).
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Bild 4.7: Darstellung der eingesetzten rein chemischen Verfahren zur
Phosphorelimination auf den erfassten Klaranlagen
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Die Kombination Simultanfallung mit Flockungsfiltration wird auf zwdlf (6,6 %)

und Simultan- und Nachfallung auf zehn (5,5 %) Anlagen eingesetzt.

Der Einsatz einer Phosphorrickgewinnung stellt insbesondere Anforderungen
an die eingesetzten Verfahrenstechniken der Phosphorelimination im Abwas-
serreinigungsprozess. So sind vor allem die Anlagen von Bedeutung, die Bio-P
im Haupt- oder Nebenstrom bzw. eine Kombination Bio-P mit Nachfallung oder
Bio-P mit Flockungsfiltration betreiben. Diese Moglichkeiten der Phosphor-
elimination bedeuten eine verfahrenstechnisch einfachere Durchfihrung der
Phosphorrickgewinnung in konsekutiven oder integrierten Einheiten. Die
Anzahl der Klaranlagen, die diese Verfahren bzw. Verfahrenskombinationen
einsetzen, sowie die dazugehoérigen Einwohnerwerte sind in Tabelle 4.2
aufgefuhrt.

Tabelle 4.2: Anzahl der Klaranlagen mit fiur eine P-Rickgewinnung
ginstigen eingesetzten Verfahren zur P-Eliminierung

Hauptstrom Nebenstrom
Verfahren Bio-P Bio-P Bio-P Bio-P Bio-P + Bio-P
+ NF + FF NF + FF
Anzahl 9 14 1 -
EW [E] 3.080.000 | 3.301.000 400.000

Derzeit eignen sich 24 (13,2 %) der 182 erfassten Klaranlagen in Deutschland
zur Integration von Verfahren zur Phosphorrickgewinnung. Die 24 Klaranlagen
haben eine Ausbaugrofe von 6.781.000 E (11,1 %).

Da diese geringe Anzahl an Klaranlagen bzw. Einwohnerwerten fur eine
Verbreitung der Phosphorriickgewinnung nicht zufrieden stellend erscheint,
wurde untersucht, ob die Oortlichen und betrieblichen Gegebenheiten der
erfassten 182 Klaranlagen andere Verfahren zur Phosphorelimination zulassen.
Flr diesen Zweck war bereits auf dem Umfragebogen die Rubrik ,mdgliche
Verfahren zur Phosphorelimination“ vorgesehen (Bild 4.1). Die Auswertung hat

ergeben, dass auf vielen Klaranlagen die Moglichkeit besteht, gleich mehrere
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Alternativen zum bisher eingesetzten Verfahren zur Phosphorelimination zu
betreiben. Diese Mehrfachnennungen wurden bei der Auswertung
berucksichtigt.

Fur die Kombinationen Bio-P im Hauptstrom mit den chemischen Verfahren
ergibt sich das folgende Bild (Bild 4.8).
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Bild 4.8: Darstellung moglicher Kombinationen der Bio-P im Hauptstrom
und chemischen Verfahren zur Phosphorelimination auf den
erfassten Klaranlagen

Auf 109 (59,9 % der Anlagen) Klaranlagen besteht die Moglichkeit, eine

vermehrte biologische Phosphorelimination in Kombination mit einer

Simultanfallung zu betreiben. Des Weiteren kann auf 38 Klaranlagen (20,9 %)

die Kombination Bio-P mit Nachfallung und auf 32 Klaranlagen (17,6 %) eine

Bio-P mit einer Flockungsfiltration eingesetzt werden.

Auf Basis der Angaben der Klaranlagenbetreiber kann auf 124 Klaranlagen
(68,1 %) eine ausschliel3lich vermehrte biologische Phosphorelimination im

Hauptstrom betrieben werden.
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Fir den Einsatz chemischer Verfahren in Kombination mit einer Bio-P im
Nebenstrom ergibt sich eine ahnliche Verteilung wie bei den Hauptstromver-
fahren (Bild 4.9).
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Bild 4.9: Darstellung mdglicher Kombinationen der Bio-P im Nebenstrom
und chemischen Verfahren zur Phosphorelimination auf den
erfassten Klaranlagen

Unter den zuvor getroffenen Annahmen, die eine Bio-P mit einer

Simultanfallung sinnvoll erscheinen lassen, lasst sich festhalten, dass diese

Verfahrenskombination auf acht Klaranlagen (4,4 %) eingesetzt werden konnte.

Es ergeben sich weiterhin Mdglichkeiten, auf jeweils 4 Klaranlagen (2,2 %) eine

Bio-P mit Vor- und Simultanfallung, mit Simultanfallung und Flockungsfiltration

sowie nur mit einer Flockungsfiltration zu betreiben.

Die geringe Anzahl der Anlagen mit Bio-P im Nebenstrom (8 Anlagen, 4,4 %)
zeigt, dass hier aufgrund der geringen Einwohnerwerte (527.000 E) keine

hohen RlUckgewinnungspotentiale zu erwarten sind.
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In der Tabelle 4.3 ist die Anzahl der Klaranlagen aufgefltihrt, die aufgrund ihrer
verfahrenstechnischen Moglichkeiten bei der Phosphorelimination ein Verfahren
zum Phosphorrecycling integrieren kdnnen.

Tabelle 4.3: Anzahl der Klaranlagen, bei denen eine Phosphorrick-
gewinnung integrierbar ware

Hauptstrom Nebenstrom
Verfahren Bio-P Bio-P Bio-P Bio-P Bio-P + Bio-P
+ NF + FF NF + FF
Anzahl 124 38 32 8 2 4
EW [E] 38.053.370 | 9.658.200 | 9.613.470 | 1.497.000 410.000 842.000

Hervorzuheben ist hierbei, dass 124 von 182 Klaranlagen eine rein vermehrte
biologische P-Elimination im Hauptstrom betreiben kénnen. Dies entspricht
einem Anteil von 68,1 %. Auf diese Weise werden 38,05 Mio. E erfasst (62,3 %
der erfassten Einwohnerwerte). Auf acht Klaranlagen besteht die Moglichkeit,
eine vermehrte Bio-P im Nebenstrom einzusetzen (4,4 % der Klaranlagen,
1,50 Mio. E). Funf Klaranlagen gaben an, sowohl eine Bio-P im Haupt- als auch
im Nebenstrom betreiben zu kdnnen. Bei Berucksichtigung dieser Mehrfach-
nennungen ist festzuhalten, dass auf 127 Klaranlagen (69,8 %) Verfahren fur
ein Phosphorrecycling integriert werden kénnen und so 38,84 Mio. E (63,6 %

der erfassten Einwohnerwerte) erfasst werden.

Die Auswertung hat ergeben, dass derzeit direkt 24 (13,2 % der erfassten 182
Anlagen) Klaranlagen in Deutschland fur die Integration von entsprechenden
Verfahrenstechniken zur Phosphorrickgewinnung geeignet sind. Dieser sehr
kleine Anteil kann durch eine Umstellung der eingesetzten Verfahren zur
Phosphorelimination auf 69,8 % erhdoht werden. Im Hinblick auf die in
Kapitel 2.3 aufgefihrten Ruckgewinnungspotentiale ergeben sich bezogen auf
die erfassten 61,06 Mio. E (Tabelle 4.1) die in Tabelle 4.4 dargestellten

zurtiickgewinnbaren Phosphorfrachten.
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Tabelle 4.4. Recycelbare Phosphorfrachten in Abhangigkeit des Stoff-
stroms und des Riuckgewinnungsverfahrens bei den erfas-
sten Klaranlagen >100.000 E (61,1 Mio. E) sowie Hoch-

rechnung
Recyclingpotential
Einwohner- .P-Fzralchtf Nachfallung (MgO, Prozesswasser der
wert im Kli\au MgCl,, NaAl) Schlammbehandlung
(42 % der (40 % der
Zulauffracht) Zulauffracht)
[E] [Mg P/a] [Mg P/a] [Mg P/a]

182 61.064.220 | 35.662 14.978 14.265
Klaranlagen
derzeit:
24 6.781.000 3.960 1.663 1.584
Klaranlagen
moglich:
127 38.840.370 | 22.683 9.527 9.073
Klaranlagen
Gesamt-
potential der | 83.895.000 | 49.000 20.580 19.600
268 KA
Hochrech-

. o,
nung: 63.6% | 53 357 900 | 31.160 13.100 12.450
der E der
268 KA

Annahme: 1,6 g P/(E-d)

P-Recycling auf 127 von 182 KA mdglich, d.h. bei 38.840.370 von 61.064.220 E (63,6 %)

Im Kapitel 2.3 wird fur das Wirtschaftsjahr 2003/ 2004 ein Dungemittelabsatz
von 0,28 Mio. Mg P2Os5 (entspricht 0,122 Mio. Mg P) angegeben. Das Recyc-
lingpotential durch eine Nachfallung mit Magnesiumoxid, Magnesiumchlorid
oder Natriumaluminat liegt bei 42 % bezogen auf die Zulauffracht der Klar-
anlage. Durch die derzeit fur ein P-Recycling geeigneten 24 Klaranlagen
konnen 1.663 Mg P/a zuruckgewonnen werden. Damit konnten 1,4 % der
Dungemittel substituiert werden. Auf den 127 Klaranlagen, die auf die
geeigneten Verfahrenstechniken flr eine Phosphorrickgewinnung umstellen
konnten, konnen gemal der theoretischen Betrachtung dieser Umfragenaus-
wertung 9.527 Mg P/a recycelt werden. Auf diese Weise wurden 7,8 % des

Dungemittels durch Sekundarphosphat ersetzt werden.
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Durch ein P-Recycling aus den Prozesswassern der Schlammbehandlung
konnen auf den 24 Klaranlagen derzeit 1,3 % des Dungemittels durch das
Sekundarphosphat substituiert werden (1.584 Mg P/a). Bei Berucksichtigung
der moglichen 127 Klaranlagen erhdht sich dieser Wert auf 7,4 %
(9.073 Mg P/a).

Da in der Umfrage letztlich nur die Ruckmeldungen von 182 der 268
Klaranlagen > 100.000 E ausgewertet werden konnten (61.064.220 der
83.895.000 E), wurde die theoretisch auf den Klaranlagen der Grélienklasse 5
substituierbare Phosphormenge abgeschatzt. Die Umfrage hat aufgezeigt, dass
die Implementierung eines Phosphorrecyclings bei 127 von 182 Klaranlagen
maglich ist. Dies umfasst 38.840.370 von 61.064.220 E bzw. 63,6 %. Bei Multi-
plikation dieses Faktors mit 83.895.000 E (alle 268 Klaranlagen) ergeben sich
53.357.220 E bzw. eine Zulauffracht von 31.160 Mg P/a. Hieraus resultiert eine
jahrlich rickgewinnbare Menge von etwa 13.000 Mg P sowie eine Substitution
von 10,7 % (Nachfallung) bzw. 10,2 % (Prozesswasser) der 2003/ 2004 einge-

setzten mineralischen Dungemittel.

Verglichen mit den in Kapitel 2.3 berechneten theoretischen Potentialen

ergeben sich somit merkliche Abweichungen (Tabelle 4.5).
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Tabelle 4.5: Theoretische und gemaR der Umfrage derzeitige Phosphor-
recycling- und Substitutionspotentiale bei der Nachfallung
und der Prozesswasserbehandlung

Prozesswasser der

Einheit Nachfallung Schlamm-
behandlung
Recyelngpotenta MoPla] | 21.000" 24.500°
Substiutonapotentil (] 17, 20
g{?af;ci:}:gggotential [Mg P/a] 13.100* 12.450 %
girbZ:tiiiE't?osnspotential [%] 10,7 10,2

1) KA >50.000 E
2) KA >20.000 E

3) 63,6% der KA >100.000 E

Die Unterschiede zwischen den theoretischen und den derzeit tatsachlich

realisierbaren Potentialen betragen teilweise etwa 100 %. Die Ursache hierfur

ist die Voraussetzung einer vermehrten biologischen Phosphorelimination fur

eine Ruckgewinnung aus dem Prozesswasser. Zahlreiche Klaranlagen besitzen

nicht die Option, vollstandig auf eine Metallsalzfallung zu verzichten. Dennoch

sind bereits auf Basis der derzeit installierten und betriebenen Klartechnik in

Deutschland nennenswerte Phosphor-Recycling- und -Substitutionspotentiale

vorhanden.
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TEIL B: Verfahren zur Phosphorrickgewinnung
aus Abwasser, Klarschlamm und
Klarschlammasche

5 Verfahren zur Riuckgewinnung von Phosphor aus
Abwasser, Klarschlamm und Klarschlammasche
5.1 Allgemeines

In den Prozessen der kommunalen Abwasser- und Klarschlammbehandlung
besteht an mehreren Stellen die Moglichkeit der Integration von Anlagen zur
Phosphorrickgewinnung. Es stehen dabei grundsatzlich vier Einsatzstellen zur
Verfigung (Bild 5.1):

1. Ruckgewinnung im Klaranlagenablauf
2. Ruckgewinnung aus den Schlammwassern
3. Ruckgewinnung aus entwassertem Klarschlamm

4. Ruckgewinnung aus der Klarschlammasche (Monoverbrennung)

Sandfang Vorklarbecken Belebungsbecken Nachklarbecken

Riicklaufschlamm

Sandfanggut

Prozesswasser

Kléargas

Voreindicker Faulbehalt Nacheindicker Entwa ung Verbrennung

Bild 5.1: Einsatzstellen zur Phosphorrickgewinnung auf kommunalen
Klaranlagen (PINNEKAMP et al., 2005)
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Die Einsatzstellen unterscheiden sich hinsichtlich verschiedener Kriterien, von
denen die Bindungsform des Phosphors sowie das Potential der Ruckge-

winnung die Wichtigsten darstellen.

Bei Klaranlagen, die keine Verfahren zur Phosphorelimination einsetzen,
betragt die Phosphorkonzentration im Ablauf zwischen 5 und 8 mg P/ L bei
einem Volumenstrom von ca. 200 L/(E«d). Phosphor liegt an dieser Einsatz-
stelle in geldster Form vor. Das Ruckgewinnungspotential betragt zwischen 15
und 50 % der Zulauffracht zur Klaranlage (Tabelle 4.1). Im Ablauf von
Klaranlagen mit konventionellen Belebungsstufen kann der Phosphor neben
dem gelosten Anteil zu einem nicht unerheblichen Anteil in Biomasse partikular
gebunden vorliegen. Eine Riuckgewinnung dieses Anteils als mineralischer

Dunger ist mit einer Nachfallung allerdings nicht mdglich.

Je Einwohner und Tag fallen zwischen 1 und 10 L Schlammwasser mit einer
Phosphorkonzentration von 20 bis 100 mg P/ L an. Der Phosphor liegt auch hier
in geléster Form vor. Das Ruckgewinnungspotential betragt bei der Rick-
gewinnung aus Schlammwassern ca. 45 % der Zulauffracht zur Klaranlage
(Tabelle 5.1).

Im entwasserten Schlamm (0,15 L/(E-d)) liegt Phosphor mit einer Konzentration
von ca. 10 g P/kg TS biologisch und chemisch gebunden vor. An dieser Ein-
satzstelle betragt das Ruckgewinnungspotential ca. 85 % der Zulauffracht zur

Klaranlage (Tabelle 5.1).

In der Klarschlammasche liegt der Phosphor in einer chemisch gebundenen
Form vor. Hier betragt der Volumenstrom 0,03 kg/(E+d) mit einer Phosphor-
konzentration von 50 g P/kg TS (Tabelle 5.1). Das Potential der Phosphor-
rickgewinnung aus Klarschlammasche betragt wie beim entwasserten
Schlamm ca. 85 % der Zulauffracht (PINNEKAMP et al., 2005).
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Tabelle 5.1: Charakterisierung der Einsatzstellen zur Phosphorrick-
gewinnung auf kommunalen Klaranlagen

Einsatzstelle Volumenstrom Phosphor- Bindungs- Riuckgewinnungs-
konzentration form potential (bezogen
auf Zulauffracht der
Klaranlage)
Klaranlagen- .
1 200 L/(E=d) 5-8mg/L gelost 15-50 %
ablauf
Schlamm-
2 } 1-10L/(E-d) | 20-100 mg/L gelost ~45%
wasser
. biologisch/
entwasserter i
3 . 0,15 L/(E-d) ~10 g/kg chemisch ~85%
Klarschlamm
gebunden
Klarschlamm- chemisch
4 0,03 kg/(E=d) ~ 50 g/kg ~ 85 %
asche gebunden

Um bei einigen der im Folgenden dargestellten Verfahren zur Phosphorrick-
gewinnung einen hohen Riuckgewinnungsgrad zu erreichen, ist es notwendig,
im Klarprozess mdglichst viel Phosphor in den Klarschlamm einzubinden.
Ublicherweise geschieht dies durch die chemische Phosphorelimination. Bei
einigen Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus Klarschlamm ist aber eine
vorangestellte chemische Phosphorelimination dem Ruckgewinnungsprozess
hinderlich. Um dennoch moglichst viel Phosphor in den Klarschlamm
einzubinden, kénnen die im Kapitel 3.2 vorgestellten Verfahren zur vermehrten

biologischen Phosphorelimination genutzt werden.

5.2 Ruckgewinnung von Phosphor aus Abwasser

Fir eine Phosphorriickgewinnung kénnen zur Uberfiihrung der Phosphate aus
der flissigen Phase in eine feste Form alternative Fallmittel wie Aluminate oder

Magnesium-Verbindungen zum Einsatz kommen.
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Fallung mit Aluminaten

Die alkalische Fallung mit Natriumaluminat, auch bekannt als Tonerdenatron,

erfolgt gemal der chemischen Gleichung:
NayAl,O4 + 2 PO + 6 HY — 2 AIPO4d + 2 NaOH + 2 H,0.

Die Zugabe des Fallmittels erfolgt Uberstochiometrisch, da Abwasser ein
Vielstoffgemisch darstellt und weitere Reaktionen mit anderen Stoffen
berlcksichtigt werden missen. Die Eliminationsrate liegt bei 80 bis 90 %. Nach
der Fallung ist kein pH-Wert Ausgleich notig, da beim Einsatz von
Natriumaluminat im Gegensatz zur sauren Metallsalzfallung keine pH-Wert-
Absenkung sondern mdglicherweise pH-Wert-Anhebung des Abwassers eintritt
(FOCON®, 1991; BRETT et al., 1997; LEHMKUHL und NIKESCH, 1990).

Fallung mit Magnesium-Verbindungen

Das MAP bzw. Struvit-Verfahren kann den Fallungsverfahren sowie den
Kristallisationsverfahren zugeordnet werden. Das Kuirzel MAP bedeutet
Magnesium-Ammonium-Phosphat und bezeichnet das Kristallisationsprodukt

des Verfahrens. Die Fallung erfolgt nach der Reaktionsgleichung:
Mg?* + NH4* + PO,> + 6 H,O — MgNH4PO, * 6 H,0.

Im MAP-Salz sind die drei Stoffe Magnesium, Ammonium und Phosphat im
stochiometrischen Verhaltnis von 1:1:1 enthalten. Um dieses molare Gleich-
gewicht in einem wassrigen Medium zu erhalten, miussen in der Regel Magne-
sium und Phosphor in unterschiedlicher Konzentration zudosiert werden. Wird
lediglich die Phosphorriickgewinnung (in Beisein von Ammonium) angestrebt,
wird nur Magnesium bis zum Gleichgewicht mit Phosphat zudosiert. Bei
hochbelasteten Abwassern hat sich ein Molverhaltnis von Mg:P =1,5 als

Optimum herausgestelit.

Das MAP-Salz ist im pH-Bereich zwischen 8 und 10 am geringsten |6slich. Die
Reaktionszeit betragt einschliellich Sedimentation und Abzug des Salzes

maximal eine Stunde. MAP-Kristalle sind leicht zu entwassern und konnen
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hinsichtlich ihrer Nahrstoffverfligbarkeit sofort dezentral in der Landwirtschaft
als Dunger eingesetzt werden (SCHULZE-RETTMER et al., 1993).

Das MAP-Verfahren ermoglicht es, Phosphor sowohl direkt aus dem
Abwasserstrom als auch aus Prozesswassern der Klarschlammbehandlung
zurickzugewinnen. Ein Verfahren, das zur Nahrstoffseparation aus dem
Abwasserstrom die MAP-Kristallisation einsetzt, ist der Unitika-Prozess (Kapitel
5.2.2).

Obwohl das MAP-Verfahren schon seit den 80er Jahren des 20. Jahrhunderts
bekannt und im Grundsatz erforscht ist, existiert in Deutschland bis heute keine
groftechnisch einsetzbare MAP-Anlage zur Nahrstoffrickgewinnung auf
Abwasserreinigungsanlagen. Dies ist neben urspringlichen Schwierigkeiten bei
der Prozesssteuerung auch auf die bislang hohen Behandlungskosten zurlck-
zufithren (FOCON®, 1991).

5.2.1  Nachfallung/ Flockungsfiltration

Die Phosphorrickgewinnung mittels chemischer Fallung lauft nach denselben
Verfahrensschritten ab wie die zur Phosphorelimination eingesetzten Fallungs-
verfahren. Allerdings ist die Rickgewinnung des Phosphors lediglich bei Ein-
satz einer Nachfallung mdglich, da nur an dieser Stelle Phosphat-Fallschlamm
separat vom biologischen Schlamm gewonnen werden kann. Als Fallmittel ist
nur die Verwendung von alkalischer Tonerde (FOCON®, 1991) oder Magne-
sium-Verbindungen sinnvoll. Bei Verwendung von Aluminium- oder Eisensalzen
ist die Aufbereitung des Fallproduktes zu einem nutzbaren Phosphorprodukt

aufwandig und kostenintensiv.

5.2.2 Kristallisationsverfahren

Kristallisationsverfahren kdnnen sowohl zur Phosphorrickgewinnung aus dem
Abwasser (im Hauptstrom) als auch aus dem Klarschlamm bzw.
Schlammwasser (im Nebenstrom) eingesetzt werden. Die Integration des Ver-

fahrens in die Prozesse der kommunalen Abwasserreinigung ist leicht durch-
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zufihren. In den Reaktoren kristallisieren Phosphate durch Chemikalieneinsatz

aus und werden anschlieRend abgetrennt.

Insbesondere die Hauptstrom-Kristallisation |asst sich als nachgeschaltete
Stufe in bestehende kommunale Klaranlagen integrieren. Die Phosphat-
rickgewinnung erfolgt in der Regel unter Zugabe von Calciumhydroxid
(Ca(OH)) in einer Kristallisationseinheit, die hinter der biologischen Stufe
angeordnet ist. Durch dieses Verfahren konnen maximal 42 % der Phosphor-
zulauffracht der Klaranlage zurickgewonnen werden (JARDIN, 2003). Im
Anschluss an die Kristallisation im Hauptstrom muss der pH-Wert des
gereinigten Abwassers auf Einleitbedingungen eingestellt werden, da der Ablauf
der Kiristallisation stark alkalisch ist und direkt dem o&rtlichen Vorfluter

ubergeben werden soll.

Der Einsatz der Nebenstrom-Kristallisation ist im Verbund mit einer vermehrten
biologischen Phosphorelimination maoglich. Ein Teil des phosphorreichen,
belebten Schlammes aus der biologischen Reinigungsstufe (Uberschuss-
schlamm) wird in einem Absetzbecken und einem nachgeschalteten
Kristallisator behandelt. Das Ruckgewinnungspotential betragt in diesem Fall
ca. 37 % des Phosphorzulaufs zur Klaranlage (JARDIN, 2003).

Die in den Kristallisatoren als Calciumphosphat, Magnesium-Ammonium-
Phosphat, Magnesiumphosphat oder Hydroxylapatit gewinnbaren Nahrstoffe

kénnen zum Teil direkt in der Landwirtschaft als Dingemittel genutzt werden.

Ein bedeutender Nachteil der Kristallisationsverfahren ist die Gefahr der
Krustenbildung in Rohren und Aggregaten, die bis zu deren vollstandiger
Verblockung fuhren kann. Hierdurch kann der Betriebsablauf der gesamten
Klaranlage nachhaltig gestort werden bzw. der Betrieb ggf. zum Erliegen

kommen.

Es gibt bereits verschiedene verfahrenstechnische Umsetzungen von Kristal-
lisationsverfahren. Dies sind z. B. (FOCON®,1991; BRETT et al., 1997):
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e DHYV Kristallisator o Kurita Festbett
e Sydney Water Board Reaktor ¢ CSIR Wirbelschichtreaktor

e Unitika Phosnix

In Bild 5.2 sind das Prinzip des Crystalactor® der Firma DHV Water BV und eine

Ansicht der Anlage zur Nebenstromrickgewinnung von Phosphor in Geestmer-

ambacht dargestellt.

Y effiuent

pe.‘.’ei! ; '
discharge

Bild 5.2: Prinzip des Crystalactor® und Ansicht der Reaktoren in
Geestmerambacht (GIESEN und DE BOER, 2003)

Der Crystalactor® ist ein zylinderférmiger Wirbelschichtreaktor, der im unteren
Teil mit einem Mineralstoffgemisch (z. B. Sand) als Aufwuchsmaterial fir die
Kristalle geflllt ist. Das phosphorhaltige Medium, dem zuvor als Fallmittel
Calcium oder Magnesium zudosiert wurde, durchstromt den Reaktor von unten
nach oben, wobei sich auf dem Aufwuchsmaterial die Kristalle bilden. Mit
zunehmender Grolke werden diese schwerer und sinken entgegen dem
Aufstrom auf den Boden des Reaktors, wo sie abgezogen werden. Die so

entstehenden Pellets haben eine GroRe von ca. 1 mm und zeichnen sich nach
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einer Lufttrocknung durch einen sehr geringen Wasseranteil von 1 bis 5 % aus
(GIESEN, 2005). Das Klarwasser wird im oberen Bereich des Reaktors
abgezogen (Bild 5.2, links).

5.2.3 RIM NUT lonenaustauscher

Das RIM NUT lonenaustauschverfahren wurde Anfang der 80er Jahre des 20.
Jahrhunderts in Italien entwickelt. Das zu behandelnde Abwasser aus dem
Ablauf der biologischen Stufe wird jeweils durch einen Kationen- und
Anionentauscher geleitet. Im Kationentauscher werden die Ammoniumionen mit
Hilfe von naturlichen Zeolithen zurtckgehalten. Im Anionentauscher geschieht

der Ruckhalt der Phosphorionen durch stark basisches Material.

Die Regenerierung der lonentauscher erfolgt mit einer Natriumchlorid-Lésung.
Das Wasser, das bei der Regenerierung der lonentauscher anfallt und in dem
die Phosphate in einer gelosten Form vorliegen, wird anschlielend einer MAP-
Kristallisation zugefuhrt. Die Strome aus den einzelnen lonentauschern werden
vermischt und, um ein optimales stochiometrisches Verhaltnis fur die MAP-
Fallung zu gewahrleisten, mit Magnesium und evtl. auch Phosphor versetzt.
Des Weiteren wird durch Zugabe von Natronlauge der zur Bildung von MAP-

Kristallen optimale pH-Wert eingestellt.

Ein Nachteil des Verfahrens ist, dass in den einzelnen Prozessstufen neben
Ammonium und Phosphor auch organische Reststoffe zurlickgehalten werden.
Dies ruft Faulnisprozesse in den Aggregaten hervor, was zu einem kompletten
Austausch des Tragermaterials fuhren kann. Der Einsatz von Kupfer zur Ver-
meidung von biologischen Prozessen in den Tragermaterialien ist als proble-
matisch zu betrachten. Kupfer hemmt zwar die biologische Aktivitat und damit
Faulnisprozesse, es wird aber mit dem abflieRenden Wasser ausgewaschen

und kann sich Uber das Regenerat in dem zu recycelnden Material anreichern.

Bislang wurde nur eine Pilotanlage in Bari (Italien) betrieben. Um einen konti-
nuierlichen Betrieb zu gewahrleisten, ist diese Anlage zweistraBig ausgebaut.

Es konnten gute Wirkungsgrade mit Restgehalten an Phosphor von etwa
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0,5 mg P/ L erzielt werden. Auf der Basis der Pilotuntersuchungen scheint auch
der grofdtechnische Einsatz moglich (BRETT et al., 1997).

5.2.4  Adsorptionsverfahren

Adsorption beschreibt die Anlagerung von Gasen oder geldsten Stoffen an die
Oberflache von festen Korpern. Als Adsorbens kdonnen Stoffe wie Flugasche,
Schlacken, Manganoxid, Eisenoxidhydrat, Bimsstein und Aktivtonerde einge-

setzt werden.

Das Aktivtonerdeverfahren wird in einigen industriellen Klaranlagen genutzt. Es
wurde vom Kernforschungszentrum in Karlsruhe entwickelt und auf der
Klaranlage Berlin-Ruhleben im halbtechnischen Malstab erprobt. Das
Verfahren kann in drei Verfahrensschritte eingeteilt werden (DONNERT, 2001):

1. Adsorption von Phosphor an kdérnige Aktivtonerde (Al,O3) in einem Filter,

2. Regeneration der beladenen Aktivtonerde mittels Desorption des Phosphats
durch Natronlauge (NaOH) und anschliellende Neutralisation mit
Kohlensaure (H>,CO3),

3. Wiedergewinnung des Phosphats durch Fallung aus der Natronlauge
(NaOH) mit Kalk.

Aktivtonerde und Natronlauge werden hierbei im Kreislauf gefuhrt, wahrend

Kalk und Kohlensaure Verbrauchsreagenzien darstellen.

Als Reaktionsprodukt entsteht Calciumphosphat, das als Rohstoff wieder
verwendet werden kann. Die Angaben Uber den Anteil des Phosphats im Fall-

produkt sind sehr unterschiedlich und reichen von 6 bis 15 %.

Ein Nachteil des Verfahrens ist die schwierige Regeneration der Absorber, die
sehr aufwandige Apparaturen, Mess- und Steuerungstechnik erforderlich

machen.
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5.2.5 Magnetseparator

Bei der Magnetseparation wird dem biologisch gereinigten Abwasser vor der
eigentlichen Phosphorriickgewinnung in einem Flockulationsrohr ein Falimittel
zugegeben, um die gelosten Phosphate in die feste Phase zu Uberfihren.
Dabei werden die in der Abwasserreinigung ublichen Fallmittel wie Eisen- oder
Aluminiumsalze genutzt. Als magnetisches Tragermaterial wird feinkodrniges
Magnetit (Fe»O3) in das Abwasser gegeben. Um eine optimale Durchmischung
zu gewahrleisten, befinden sich statische Mischer im Flockulationsrohr. Durch
Zugabe eines Flockungshilfsmittels entstehen innerhalb kurzer Zeit
Makroflocken durch Verbindung des Magnetits mit den Eisen- oder

Aluminiumphosphaten.

Das vorbehandelte Abwasser durchstromt den zyklisch arbeitenden Magneten
von unten nach oben. Dabei werden die Makroflocken im Magnetfeld
festgehalten. Bei einem Fallungsgrad von 70 bis 80 % wird der Magnet
ausgeschaltet und Spulflissigkeit mit hoher Geschwindigkeit eingeleitet, um die
abgeschiedenen Feststoffe gezielt auszutragen. Danach beginnt ein neuer
Zyklus. Durch die hohe Geschwindigkeit der Spulflissigkeit und der dadurch
entstehenden Scherkrafte werden der Phosphatschlamm und das Magnetit

getrennt, so dass letzteres wieder verwendet werden kann (KRUMM, 1991).

Das Verfahren wurde im kleintechnischen Malistab umgesetzt. Einen grof3-
technischen Einsatz gibt es derzeit noch nicht, da lUbermaRig hohe Ener-

giekosten erwartet werden.

5.3 Ruckgewinnung von Phosphor aus Klarschlamm

5.3.1  Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus Uberschussschlamm
(PRISA-Verfahren)

Das Verfahren (Bild 5.3) ermdglicht die Riickgewinnung von Phosphat aus den

Prozesswassern der Schlammbehandlung und wurde am Institut fur Siedlungs-

wasserwirtschaft (ISA) der RWTH Aachen entwickelt. Das PRISA-Verfahren
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wurde bislang im Technikumsmalistab erprobt. Fir den Prozess ist eine

vermehrte biologische Phosphorelimination im Hauptstrom Voraussetzung.

Voreindickung
Nacheindickung
Anaerobe
Schlamm-
behandlung

Uberschuss-
schlamm Bio-P

Kristallisations- MgO NaOH

behalter
4-- ° < ------- ‘ i

Prozesswasser-
vorlage

Tuchfilter

Koagulations-
behilter
MAP

Bild 5.3: Phosphorrickgewinnung aus den Prozesswassern der
Schlammbehandlung (PRISA-Verfahren)

Fir das Verfahren wird das Uberstandswasser aus dem Vor- und Nachein-
dicker sowie das Prozesswasser aus der maschinellen Schlammentwasserung
genutzt. Durch eine geanderte Betriebsweise des Voreindickers, die eine
Verlangerung der Eindickzeit und ein periodisches Durchmischen des bereits
sedimentierten Schlammes mittels eines Ruhrwerks oder einer Umwalzleitung
beinhaltet, wird eine erhdhte Rickldsung von Phosphatphosphor ins Uber-
standswasser erzeugt. Dies wird mit dem hoch ammoniumhaltigen Uberstands-
wasser des Nacheindickers und mit dem Prozesswasser aus der maschinellen
Entwasserung zusammengefuhrt und von Feststoffen (Schlammpartikeln)

befreit.

Die nahrstoffreichen und feststofffreien Wasser werden in einem nachsten

Schritt einer Magnesium-Ammonium-Phosphat-(MAP-)-Kristallisation zugefuhrt.
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Durch dieses Verfahren kdénnen Uber 90 % des in die Prozesswasser Uber-
fuhrten Phosphatphosphors als MAP gebunden werden und damit bezogen auf
den Klaranlagenzulauf ca. 40 % des Phosphors zurlickgewonnen werden. Der
MAP-Schlamm ist leicht zu entwassern und kann sofort dezentral in der
Landwirtschaft als Dlnger eingesetzt werden (SCHULZE-RETTMER et al.,
1993). Die auf Phosphor bezogenen spezifischen Schwermetallgehalte des
MAP-Produktes sind deutlich niedriger als die Werte von Klarschlamm und
entsprechen etwa denen von handelsublichem NPK-Mineraldinger (vgl. die

Ausflhrungen im Abschlussbericht, Kapitel 8.2.4).

5.3.2  Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus Faulschlamm

Zur Phosphorrickgewinnung aus ausgefaultem Klarschlamm wurden vom
Institut fur Siedlungswasserbau, Wassergtte- und Abfallwirtschaft der Univer-
sitat Stuttgart Versuche im labortechnischen Malstab durchgefuhrt. Die
Erprobung des Verfahrens im Technikumsmalfstab erfolgte vom Institut far
Siedlungswasserwirtschaft (ISA) der RWTH Aachen.

In dem entwickelten Verfahren ist die Art der im Abwasserreinigungsprozess
genutzten Phosphorelimination von untergeordneter Bedeutung. Das Ruckge-

winnungsverfahren beinhaltet drei Verfahrensschritte (Bild 5.4):
1. chemischer Aufschluss,

2. Komplexbildung der in der Aufschlusslésung enthaltenen Kationen sowie

Eisensulfidfallung,
3. MAP-Kristallisation.

FiUr den Einsatz in der Praxis erscheint das Verfahren aufgrund der Komplexitat

der vielen Verfahrensschritte zu kompliziert.
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Bild 5.4: Phosphorrickgewinnung aus Faulschlamm (HERBST et al.,
2005)

In den Laborversuchen wurde die Rlcklésung des Phosphors aus dem aus-
gefaulten Schlamm in die flissige Phase durch die Zugabe von Sauren bzw.
Laugen untersucht. Unter Zugabe von Schwefelsaure (bis zum Erreichen eines
pH-Werts von pH = 2) konnte mit 78 bis 92 % des im Schlamm enthaltenen
Phosphors eine wesentlich hdhere Rickldésung erzielt werden als bei einem
basischen Aufschluss mit Natronlauge (pH =13; 50 bis 56 % Rucklésung).
Diese hohen Ricklésungen bei einem sauren Aufschluss werden bei
Schlammen erreicht, die aus Anlagen stammen, bei denen Eisen- oder
Aluminiumsalze zur Phosphatfallung eingesetzt werden. Bei Anlagen ohne eine
gezielte Phosphorelimination werden lediglich Riuckldsungen von 75 % erzielt.
Von grofller Bedeutung beim Aufschluss mit Natronlauge ist der Einsatz des
Fallmittels bei der P-Elimination. Der vorherige Einsatz von Al-Salzen zur
Phosphorelimination fuhrt hier zu RuUcklésungen zwischen 46 bis 56 %,

wahrend bei Schldammen aus Anlagen mit Fe-Salzen nur 13 % ruckgeldst
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werden. Bei Schlammen aus Anlagen ohne Phosphorelimination werden unter
alkalischen Bedingungen Rucklosegrade von 20 % erreicht (MAIER et al., 2005;
WEIDELENER et al., 2005).

Die hohen Rulcklésungen bei einem sauren Aufschluss liegen darin begrindet,
dass hauptsachlich der durch die Metallsalzfallung chemisch gebundene
Phosphor, der den grof3ten Anteil darstellt, gelost wird. Die Zugabe einer Lauge
bewirkt nur eine Rucklésung des biologisch gebundenen Phosphors, der in der
Biomasse inkorporiert ist bzw. eine Rucklésung der gespeicherten Polyphos-
phate. Neben Phosphor werden bei einem sauren Aufschluss auch alle im Klar-
schlamm enthaltenen Metall-, Schwermetall- und Erdalkaliionen ruckgelost
(WEIDELENER et al., 2005).

Die Zugabe von Komplexbildnern verhindert, dass sich die freien Aluminium-
und Eisenkationen wahrend der fur die anschlieBende MAP-Kristallisation
notwendigen Erhdhung des pH-Wertes an das Phosphat binden. Die Verwen-
dung von tri-Natriumcitrat als Komplexbildner wird gegenuber Ethylendiamin-
tetraacetat (EDTA) und Nitrilotriacetat (NTA) favorisiert, da es vollstandig bio-
logisch abbaubar ist und insgesamt eine bessere Umweltvertraglichkeit aufweist
(MAIER et al., 2005). Durch die Zugabe von Natriumsulfid (NazS) wird Eisen als
Eisensulfid (FeS) ausgefallt und mittels einer Zentrifuge als Feststoff aus der
Aufschlusslosung abgetrennt. Nach der Beimischung von Magnesium wird MAP

ausgefallt und durch Sedimentation zurlick gewonnen werden.

Die Untersuchung des Produkts zeigte, dass die gebildeten Kristalle nur in
geringem MalRe die typische orthorhombische Form eines MAP-Kristalls
aufwiesen. Die chemischen Untersuchungen ergaben eine Zusammensetzung
vom Mg:NH4:PO4 von 1,0 : 0,91 : 0,94, was eindeutig auf MAP als erzieltes Pro-
dukt schlielRen lasst (WEIDELENER und KRAMPE, 2004; MAIER et. al., 2005).
Der Schwermetallgehalt des Produktes kann als gering eingestuft werden
(PINNEKAMP et al., 2005).

Betriebstechnische Probleme bereitet die Komplexierung des Aluminiums.

Werden zu wenig Komplexbildner dosiert, fallt bei der anschlieRenden pH-Wert-
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Anhebung unerwunschtes Aluminiumphosphat als Konkurrenzprodukt zum
MAP aus. Wird der Komplexbildner Uberdosiert, wird zwar jegliches Aluminium
gebunden, aber auch das anschlieRend zur Fallung zugegebene Magnesium,
so dass eine Phosphatfallung fast ganzlich ausbleibt. Die Phosphor-
rickgewinnung als MAP ist bei Schlammen mit hohen Gehalten an Aluminium
somit derzeit nicht mit zufrieden stellenden Ruckgewinnungsgraden moglich
(WEIDELENER et al., 2005).

5.3.3  Verfahren zur Phosphorriackgewinnung aus Faulschlamm der Berliner
Wasserbetriebe

Das von den Berliner Wasserbetrieben betriebene Klarwerk Walmannsdorf

behandelt ca. 230.000 m®* Abwasser pro Tag und ist mit einer vermehrten

biologischen Phosphorelimination in Kombination mit Nitrifikation und Denitrifi-

kation ausgerustet. Die Ausfaulung des Klarschlamms erfolgt in sechs

Faulbehaltern mit einem Volumen von je 8.000 m?3.

Betriebstechnische Probleme im Bereich der Schlammbehandlung fihrten zu
starken Inkrustationen mit MAP, das in Rohrleitungen und Pumpwerke kristal-
lisierte und in kurzester Zeit zu Verstopfungen fuhrte. Durch eine gezielte MAP-
Ausfallung wurde dieses Problem behoben. In Bild 5.5 ist das Schema der ge-
zielten MAP-Ausfallung im Schlammbehandlungsprozess der Klaranlage
Walmannsdorf dargestellt (HEINZMANN und ENGEL, 2005).
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Bild 5.5: Verfahrenstechnisches Schema zur gezielten MAP-Ausfallung
im Schlammbehandlungsprozess (nach HEINZMANN und
ENGEL, 2005)
Durch eine betriebsoptimierte Faulung mit hdherem Mineralisationsgrad steht
fur eine MAP-Fallung in der nachgeschalteten Faulschlammvorlage mehr
geldstes Phosphat zur Verfugung. In die Faulschlammvorlage wird Magnesium-
chlorid (MgCly) als Fallmittel zudosiert. Uber eine Flachenbellftung im Boden
der Vorlage erfolgt durch Ausstrippen des mit CO, Ubersattigten Faulschlamms
ein pH-Wert-Anstieg auf pH = 8. Unter diesen Bedingungen fallt MAP und in
kleinen Teilen Calciumphospat aus (HEINZMANN und ENGEL, 2005).

Der Faulschlamm und das ausgefallte MAP sollen mittels eines speziell ausge-
legten Hydrozyklons voneinander getrennt werden. Im Unterlauf des Hydro-
zyklons reichern sich die MAP-Kristalle an, die allerdings noch nicht vollstandig
ohne organische Bestandteile gewonnen werden konnten. Die notwendige
Reinigung erfolgte bislang ausschlief3lich im Labor. Ein entsprechendes tech-
nisches Reinigungsverfahren wird derzeit konzipiert. Die Nahrstoffgehalte und
die Verunreinigungen des Fallprodukts nach der Waschung liegen im Bereich

von anderen gesetzlich zugelassenen Dungern. Die Schwermetallgehalte
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unterschreiten deutlich die in der Klarschlammverordnung vorgeschriebenen
Grenzwerte. Des Weiteren weist das gewonnene Produkt eine gute Loslichkeit
und Pflanzenverfugbarkeit auf und kann so als Langzeitdinger genutzt werden
(HEINZMANN und ENGEL, 2005).

Bevor dieses Verfahren auf dem Klarwerk Wallmannsdorf kontinuierlich
groldtechnisch umgesetzt werden kann, bedarf es noch einiger Prozess-
optimierungen, unter anderem bezuglich der Auslegung des Stripp- und
Vorlagebehalters bzw. der moglichst vollstandigen Abtrennung des MAP aus
dem Faulschlamm (HEINZMANN und ENGEL, 2005).

5.3.4 Seaborne-Verfahren

Das Seaborne-Verfahren ist ein Verfahren zur Aufbereitung verschiedener
organischer Reststoffe. Es wurde von der Seaborne Environmental Research
Laboratory entwickelt. Eine Pilotanlage ist seit Februar 2000 in Owschlag

(Schleswig-Holstein) in Betrieb.

Das Verfahrensschema des Seaborne-Verfahrens ist in Bild 5.6 dargestellt.
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Bild 5.6: Verfahrensschema des Seaborne-Verfahrens (nach SCHULZ
und SCHULTZE, 2001)

Wahrend des Prozesses werden Nahrstoffe zurickgewonnen und im Aus-
gangsstoff enthaltene Schwermetalle aus dem Nahrstoffkreislauf entfernt. Als
Ausgangsstoff kdnnen neben Klarschlamm auch Cofermentate wie Wirtschafts-
dinger und Abfalle aus landwirtschaftlichen Produktionsprozessen verwendet

werden. Die Stoffe werden vermischt und gemeinsam behandelt.

Das Verfahren besteht aus zwei eng miteinander verbundenen Verfahrens-
blocken. Der erste beinhaltet einen Vergarungsreaktor, in dem die anaerobe
Schlammbehandlung stattfindet. Des Weiteren gehort hierzu ein Blockheizkraft-
werk, das der Energiegewinnung und -erzeugung dient und in dem die Ver-
fahrensschritte der Biogasreinigung (RGU = Regenerative Gas Upgrading) inte-
griert sind. Der zweite Block besteht aus der Nahrstoffabtrennung
(NRS = Nitrogen Recycling System) und der Schwermetallentfernung

(RoHM =Removal of Heavy Metals). Weiter ist eine Verbrennungsanlage
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integriert, in der die aus dem Garrlickstand abgetrennten Feststoffe entsorgt

werden. Die Asche wird wieder in den Aufbereitungsprozess zurtckgefuhrt.

Die Fermentation des Klarschlamms dient dem Abbau der Feststofffracht und
der Energiegewinnung. Die Ricklésung und Entfernung der Schwermetalle aus
dem ausgefaulten Klarschlamm findet im RoHM-Modul statt. Des Weiteren wird
der im ausgefaulten Klarschlamm gebundene Phosphor fur eine Rulckge-
winnung verfugbar gemacht, in dem zunachst der pH-Wert durch Sdurezugabe
auf ca. pH =2 - 3 abgesenkt wird und dadurch sowohl die Schwermetalle als
auch Phosphor in Lésung gebracht werden. Anschlieliend wird in die flissige
Phase schwefelwasserstoffhaltiges Biogas aus der Fermentation eingedust und
der pH-Wert wieder angehoben, wodurch die Schwermetalle mit dem
Schwefelwasserstoff reagieren, als Schwermetallsulfide ausfallen und
abgetrennt werden kénnen. Im flissigen Ablauf des RoHM-Moduls befinden
sich noch ca. 90 % des Phosphors aus dem Zulauf des Moduls. Dieser wird der
Phosphat-Fallungsstufe zugefuhrt (NRS). In dieser werden durch Zugabe eines
zweiwertigen Metalls die Phosphate gezielt ausgefallt. Als Metalle kommen
Calcium, Magnesium, Mangan oder Eisen in Frage. Sinnvoll ist der Einsatz von
Magnesium, da das so entstehende Produkt pflanzenverfugbar ist. Mit dem
Seaborne-Verfahren sollen ca. 80 % des im Klarschlamm enthaltenen Phos-
phors zurickgewonnen werden konnen (VESTERAGER, 2003).

Am Ende des Prozesses verbleiben ein Dunger, Wasser, das die Einleit-
anforderungen erflllt, elektrische und thermische Energie sowie abgetrennte
Schwermetalle. Die Schwermetalle konnen nach Aussage der Firma problemlos
in industriellen Prozessen zu Uber 95 % eingesetzt werden. Da das Seaborne-
Verfahren bis jetzt nur in einem Pilotprojekt betrieben wird, liegen noch keine
Angaben Uber Kosten und Prozesssicherheit vor. Nach Aussagen des
Seaborne-Geschaftsfuhrers und Verfahrensentwicklers konnen die Kosten
durch Erlése fur angenommene Substrate und den Einnahmen aus Verkaufen
der Nahrstoffe und der erzeugten Uberschissigen Energie gedeckt werden
(SIMON, 2001).
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Eine grofdtechnische Anlage wurde auf der Klaranlage Gifhorn in Niedersach-
sen errichtet (GUNTHER, 2006). Nach einer detaillierten Kostenbetrachtung
entfiel bei dieser Umsetzung ein Teil der ursprunglichen Seaborne-Technologie.
Dies betrifft zum einen die Anlagentechnik zur Biogasreinigung (Bild 5.7), zum
anderen sind in dieser Anlagenkonzeption durch den Verzicht auf die Kreislauf-
fuhrung von MHPO, (Bild 5.7) die Produktionsmoglichkeiten von Dinger einge-
schrankt. Die wichtigsten Bestandteile des Seaborne-Verfahrens wie die
Schwermetallabtrennung und das Nahrstoffrecycling bleiben aber erhalten
(MULLER, 2004). Auch nach der Beschrankung auf die entscheidenden
Verfahrensstufen ist das Verfahren mit seinen zahlreichen Prozessschritten

moglicherweise zu kompliziert fur einen Praxisbetrieb mit Klarwerkspersonal.

Biomasse,
schwermetallbelastet
(Klarschlamm, Asche)
Biomasse befreit von l Biogas,
Schwermetallen entschwefelt
RoHM 1 i | BHKW
; Biogas, MHPO, Na;CO; M
Biomasse, entschwefelt A T
z.B. Gtlle,  /
Klarschlamm,
Fettabscheider Flussigkeit
————» Biogasanlage > RoHM 2 > NRS 1 +—» Wasser
Biogas
A
Flussigkeit
ausgefaulte Biomasse
>
Separator
Feststoffe
A
Asche zu RoHM 1
Verbrennung

T

Bild 5.7. Verfahrensschema Seaborne-Verfahren in Gifhorn (nach
MULLER, 2004)

Im Anhang 2 ist das modifizierte aktuelle Seaborne-Verfahren des Abwasser-

und Straldenreinigungsbetriebes der Stadt Gifhorn (ASG) beschrieben.
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5.3.5 Phostrip-Verfahren

Das Phostrip-Verfahren ist eine Variante der biologischen Phosphorelimination
im Nebenstrom mit integrierter Phosphorrickgewinnung durch chemische
Fallung. In Bild 5.8 ist das Verfahrensschema des Phostrip-Verfahrens

dargestellt.

Vorklarbecken Belebungsbecken Nachklarbecken

Zulauf

Primarschlamm Rucklaufschlamm (RS) Teilstrom des > Uberschuss-
zur Entsorgung RS schlamm

PHOSTRIP-Becken Vorstripper

Kalkmilch

phosphat-
Reicher
Uberlauf

Phosphor-
abtrennung

PHOSTRIP-Anlage

interner
Schlammkreislauf

Uberschuss-
> schlamm

Bild 5.8: Verfahrensschema des Phostrip-Verfahrens (nach BARTL und
ELSTER, 1992)

Die Phostrip-Verfahrenstechnik besteht im Wesentlichen aus einem Vorstripper,
dem Phostrip-Becken und einem Fallungsreaktor. In den Vorstripper wird ein
Teilstrom des Rucklaufschlamms zusammen mit vorgeklartem Abwasser
geleitet. Das noch im Schlammwasser enthaltene Nitrat wird denitrifiziert und es
entstehen organische Sauren, die im nachfolgenden Phostrip-Becken die
Rucklésung des Phosphats beschleunigen. Im Phostrip-Becken geben die
Mikroorganismen unter anaeroben Bedingungen uber ihren Zellstoffwechsel die
gespeicherten Phosphatreserven wieder ab und der an Phosphat verarmte
Schlamm sedimentiert. Ein Teil des Schlammes wird zurlck ins Belebungs-
becken geleitet, wo er wiederum Phosphat aufnehmen kann (Nebenstrom Bio-
P). Der phosphatreiche Uberlauf des Phostrip-Beckens wird dem Fallungs-
reaktor zugefuhrt. Die in die Wasserphase des abgesetzten Schlammes ruckge-

|6sten Phosphate gelangen durch den internen Schlammkreislauf in den
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Klarwasserteil des Phostrip-Beckens. Dadurch wird eine zu hohe Ruckflihrung
der geldsten Phosphate in die biologische Stufe der Klaranlage vermieden. Im
Fallungsreaktor wird Phosphat bei pH-Werten zwischen pH = 8,8 und pH = 9,2
mit Kalkmilch als Calciumphosphat gefallt und anschlieliend abgeschieden
(BARTL und ELSTER, 1992; FOCON®, 1991). Das Fallprodukt enthalt ca. 14
bis 18 % Pges in der Trockenmasse und ist nur gering mit Stér- und Fremd-
stoffen belastet (BARTL und ELSTER, 1992). Das Rickgewinnungspotential
wird mit ca. 30 % der im Abwasser enthaltenen Phosphate angegeben
(KASCHKA, 2003). Der Klarwasseruberstand der Fallung wird in den Zulauf der

Klaranlage zurlckgeleitet.

Wird der phosphatreiche Uberlauf eines solchen Ricklésevorganges in einem
Crystalactor® behandelt, so erfiillen die Maximalgehalte an Kupfer, Eisen und
Zink sowie der Mindestgehalt an Phosphat die Prozess-Anforderungen der zur
Phosphorindustrie gehdérenden Firma Thermphos International, Vlissingen
(KLAPWIJK und RULKENS, 2001).

Aufgrund der Absatzschwierigkeiten fur geringe Recyclingphosphat-Mengen ist
das Phostrip-Verfahren nur fur grof3e Klaranlagen interessant, in denen grol3ere
Phosphatschlamm-Mengen anfallen. In Kombination mit einer Aktivfiltration
bietet sich das Konzept aber auch fur kleinere und Klaranlagen mittlerer GroRe
an (KASCHKA, 2003). Der Stripperuberlauf wird bei dieser Modifikation uUber
einen Aktivfilter geleitet, der mit Calcit oder Tobermorit als Filtermaterial geflllt
ist. An der Oberflache des Filtermaterials kristallisiert das Phosphat aus. Vorteil
dieses Verfahrens ist, dass keine weiteren Fallungschemikalien nétig sind
(KASCHKA, 2003). Der Stripperuberlauf muss allerdings einer mechanischen
Vorreinigung unterzogen werden, damit auf die Ruckspulung des Filters
verzichtet werden kann. Das Filtermaterial ist nach einer Standzeit von 6 bis 12
Monaten vollstandig mit Phosphat beladen (P-Gehalt = 15 %) und steht als
Rohstoff fur die phosphatverarbeitende Industrie zur Verfugung. Seitens der
Industrie besteht Interesse am Endprodukt, da dieses den Rohphosphaten sehr
ahnlich ist (KASCHKA, 2003).
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Verschiedene betriebstechnische Schwierigkeiten flhrten dazu, dass die beiden
Darmstadter Phostrip-Anlagen stillgelegt wurden und in Deutschland keine
Phostrip-Anlage mehr in Betrieb ist (CORNEL, 2001). Weltweit befanden sich
mehr als 20 Phostrip-Anlagen in Betrieb (DONNERT et al., 1998). Von den 14
in den USA installierten Anlagen wurden im Jahr 2002 noch funf genutzt
(KASCHKA, 2003).

5.3.6  Aqua Reci Prozess

Beim Aqua Reci Prozess (Firma Feralco AB in Helsingborg, Schweden) bildet
eine Uberkritische Wasseroxidation des Klarschlamms das Kernstick des
Verfahrens. Erprobt wurde dieses Verfahren bislang in einer Pilotanlage in
Schweden. Hierbei findet innerhalb von 60 Sekunden unter Zugabe von
Reinsauerstoff eine vollstandige Oxidation aller Schlamminhaltsstoffe statt
(STENDAHL und JAFVERSTROM, 2002). Dieser Vorgang geschieht bei einer
Temperatur von Uber 375°C und einem Druck von uber 220 bar. Durch die bei
der Oxidation entstehende Warme wird eine autotherme Betriebsweise mdglich.
Lediglich zum Anfahren des Prozesses muss Fremdenergie zugefihrt werden.

In Bild 5.9 ist das vereinfachte Prozessschema dargestellt.
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Reaktor Uberkritische
Schlamm Nassoxidation
17 % TS
Erwarmung < Dampf
e Separator

— COZ N2, 02 E

T

Sauerstoff

.............................................................................................

| |

Calcium- Rickstande
phosphat

Bild 5.9: Vereinfachtes Prozessschema des Aqua Reci Prozesses (nach
CORNEL und SCHAUM, 2003)

Nach der Oxidation bleibt ein anorganischer Rickstand, aus dem sich sowohl
Metalloxide als auch Phosphor leicht aufschlie®en lassen. In Laborversuchen
der Feralco AB wurde ermittelt, dass bei einem basischen Aufschluss mit
Natronlauge (NaOH) und bei Einstellung einer Temperatur von ca. 90°C mehr
als 90 % des Phosphors in Lésung gehen. Da Metalloxide im basischen Milieu
nicht I6slich sind, kann somit der Phosphor selektiv von den Metallen getrennt
werden. Durch die Zugabe von Kalk erfolgt im Anschluss die Ausfallung von
Calciumphosphat (CORNEL und SCHAUM, 2003).

Bei der Uuberkritischen Wasseroxidation sind einige anlagentechnische
Probleme offenkundig. Insbesondere im Bereich der Warmetauscher bilden sich
Ablagerungen, und es besteht eine erhohte Korrosionsgefahr. Fur den Aqua
Reci Prozess ist bislang keine Kostenanalyse bzw. -abschatzung verfigbar
(CORNEL und SCHAUM, 2003).
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5.3.7 Thermische Hydrolyse (KREPRO-Prozess bzw. KEMICOND-
Verfahren)

Zur thermischen Hydrolyse von Klarschlamm sind verschiedene Verfahren

bekannt. An dieser Stelle wird stellvertretend der KREPRO-Prozess (Bild 5.10)

vorgestellt, da dieser auf einigen Anlagen in Europa, z. B. in Helsingborg

(Schweden), im Probebetrieb erfolgreich eingesetzt wird. Die geplante Re-

alisierung einer grofdtechnischen Anlage in Malma ist bis heute nicht erfolgt.

eingedickter Reaktor Ausgleichs-
Rohschlamm 140°C, 4 bar, 1h tank
7%TS

l Saure

Energie
Fe** Alkali
Zentrifuge ¢ ‘ Zentrifuge
Zentrat
(Kohlenstoff,
Fallmittel Fe*") l l

FePO, org. Schlamm
(35% TS) (45 % TS)

Bild 5.10: Vereinfachtes Verfahrensschema des KREPRO-Prozesses (nach
CORNEL und SCHAUM, 2003)

Im ersten Schritt werden die Schlamminhaltsstoffe in einer Zentrifuge durch

Entwasserung aufkonzentriert und dem weiteren Prozess zugefuhrt. Das

abgeschiedene Trubwasser wird zur Klaranlage zuruckgeleitet.
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Im zweiten Schritt wird Schwefelsaure (H>.SO,4) bis auf einen pH-Wert von
pH = 1,5 zugegeben. Hierdurch werden die im Schlamm enthaltenen Feststoffe
aufgeschlossen und der weiteren Behandlung zuganglich gemacht.
AnschlieRend wird der Schlamm Uber eine Zeitspanne von 45 Minuten bei ca.
140°C und 4 bar thermisch behandelt (KREPRO, 2002).

Der dritte verfahrenstechnische Schritt ist eine weitere Fest-Flussig-Trennung
mittels Zentrifugen. In der flussigen Phase befinden sich alle weiterbehandel-
baren Stoffe. Die hauptsachlich organischen Feststoffe enthalten nur wenige
ungeléste anorganische Feinststoffe und koénnen problemlos kompostiert

werden.

Im vierten und letzten Schritt werden die Wertstoffe aus der flussigen Phase
zurickgewonnen. Zunachst wird in einem Mischbehalter ein Fallungsmittel
hinzugegeben. Zur Ruckgewinnung des Phosphors wird Eisen als Fallmittel und
zur pH-Wert-Anpassung Alkali eingesetzt. Anschliellend gelangt das Gemisch
in eine Zentrifuge. Als feste Phase wird Eisenphosphat gewonnen, das wegen
des hohen Eisengehalts allerdings keine Verwendung bei Thermphos Inter-
national finden kann. Etwa 75 % des Phosphors aus dem Klarschlamm kénnen
auf diese Weise zuruck gewonnen werden. Die flussige Phase enthalt gelosten
organischen Kohlenstoff und geldste Fallungsmittel, die ebenfalls wieder ver-
wendet werden kdnnen. Aufgrund des hohen Kohlenstoffgehalts ist die flissige
Phase als Kohlenstoffquelle im Belebungsbecken von Klaranlagen einsetzbar
(HAHN, 1997; KREPRO, 2002).

Nach RECKTENWALD (2002) kann das Eisenphosphat zu Dungezwecken
verwendet werden. Untersuchungen zur Dungewirkung von Eisenphosphat aus
Klarschlammen belegen jedoch eine schlechte Pflanzenverfligbarkeit des
Eisenphosphates (ROMER und SAMIE, 2002; ROMER, 2003). Unklar ist der
quantitative Verbleib der Schwermetalle. Sofern diese nicht in das Produkt ein-
gebunden werden, verbleiben sie in der flissigen Phase, die als Kohlenstoff-

konzentrat bzw. Eisenfallmittel verwendet werden soll.
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Das nassoxidative KEMICOND-Verfahren ist eine Weiterentwicklung des
KREPRO-Prozesses zur Schlammbehandlung, bei der die thermische Hydro-
lyse entfallen ist. Zunachst wird der gefaulte Klarschlamm durch Saurezugabe
(Schwefelsaure) auf einen pH-Wert von pH = 4 eingestellt. Dies fuhrt zu einem
Aufschluss der Eisenphosphate und Metallhydroxide. Anschliellend erfolgt
durch Zudosierung eines Oxidationsmittels (z. B. H2O2) die Einleitung der
Oxidations- und Fallungsreaktionen. Hierbei wird zweiwertiges Eisen oxidiert
und gefallt, weiterhin werden organische Gelstrukturen aufgeldést und

gebundenes Wasser freigesetzt.

Die Konditionierung mit organischen Flockungsmitteln stellt den letzten
Verfahrensschritt dar und ermoglicht eine Entwasserung bis zu sehr hohen
Trockensubstanzgehalten (KEMICOND™, 2005). Das Kemicond-Verfahren wird
auf der Klaranlage Kappala (Schweden) seit Herbst 2005 grofdtechnisch
getestet, nachdem erste Pilotversuche zufrieden stellend verlaufen sind
(BENDLER, 2004). Die Moglichkeit der Integration einer Wertstoffruckgewin-

nung in dieses Verfahren wird noch erforscht.

5.4 Ruckgewinnung von Phosphor aus Klarschlammasche
5.4.1  Allgemeines

Durch den Verbrennungsprozess werden organische Schadstoffe und
endokrine Substanzen in den Klarschlammaschen weitestgehend zerstort.
Phosphor verbleibt vollstandig als Ruckstand in der Asche. Der Phosphoranteil
in der Asche liegt zwischen 1,5 und 10 % Phosphor, der Mittelwert untersuchter
Klarschlammaschen betragt 6,2 % Phosphor (WIEBUSCH und SEYFRIED,
1998). Die Schwermetalle Pb, Cd, Cr, Cu, Ni, Zn und Hg liegen in der Regel nur
als Neben- oder Spurenkomponenten vor. Dennoch kann es zu Uber-
schreitungen dieser Elemente bezuglich der in der Dungemittelverordnung
festgelegten Grenzwerte kommen, so dass eine direkte Verwendung der Klar-
schlammasche als Landwirtschaftsdiinger problematisch und eine weitere
Behandlung erforderlich wird (KLEY et al., 2005b).
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Klarschlammaschen mussen zur Rucklosung von Phosphorverbindungen mit
Saure behandelt werden. Dieser Prozess ist verfahrenstechnisch sehr auf-

wandig.

Zu beachten ist, dass unter dem Aspekt einer spateren Phosphor-
rickgewinnung aus der Asche nur die Mono-Verbrennung von Klarschlamm
eine sinnvolle Entsorgungsoption ist. Wird der Klarschlamm in bestehenden
Mullverbrennungsanlagen oder Kohlekraftwerken mitverbrannt, ist der P-Gehalt
in der Asche so niedrig, dass eine Ruckgewinnung nicht durchgeflhrt werden
kann (BUER und MONTAG, 2001).

5.4.2 BioCon-Verfahren

Im BioCon-Verfahren (Bild 5.11) werden Klarschlammaschen behandelt, die
von Klaranlagen mit Eisen- oder Aluminiumsalzfallung stammen.
Luft
Aschesilo Aschemiuhle

Schlamm

lonenaustauscher

I I (R I I

Ldésungsbecken H,SO, - Wasser

Sand

Wasser zur
Behandlungsanlage
Reststoff-
schlamm H3PO4 KHSO4 FeCI3

Bild 5.11: Verfahrensschema des BioCon-Verfahrens (hach HULTMAN et
al., 2001)

Nach der Klarschlammtrocknung und -verbrennung wird die aufgeschlossene

Asche einem Schwefelsaurebad zugefuhrt. Phosphate und die meisten Metalle
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gehen in Losung. Nachfolgend wird die Lésung durch mehrere lonen-
austauscher geleitet. Es wird zuerst Eisenchlorid, dann Kaliumhydrogensulfat
und schliel3lich Phosphorsaure gewonnen. In der Losung verbleiben die nicht-

flichtigen Schwermetalle.

Der Einsatz des Eisen- bzw. Aluminiumfallmittels zur Phosphorelimination in der
Klaranlage sollte auf das erforderliche Minimum reduziert werden, da der
Chemikalienbedarf fir das BioCon-Verfahren linear mit dem Fallmittelgehalt des

Schlamms bzw. der Asche steigt.

Die Fallmittel kdnnen zurickgewonnen und dann wieder in der Abwasser-

reinigung eingesetzt und so im Kreislauf gefuhrt werden (CORNEL, 2002).

Das Verfahren wurde im TechnikumsmalRstab in Aalborg (Danemark) erprobt
(DWA-ARBEITSGRUPPE AK-1.1, 2003).

54.3 SEPHOS-Verfahren

Mit dem SEPHOS (Sequential Precipitation of Phosphorus)-Verfahren (Bild
5.12) erfolgt die Phosphorrickgewinnung als Aluminiumphosphat. Das Ver-
fahren ist noch im Entwicklungsstadium und wird derzeit im Labormalstab

betrieben.

H,SO. Rickfiihrung Saure

Asche NaOH T

v v

Restasche . «
(Sand) pH-Wert 3,5 Fallprodukt ,,AIPO,

Bild 5.12: SEPHOS-Verfahren (nach CORNEL und SCHAUM, 2005)

pH-Wert 1,5

Dabei wird die aluminium- oder eisenhaltige Asche mit Schwefelsdure versetzt
und auf einen pH-Wert von pH < 1,5 gebracht. Der Phosphor wird so nahezu

vollstandig ruckgelost. Der Einsatz von Salzsaure oder Salpetersaure als
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Elutionsmittel erzielt hier geringere Rucklosegrade. Auch die in der Asche

gebundenen (Schwer-) Metalle gehen zu einem grof3en Teil in Losung.

In einem nachsten Schritt erfolgt die Abtrennung der flissigen Phase. Das
Filtrat wird stufenweise mit Natronlauge auf einen pH-Wert von ca. 3 bis 4
angehoben und Aluminiumposphat ausgefallt. Dieses wird mittels Zentrifuge

von der flussigen Phase getrennt und abgezogen.

Untersuchungen haben gezeigt, dass das Fallprodukt Bestandteile von
Schwefel und Natrium aufweist. Dies ist auf die Verwendung der Schwefelsaure
zur Eluierung sowie der Natronlauge zur pH-Wert-Anhebung zurtickzufihren
und kann bei einer Verfahrensoptimierung reduziert werden. Des Weiteren ist
die Schwermetallbelastung des Fallprodukts um 70 bis 90 % geringer als die
der Klarschlammasche. Das Aluminiumphosphat kann als Rohstoff der phos-

phorverarbeitenden Industrie angedient werden.

Eine Weiterentwicklung des Verfahrens ermdglicht die Gewinnung von Calcium-
phosphat (Bild 5.13).

Féllprodukt ,,AIPO,“

Lauge ‘l l ca® *l
v : » Filtrat —» Fallmittel

'

pH-Wert 12-14 Schwermetalle

—» CaPO, —» Landwirtschaft

Fallung/
Kristallisation

Bild 5.13: Erweitertes SEPHOS-Verfahren (nach CORNEL und SCHAUM,
2005)

Das Fallprodukt (AIPO4) wird mit einem alkalischen Elutionsmittel auf einen pH-

Wert von pH =12 bis 14 angehoben, so dass Aluminium und Phosphor in

Ldsung gehen. Die Schwermetallverunreinigungen des Aluminiumphosphates

werden unter diesen Bedingungen nicht ruckgeldost und verbleiben im

Fallschlammrest. Das Schlammwassergemisch wird zentrifugiert und die

Schwermetalle somit abgetrennt. Dem Filtrat wird Calcium zudosiert, so dass
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Calciumphosphat ausfallt. Das Aluminium verbleibt in der Lésung, die als
Fallmittel in der Abwasserbehandlung eingesetzt werden kann (CORNEL und
SCHAUM, 2005).

Ob das erzeugte Calciumphosphat direkt landwirtschaftlich verwertet werden
kann, ist umstritten. Gefallte Calciumphosphate ahneln in ihrer ackerbaulichen
Effizienz den nicht sonderlich gut pflanzenverfugbaren Rohphosphaten und
nicht dem wasserldslichen Ca(H.PO,), (ROMER, 2005).

5.4.4 Verfahren zu thermochemischen Behandlung von Klarschlammaschen
im EU-Projekt SUSAN

Das Verfahren zur thermochemischen Behandlung von Klarschlammaschen zu
Phosphordiingern befindet sich derzeit noch im Entwicklungsstadium. Erste
erfolgreiche Untersuchungen wurden dazu von der Bundesanstalt fur Material-
forschung und -prufung (BAM) im Rahmen eines UFOPLAN-Projektes durchge-
fuhrt (UBA-Vorhabensnummer 203 33 396). Die Weiterentwicklung des Ver-
fahrens erfolgt im Rahmen des EU-Projektes SUSAN (KLEY et al., 2005a;
KLEY et al., 2005b).

Die thermische Behandlung von Klarschlammaschen zielt darauf ab, die
Schwermetalle durch Verdampfung aus der Asche zu entfernen, da erhohte
Schwermetallgehalte eine direkte Verwendung der Aschen in der Land-
wirtschaft verhindern sowie die Phosphate in eine pflanzenverfugbare Form zu
uberfuhren. In Bild 5.14 ist das Prinzip der thermochemischen Behandlung
dargestellt (KLEY et al., 2005b).
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Sonderabfall zur
Entsorgung
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Drehrohrofen z.B. Nasswésche

f

Schwermetallchloride

MgCl,, KCI — T

Klarschlammasche —» —» P-haltiger Diinger

Bild 5.14: Thermochemische Behandlung von Klarschlammasche (nach
KLEY et al., 2005b)

In einem ersten Schritt wird die phospathaltige Klarschlammasche mit chlorid-
haltigen Stoffen versetzt. Als Chloride kdonnen Kaliumchlorid (KCl) und/ oder
Magnesiumchlorid (MgCl,) verwendet werden. Diese werden hinsichtlich der
vorhandenen Schwermetalle uberstochiometrisch in Form einer 20 — 40 %igen
wassrigen Lésung zu den in der Asche vorhandenen Schwermetallen zudosiert.
Die nach der Behandlung verbleibenden Anteile beeintrachtigen die
Dungewirksamkeit des Produktes nicht, da sowohl KCI als auch MgCl;
Bestandteile von Dingemitteln darstellen. Das Gemisch wird anschlieRend der
thermischen Behandlung zugefuhrt. In geschlossenen Systemen wie z. B.
Drehrohréfen werden bei Temperaturen > 850 °C die Schwermetalle in die
entsprechenden Chloride Uberfuhrt und verdampft. Dieses mit Schwermetallen
und Chloriden angereicherte Gemisch wird Uber den Gaspfad ausgeschleust,
uber einen Nasswascher abgeschieden und muss als Sonderabfall entsorgt
werden (KLEY et al., 2005b).

Die weitestgehende Entfrachtung der Asche von den Schwermetallen
Cadmium, Kupfer, Blei, Zinn und Zink wurde zunachst bei Zudosierung von
MgCl,-Edelsole erreicht. Allerdings muss flr eine quantitative Entfernung von
Arsen, Chrom und Nickel zunachst durch Chlorgasdosierung (statt der Zugabe
von Magnesiumchloridsole) eine Cl,-haltige Atmosphare erzeugt werden, in der

auch das Eisenoxid weitgehend in Eisenchlorid umgeformt werden kann. In
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Gegenwart von Eisenoxiden sind As-, Cr - und Ni -Chloride nur eingeschrankt
bestandig und lassen sich somit nicht in nennenswerten GroRenordnungen
durch MgCly- oder KCI-Donatoren entfernen (KLEY et al., 2005b).

Durch diesen Prozess werden die in der Klarschlammasche vorliegenden
Phosphate in pflanzenverfigbare Kalium- bzw. Magnesiumphosphate tberflihrt
(KLEY et al., 2005b).

Detailfragen dieser Verfahrenstechnik sind nach wie vor zu beantworten, bei-
spielsweise hinsichtlich der Korrosionsbestandigkeit der Anlagenteile und zu
den okonomischen und oOkologischen Auswirkungen der Reaktionsgase bzw.
der entstehenden schadstoffhaltigen Waschwasser. Die Weiterentwicklung und
genauere Untersuchung der ablaufenden Prozesse und der Pflanzenverfug-
barkeit sowie die Entwicklung eines Verfahrens zur Dingemittelkonditionierung
erfolgt derzeit im Rahmen des EU Projektes SUSAN (KLEY et al., 2005a; KLEY
et al., 2005b).

5.4.5 Verfahren zur thermochemischen Behandlung von Klarschlammaschen
der Firma ASH DEC Umwelt AG

Die Firma ASH DEC Umwelt AG hat ein Verfahren entwickelt, das aus
Klarschlammasche ein Dingemittel produziert, das die Schadstoffgrenzwerte
sowohl der deutschen als auch der Gsterreichischen Dungemittelverordnung
einhalt und sich durch eine gute Pflanzenverfugbarkeit auszeichnet. Das
Produkt PHOSKRAFT® wurde im Marz 2006 als Diingemittel zugelassen. Das
Verfahren ist bereits grof3technisch auf einer Verbrennungsanlage in Wien
erprobt worden. Eine weitere Pilotanlage in Eferding (Oberdésterreich) soll ab
der 2. Jahreshalfte 2007 18.000 Mg/ a Mehrnahrstoffdinger produzieren.
Europaweit befinden sich weitere Projekte in Planung (ASH DEC, 2006).

Bei diesem Verfahren wird die Asche zunachst mit Saure und Chloriden intensiv
durchmischt. Dabei eintretende Reaktionen flihren dazu, dass vorhandene

chemische Verbindungen aufgebrochen werden, so dass Schwermetalle aus
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ihrer fixen Struktur gelést werden und Nahrstoffe aktiviert werden. Der
Mischvorgang dauert wenige Minuten. Das entstandene feuchte Rohgranulat
wird einem Trockner zugefuhrt und auf 2-4 % Restfeuchte getrocknet.
Anschlieend gelangt die vorgetrocknete Mischung in einen Thermoreaktor und
wird dort bei Temperaturen von bis zu 950 °C gebrannt. Die Schwermetalle
verdampfen und werden in der Rauchgasreinigung abgeschieden. Die
vorhandenen Phosphate und andere Nahrstoffe werden in Verbindungen
uberfuhrt, die zu Uber 90 % pflanzenverfugbar sind. Durch die Zugabe von
Phosphor, Kalium und Stickstoff kann ein auf den Abnehmer ausgerichtetes
Endprodukt generiert werden. Ein abschlieBendes Pelletieren gewahrleistet ein
stabiles, staubfreies Dingekorn und ermdglicht dem Landwirt die Nutzung des
Produktes analog zu herkdmmlichen Mineraldiingern (PRINZHORN, 2005; ASH
DEC, 2006).

Die Verfahrenskosten betragen 100 bis 130 €/ Mg Asche und konnen durch die
Annahmeerldse, die fur Klarschlammasche zu erzielen sind sowie durch die
Produkterldse getragen werden (PRINZHORN, 2005).

5.5 Dungewirksamkeit der gewonnenen Produkte

Je nach eingesetztem Verfahren zur Nahrstoffrickgewinnung fallen in ihrer Zu-
sammensetzung unterschiedliche Endprodukte an. Im Wesentlichen sind dies
Calcium-, Aluminium-, Magnesium-, Kalium- und Eisenphosphate bzw.
Magnesium-Ammonium-Phosphat (Struvit) oder Mischungen aus mehreren
vorgenannten Verbindungen. Die Dungewirksamkeit der einzelnen Produkte
befindet sich derzeit in der Diskussion. Mit keinem Verfahren konnte bisher ein
wasserlosliches primares Calciumphosphat bzw. Diammoniumhydrogen-
phosphat gewonnen werden, die einen wesentlichen Bestandteil der heute
eingesetzten P-Mineraldiinger darstellen (ROMER, 2006).

Von den Sekundarphosphaten wird dem Struvit aufgrund seiner Zusammen-
setzung aus den drei Makronahrelementen Phosphor, Magnesium und Stick-

stoff ein besonderer Stellenwert eingeraumt. ROMER (2006) fuhrt Ergebnisse
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einzelner Gefaldversuche auf, die zeigen, dass die Dingewirkung von Struvit
bei Weidelgras sehr ahnlich der von Monocalciumphosphat, also einer wasser-
|6slichen Phosphorverbindung, ist. Gleiches bestatigen auch SIMONS und
CLEMENS (2006), die Uber 170 Tage Pflanzenversuche mit Welschem Weidel-
gras und Rotklee durchgeflihrt haben. Die guten Ergebnisse bezlglich der
Dungewirkung von Struvit korrelieren jedoch nicht mit der geringen Ldslichkeit
des Produktes. Als Grund fur den guten Phosphorentzug werden Unreinheiten
des Struvits wie Magnesium-Phosphat-Hydrat oder Ammonium-Citrat, die eine
hohe Ldslichkeit aufweisen, aufgefihrt (SIMONS und CLEMENS, 2006;
ROMER, 2006).

Das Recyclingprodukt, das im Seaborne-Verfahren (Kapitel 5.3.4) durch
Zugabe von Magnesium in der Phosphat-Fallungsstufe gewonnen wird, erzielt
eine mit herkdbmmlichen Ca(H,PO,).-Dingern vergleichbare Duingewirkung.
Dies ergaben orientierende Versuche, die uber einen Zeitraum von 21 Tagen
mit Roggenpflanzen durchgefiihrt wurden (ROMER, 2006).

Dungemittel, die aus Fallprozessen mit Metallsalzen entstanden sind, weisen
eine unterschiedliche Pflanzenverfugbarkeit auf. Die Versuche mit Roggen-
pflanzen haben ergeben, das Eisenphosphat nur eine unzureichende Dunge-
wirksamkeit erzielt. Aus diesem Grund wird von der Fallung von Eisenphosphat
zur Gewinnung eines Sekundarrohstoffes abgeraten. Eine Dungung der
Pflanzen mit Aluminiumphosphat hingegen erzielte im Versuch vergleichbare
Ergebnisse wie die Dungung mit herkdbmmlichem Thomasphosphat. Thomas-
phosphat fallt als Nebenprodukt bei der Stahlerzeugung an und ist im Boden
malig verfugbar. Da es jedoch durch Aluminium je nach Bodentyp zu Wurzel-
schadigungen kommen kann, wird auch hier von einer Fallung mit Aluminaten
abgeraten (ROMER, 2006; CORNEL und SCHAUM, 2005).

Die Calciumgehalte in den gewonnen Calciumphosphaten haben einen Einfluss
auf die Wasserloslichkeit des Produktes und damit auf die Pflanzenverfug-
barkeit. Bei der Phosphatfallung mit CaOH, Ca(OH), oder Ca-Salzen sollte nur

primares und/ oder sekundares Calciumphosphat ausgefallt werden, da dieses
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durch seinen geringen Ca-Gehalt eine hohe Wasserldslichkeit gewahrleistet. Ab
einem Ca-Gehalt von > 29,4 % sinkt diese ab, so dass entsprechende Calcium-
phosphate als Diingemittel auf nicht sauren Bdden ineffektiv sind (ROMER,
2006).

Die bisher durchgefiihrten laborchemischen Untersuchungen beispielsweise zur
Laslichkeit oder zur kristallographischen Struktur sowie die wenigen Gefal3- und
Feldversuche reichen nicht aus, um eine umfassende Bewertung der
gewonnenen Phosphorprodukte hinsichtlich ihrer Eignung als Dingemittel ab-
geben zu konnen. Es bedarf der Durchfihrung von Langzeitversuchen mit
wichtigen Kulturpflanzen von der Keimphase bis zur Ernte sowie von Gefal-
und Feldversuchen mit Boden unterschiedlicher Textur, Bodenreaktion und
Phosphorversorgungsgraden (ROMER, 2006). Des Weiteren besteht noch ein
erheblicher Forschungsbedarf bei der Produktion von pflanzenverfliigbaren
Dungemitteln mit gleich bleibender hohen Phosphor-Verfugbarkeit (SIMONS
und CLEMENS, 2006).
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TEIL C: Nachfallung von Phosphor an Binnen-
gewassern

6 Phosphorelimination an Binnengewassern

Neben wirtschaftlichen Aspekten wie Fischerei oder Entnahme von Rohwasser
zur Trinkwasseraufbereitung nimmt die Bedeutung der Binnengewasser als
Naherholungsgebiet (Baden, Wassersport) zu. Hinsichtlich einer verstarkten
Nutzung und der in der Wasserrahmenrichtlinie gestellten Anforderungen
bezuglich der Gewasserqualitat von Binnengewassern, nach denen diese bis
2015 einen guten Okologischen und einen guten chemischen Zustand (EU-
WRRL, 2006) aufweisen mussen, muss der anthropogen bedingten Eutro-
phierung der Gewasser verstarkt Beachtung geschenkt werden. Verkrautungen
und faulende Algenmassen koénnen den Erholungswert des Gewassers
nachteilig beeinflussen; eine verstarkte Algenbildung kann Verstopfungen in
den Filtern von Trinkwasseraufbereitungsanlagen hervorrufen. Obwohl haupt-
sachlich Phosphor der limitierende Nahrstoff fur das Wachstum des Phyto-
planktons in den meisten Seen ist, wirkt haufig auch Stickstoff wachstums-
begrenzend (MABERLY et al., 2004).

Die unterschiedlichen Eintragspfade von Phosphor in deutsche Oberflachenge-

wasser und die dazugehdrigen Mengen sind in Bild 6.1 dargestellt.
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Bild 6.1: Phosphoreintrage in Oberflachengewasser nach Eintragspfaden
(BEHRENDT et al., 2003)
Phosphor gelangt in Deutschland uberwiegend durch abgeschwemmte Diunge-
mittel von landwirtschaftlich genutzten Flachen aber auch aus Kilaran-
lagenablaufen, behandeltem Niederschlagswasser von versiegelten Flachen
und gewerblichen Direkteinleitern (M 606, 2005) in die Oberflachengewasser.
Zur Reduzierung der Phosphorkonzentration und zur Uberfiihrung des Gewas-
sers in seinen ursprunglichen ,potentiell naturlichen Zustand® kénnen unter-
schiedliche MaRnahmen ergriffen werden, die die physikalische, chemische und

biologische Struktur des Gewassers bertcksichtigen.

6.1 Gewasserstrukturen

Binnengewasser bieten flr zahlreiche Tier- und Pflanzenarten einen Lebens-
raum. lhre Ansiedlung ist abhangig von der Wassertiefe und der Entfernung
vom Ufer (Bild 6.2).
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Bild 6.2: Lebensrdume in einem See (M 606, 2005; verandert)

Litoral

In der flachen, gut durchlichteten Uferzone, dem Litoral, leben bewurzelte und
schwimmende Wasserpflanzen (Makrophyten). Die gut durchlichtete, obere
Wasserschicht weiter vom Ufer entfernt wird Pelagial genannt und wird vom
Phytoplankton (pflanzliches Plankton, z.B. kleine Algen) besiedelt. Im
Profundal, dem lichtlosen, freien Tiefwasser, leben Bakterien und Tiere, die sich
von der organischen Substanz (z. B. abgestorbene Pflanzen und Tiere)
ernahren, die aus der durchlichteten Zone des Sees herabsinkt. Die Bodenzone

eines Sees wird Benthal genannt.

Das im Pelagial lebende Phytoplankton bildet die Nahrungsquelle fir das
pflanzenfressende (herbivore) Zooplankton, welches vom rauberischen (carni-
voren) Zooplankton gefressen wird. Beide Zooplanktongruppen bilden die
Nahrungsquelle der Friedfische. Endkonsument in der Nahrungskette sind die
Raubfische (Bild 6.3). Es wird deutlich, dass der Fischbesatz in einem
Binnengewasser mal3geblich die Qualitat und die Struktur des Gewassers

beeinflusst.
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Bild 6.3: Nahrungskette (RHEINHEIMER, 1991; verandert)

Die Struktur eines Gewassers wird neben biologischen auch von physikalischen
und chemischen Parametern bestimmt. Die unterschiedlichen Lichteinwirkung-
en auf ein Gewasser fuhren zu Temperaturunterschieden in diesem. In der gut
durchlichteten Schicht wird das Oberflachenwasser durch die Sonne erwarmt.
Diese Schicht wird Epilimnion genannt. Zwischen dem Epilimnion und dem
lichtlosen und damit kalten Tiefenwasser, dem Hypolimnion, kommt es zu
einem Temperatursprung. Die Wasserschicht, in der der Temperaturwechsel
stattfindet, heil3t Metalimnion. Das Metalimnion hindert den Nahrstofftransport
aus dem Hypolimnion in das Epilimnion. Die Folge ist dort ein begrenztes
Algenwachstum und ein zunehmendes Sauerstoffdefizit im Tiefenwasser. Die

Schichtung tritt vor allem im Sommer in tiefen Seen auf.

Flache Seen zeichnen sich dadurch aus, dass sie Uber einen langeren Zeitraum
keine stabile Schichtung aufweisen. Durch die nahezu gleichmallige
Temperaturverteilung im Wasserkorper wahrend des Sommers kann es durch
Windeinwirkungen zu Umwalzungen kommen. In diesen Seen laufen die
mikrobiellen Abbauvorgange schneller ab als in tiefen Gewassern. Grund

hierfr sind die hoheren Wassertemperaturen und die gute Sauerstoff-
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versorgung. Die Folge ist eine beschleunigte Freisetzung von Abbauprodukten
der am Gewasserboden gelagerten organischen Substanzen. Dieser Vorgang
fuhrt zu vermehrtem Biomassewachstum wie z. B. einer massiven Phyto-
planktonentwicklung. Im Winter erfolgt durch jahreszeitlich bedingte Windereig-
nisse eine Durchmischung des Wasserkorpers, sofern dieser nicht zugefroren
ist, so dass nahezu im ganzen Wasserkorper auch bei tiefen Gewassern die
gleiche Temperatur vorherrscht (M 606, 2005; SPIEKER, 2002; CAMPBELL,
1997).

6.2 Sanierende und restaurierende Malkhahmen zur Seentherapie

Nach einer genauen Analyse der limnologischen Zusammenhange und einer
exakten Bestandsaufnahme koénnen MalRnahmen zur Verbesserung des
Zustandes eines Sees ergriffen werden. Diese werden unter dem Begriff
.~oeentherapie” zusammengefasst. Dabei wird zwischen sanierenden und

restaurierenden MalRnahmen unterschieden.

6.2.1 Sanierende MalRhahmen

Die Sanierung eines Sees zielt darauf ab, den Eintrag von Nahrstoffen, z. B.
durch Zulaufe, aus dem Seeeinzugsgebiet zu reduzieren. Sanierende
Malnahmen sind beispielsweise (M 606, 2005):

o Abwasserumleitung (Ringkanalisation),
e Phosphorruckhalt in Klaranlagen,

e Einrichtung von Puffer-/ Gewasserrandstreifen zum Schutz des Gewassers
vor Nahrstoffeintragen durch Abschwemmungen von landwirtschaftlich

genutzten Flachen,
e Pflanzenklaranlagen und Bodenfilter und

e technische Phosphoreliminationsanlagen als stationare Anlagen, in denen

das Wasser aus Zulaufen zu Seen und Talsperren behandelt wird.
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Neben den genannten MaRnahmen tragt selbstredend auch die Nitrifikation/
Denitrifikation, die in Deutschland auf Klaranlagen standardmaflig eingesetzt

wird, zur Reduzierung des Nahrstoffeintrags in die Gewasser bei.

6.2.2 Restaurierende MalRlnahmen

Haufig sind die sanierenden Malinahmen jedoch nicht ausreichend, um die
Anforderungen der Wasserrahmenrichtlinie zu erfullen. Der Direkteintrag von
Phosphor in ein Gewasser z. B. durch die Nutzung als Badegewasser kann
erheblich sein (93-100 mg P/(Badegastsd) (M 606, 2005)). In diesen Fallen
kann auf MaRnahmen zuruckgegriffen werden, die in seeinterne Prozesse
eingreifen und restaurierend wirken. Nach SPIEKER (2002) konnen
restaurierende Mallnahmen in mechanische, biologische und chemische

MaRnahmen unterteilt werden.

Mechanische MalRnahmen

Mechanische MalRnahmen werden am Sediment durchgeflhrt. Durch teilweise
oder vollstandige Entschlammungen wird dem Gewasser das nahrstoffreiche
und sauerstoffzehrende Sediment enthommen. Mit Schadstoffen belastete
Sedimente werden gesondert behandelt, wahrend unbelastete Sedimente in der
Landwirtschaft verwertet werden koénnen. Eine weitere mechanische
Malnahme stellt der Eintrag von sauerstoffhaltigen Mitteln in das Sediment dar,
um die Rulcklésung von Phosphor aus dem Sediment in das Gewasser zu
verhindern und den Abbau von organischen Substanzen zu férdern. Die
Einbringung von Kalk in das Sediment tragt zur Verrottung von organischem
Material wie z.B. Falllaub bei und fuhrt zu einer Seegrundverfestigung.
(SPIEKER, 2002)

Biologische MalRnahmen

Biologische MalRnahmen, deren Erfolg keineswegs im Voraus absehbar ist,
beeinflussen die BiozOnosen eines Gewassers mit dem Ziel, in einem
eutrophierten Gewasser die Kontrolle Uber das Wachstum des Phythoplanktons

zu erlangen. Dieses wird vom Zooplankton kontrolliert, in dem es das Phytho-
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plankton als Nahrungsquelle nutzt (siehe Bild 6.3). In einem eutrophierten
Gewasser nimmt jedoch die Anzahl der Friedfische zu, so dass es zu einem
starken Wachstum des Phytoplanktons (Algenblute) kommt. Durch eine Dezi-
mierung der Friedfische durch Netzfischerei oder durch Erhéhung des Raub-
fischbestandes kann dieses Gleichgewicht wieder hergestellt werden (M 606,
2005).

Makrophyten wie Seerosen oder Armleuchteralgen kénnen das Erscheinungs-
bild eines Badegewassers bzw. eines Gewassers, das fir den Angelbetrieb
oder Wassersport genutzt wird, storen. In solchen Fallen kann eine
mechanische Entkrautung Abhilfe leisten. Nach SPIEKER (2002) sollte sich
diese MalRnahme nur auf die genutzten Gewasserbereiche beschranken, da
eine grof¥flachige Entkrautung zu einem Anstieg des Phytoplanktonwachstums
und der Anzahl der Friedfische und damit zu einer Dezimierung des Zooplank-
tons fuhrt. Als Alternative zur mechanischen Entkrautung konnen Pflanzen
fressende Fische wie der Silber- oder Graskarpfen eingesetzt werden. Der
Einsatz dieser urspringlich in China beheimateten Fische ist jedoch in Bayern
und Nordrhein-Westfalen aufgrund der Faunaverfalschung verboten und
ansonsten nur mit einer fischerei- und naturschutzrechtlichen Genehmigung
erlaubt. Wissenschaftliche Belege fur einen Erfolg dieser MalRnahme sind
derzeit nicht vorhanden (M 606, 2005). Solche ,Biomanipulation® wird zwie-
spaltig beurteilt, da sie auch erhdhtes Pflanzenwachstum nicht gefressener,
giftiger Cyanobakterien (Blaualgen) zur Folge hatte. Diese sind z.B. fir
Badende und fur die Trinkwasserentnahme besonders unerwunschte

Mikroorganismen.

Chemische MaRnahmen

Die chemischen Malknahmen zur Sanierung eines Sees kdnnen nach SPIEKER

(2002) wie folgt zusammengefasst werden:

1. Erhdhung des Nahrstoffexportes: Entnahme des nahrstoffreichen hypo-
limnischen Wassers durch eine Tiefenwasserableitung (Grundablass,

Pumpen etc.) z. B. zur landwirtschaftlichen Verwertung,
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2. Tiefenwasserbeluftung (hypolimnische Bellftung): Erhéhung des Sauerstoff-
gehaltes im Hypolimnion, um dort die Anreicherung von Eisen, Mangan,
Ammonium, Schwefelwasserstoff und freier Kohlensaure zu begrenzen
(M 606, 2005),

3. Bellftung: Erhéhung des Sauerstoffgehaltes des Seewassers,

4. Zwangszirkulation/ kunstliche Destratifikation: permanenter oder intermit-
tierender Lufteintrag in das Gewasser zur Stabilisierung des Sauerstoff-
eintrags und zur Verminderung des Phytoplanktonwachstums durch Redu-

zierung der anaeroben Zonen im Tiefenwasser,

5. Erhohung der Pufferkapazitat: durch Verschiebung des Kalk-Kohlensaure-
Gleichgewichts durch CO2-Verbrauch sind pH-Werte bis 11 mdglich, daher
Zugabe von Carbonaten und Hydrogencarbonaten zum Herabsetzen des
pH-Wertes, wenn dieser nicht den Anforderungen der EU-Badegewasser-
richtlinie entspricht (pH-Wert zwischen 6 und 9 (BADEGEWASSER-
RICHTLINIE, 2003)),

6. Adsorption an Tragermaterialien im Gewasser: Einsatz von Tragermateria-
lien (Granulate aus Eisenhydroxiden, aktive Tonerden, PU-Schaume mit
phosphatadsorbierenden Materialien) zur Entfernung von Phosphorverbin-

dungen aus dem Gewasser.

SPIEKER (2002) fuhrt neben den oben genannten chemischen Mallnahmen
der Seenrestaurierung zwei weitere Verfahren auf, die eine Reduzierung der

Phosphorkonzentration im Seewasser ermoglichen:
e Externe Phosphorelimination und
e Chemische Fallung/ Adsorption im Gewasser.

Diese stellen im Rahmen der Studie einen Schwerpunkt dar und werden im

Folgenden detaillierter betrachtet.
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6.3 Verfahren zur Phosphornachfallung an Binnengewassern
(Chemische restaurierende Mallnahmen)

6.3.1 Externe Phosphorelimination

Die Einrichtung von externen Phosphoreliminationsanlagen kann den Trophie-
grad eines Gewassers durch Reduzierung der P-Konzentration senken. Diese
Anlagen kénnen sowohl als dauerhaft ortsfeste Anlagen oder aber als mobile
Anlagen am Ufer des Gewassers errichtet werden und sind in der Regel so
konzipiert, dass sie Eliminationsleistungen von 80 bis 90 % bezogen auf die
Zulauffracht erzielen. Aus dem See wird Wasser entnommen und in eine
Anlage gefuhrt, die das Phosphat mittels Fallung, Flockung, Flotation,
Adsorption und/ oder Filtration aus dem zu behandelnden Seewasser entfernt.
Eine weitere Technik zur externen Phosphorelimination ist das Verfahren der

Bodenfiltration.

6.3.1.1  Fallung, Flockung, Flotation

Das mit Nahrstoffen angereicherte Tiefenwasser des Hypolimnions wird dem
See enthommen und in externen Phosphoreliminationsanlagen behandelt. Die
Phosphorelimination erfolgt durch eine chemische Fallung (vgl. Kapitel 3.1). Als
Fallmittel konnen Eisen- oder Aluminiumsalze eingesetzt werden. Durch
Analyse des Wassers kann eine genaue Zudosierung der Fallmittel erfolgen.
Nach der Fallung mit anschlieRender Abtrennung der Flocken z. B. durch
Sedimentation oder Flotation kann das gereinigte Wasser in das Meta- oder
Hypolimnion zurtckgeleitet werden. (M 606, 2005; SPIEKER, 2002)

Durch diese Verfahrensweise werden neben dem Phosphat auch die Uber-
schissigen Fallmittel nahezu vollstandig zurlickgehalten und das Gewasser, je

nach Fallmitteleinsatz, somit nicht zusatzlich mit einer Aufsalzung belastet.

6.3.1.2  Filterung und Adsorption

In flachen Gewassern kann es wahrend der Sommermonate zu einer verstark-
ten Algenblite kommen (vgl. Kapitel 6.1). In der Algenbiomasse liegt Phosphor

zum groflten Teil als partikularer Phosphor vor. Aus diesem Grund kann bei
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flachen Seen eine gezielte Behandlung der oberen Wasserschicht erfolgen.
Durch ein externes Filtrationsverfahren, z.B. durch eine Membran
(Mikrofiltration), werden die Algen und andere Trubstoffe aus dem Seewasser
entfernt. Die Bindung des geldsten Phosphates aus dem Filtrat erfolgt durch
Adsorption an Aktivtonerde oder an Eisenoxidhydrat. Dieses Verfahren eignet
sich auch, wenn das Wasser des gesamten Wasserkorpers behandelt werden
soll (M 606, 2005; SPIEKER, 2002).

6.3.1.3 Bodenfilter

Bodenfilter, die zur externen Phosphorelimination eingesetzt werden, erzielen
Eliminationsraten von ca. 50 % bezogen auf die Zulauffracht (M 606, 2005). Sie
werden zur Abtrennung partikularer und zur Entfernung geléster Phosphate
eingesetzt und ein- oder zweistufig ausgebildet. Die zweistufigen Bodenfilter
haben einen Grobfilter vorgeschaltet, der einer Verstopfung der Filtersysteme
vorbeugen soll. Wird der Filter mit algenreichem Wasser des Epilimnions
gespeist, sterben die Algen, in denen partikularer Phosphor enthalten ist, auf
dem Grobfilter ab. Auf diese Weise kann auch einer Anreicherung der
Biomasse im nachgeschalteten Bodenfilter entgegengewirkt werden. Das
Wasser wird Uber eine Drainageleitung einem Sammelschacht zugefuhrt, von
dem aus die zweite Stufe, der bewachsene Bodenfilter, gespeist wird. Wegen
der klimatischen Bedingungen in Deutschland hat sich Schilf zur Bepflanzung
von Bodenfiltern durchgesetzt. Nach SPIEKER (2002) sorgt dieser neben der
notwendigen Durchliftung des Bodens auch dafur, dass in das System
eingebrachte Nahrstoffe Uber die Wurzeln aufgenommen werden und so dem
Wachstum der Pflanze dienen. Das verbleibende geldste Phosphat wird an
kalk- und eisenreichen Substraten adsorbiert. Da die Sorptionsfahigkeit der
Substrate begrenzt ist, muss bei deren Erschopfung das mineralische Filter-

material ausgebaut und ersetzt werden.
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6.3.2 Chemische Fallung/ Adsorption im Gewasser

Die chemische Fallung im Gewasser zielt darauf ab, den geldsten algenver-
fugbaren Phosphor in der oberen, durchleuchteten Wasserschicht (euphotische
Zone) zu reduzieren. Dies hat zur Folge, dass die Primarproduktion im Pelagial
vermindert und so der Trophiegrad des Gewassers gesenkt wird. Das im
Wasserkorper geloste Phosphat wird je nach Fallmitteleinsatz als
schwerldsliches Phosphat an kolloidale Flocken sorbiert, oder der partikulare
Phosphor (z. B. in der Algenbiomasse) wird durch Koagulation gebunden und
im Sediment deponiert. Fur die Fallung konnen wie zur Phosphorelimination auf
kommunalen Klaranlagen Aluminium- und Eisensalze sowie Calcium-

verbindungen eingesetzt werden (siehe Tabelle 3.1).

Der Einsatz von Calciumverbindungen erfordert im Vergleich zu den Aluminium-
und Eisensalzen eine mehrfache Wiederholung der Behandlung, da sich die
Fallprodukte als instabil erwiesen haben (M 606, 2005; SPIEKER, 2002).

Der Einsatz von Naturstoffen wie aktivierte Tonerde (Al,O3) bildet eine Alter-
native zu den oben aufgefihrten Fallmitteln. Tonerde ist in der Lage, Phosphate
zu sorbieren und kann bei niedrigen pH-Werten eingesetzt werden. Ein weiterer

Adsorber stellt Bentonit dar.

Die Einbringung des Fallmittels erfolgt in Abhangigkeit der Gewassergrolie und
der Form, in der das Fallmittel vorliegt (granuliert oder als konzentrierte
Lésung). Die Verteilung kann Uber Rohrleitungen im See oder vom Schiff bzw.

Flugzeug erfolgen.

Der Zeitpunkt der Aufbringung sollte so gewahlt werden, dass der grofdte Teil
des Phosphors im Wasserkorper als geloster Phosphor vorliegt. Aus diesem
Grund ist die Aufbringung des Fallmittels sinnvoll, wenn die Eisdecke auf dem
Gewasser zu schmelzen beginnt. Als nachteilig wird die Wetterlage im Fruhjahr
aufgefuhrt. Windereignisse erzeugen Umwalzungen im Gewasser und kdnnen

damit den Fallungsprozess negativ beeinflussen. Eine Alternative stellt die
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Einbringung des Fallmittels in das nahrstoffreiche Hypolimnion durch

Rohrleitungen im See wahrend des Sommers dar (M 606, 2005).

Haufig wird die chemische Fallung im Gewasser in Kombination mit anderen

Verfahren wie der Tiefenwasserbellftung oder der Destratifikation eingesetzt.

Die Einbringung von Fallmitteln wird kontrovers diskutiert, da Aluminiumver-
bindungen bei pH-Werten < 4 eine toxischen Wirkung haben. Der Eintrag von
Eisensalzen fuhrt zu einer Aufsalzung und Calciumverbindungen zu einer
Aufhartung des Gewassers. Eine Alternative stellt hier der Einsatz von Trager-
materialien dar, an denen Phosphat sorbiert wird. Verwendet werden kdnnen
Granulate aus Eisenhydroxiden und/oder aktivierte Tonerden oder PU-
Schaume, auf denen phosphoradsorbierende Materialien aufgebracht sind
(SPIEKER, 2002).
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7 Beispiele zur Phosphorelimination an Binnen-
gewassern

7.1 Ubersicht

In Deutschland werden zur Seentherapie unterschiedliche Technologien
herangezogen. Ein Auszug der eingesetzten Techniken ist der Tabelle 7.1 zu
entnehmen. Die Pyes-Konzentrationen beziehen sich dabei auf die vorhandenen

Konzentrationen im Gewasser.
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Tabelle 7.1: Auszug von durchgefihrten Mal3hahmen zur Seentherapie in
Deutschland
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Im Folgenden werden zwei Beispiele zur Nachfallung von Phosphor an Binnen-

gewassern ausfuhrlicher dargestellt.

7.2 Beispiel 1: Oberflachenwasseraufbereitungsanlage Tegel der
Berliner Wasserbetriebe

Als erstes Beispiel zur Phosphorelimination an Binnengewassern wird die Ober-

flachenwasseraufbereitung Tegel am Tegeler See der Berliner Wasserbetriebe

dargestellt.

Der Tegeler See liegt im Berliner Bezirk Reinickendorf (Berlin-Tegel). Nach dem

Wannsee ist er mit einem Wasservolumen von 25 Mio. m® die zweitgro3te Aus-

buchtung der Berliner Havel.

OWA Tegel

Bild 7.1: Luftbild des Tegeler Sees (N.N., 2006)

Der See weist eine durchschnittliche Tiefe von 7,90 m auf (max. Tiefe 16 m)
und ist durch insgesamt sieben Inseln stark zergliedert. Wahrend der Sommer-

monate bildet sich im See in der Regel eine stabile Schichtung aus.
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Die Anlage soll den Phosphatzufluss aus dem Nordgraben und dem Tegeler
Flie3 in den Tegeler See weitgehend einschranken, um eine Eutrophierung zu
verhindern. In den Jahren 1980 bis 1985 wurde die Phosphateliminationsanlage
(PEA) Tegel durch die Senatsverwaltung fur Bau- und Wohnungswesen Berlin
mit Unterstutzung der Berliner Wasserbetriebe errichtet und 1985 in Betrieb

genommen.
Das Flie3ischema der Anlage wird in Bild 7.2 dargestellt.

OBERFLACHENWASSERAUFBEREITUNGSANLAGE TEGEL

zum Tegler Flie >

) von der Oberhavel vom Tegler FlieB <

@ I I

Nordgraben

zum Tegler See

zum Klarwerk

&«

2ur
Oberhavel

I Module 1-3
1

®

Der Aufbereitungsprozess erfolgt

nach einem vie rf LA 7. Filterriickspiitwasserbehalter n. Ansatz- und Dosieranlage fiir
2. Feinrechen 8. Auslauf fliissige Fallungsmittel (FM)

A mechanische Reinigung 3. Verteilturm 9. Ansatz- und Dosieranlage fiir an- 12. Einlaufbecken

B Fillung und Flockung 4. Sedimentationsbecken ionische Flockungshilfsmitte! (FHM-a) 13. Sandtaschen

€ Sedimentation 5. Filter 10. Ansatz- und Dosieranlage fiir 14. Wehranlage

D Filtration 6. Rein- & Spiilwasserbehilter feste Fillungsmittel (FM)

Bild 7.2: FlieBRschema der Oberflachenwasseraufbereitungsanlage Tegel
(BERLINER WASSERBETRIEBE, 2006)

Das Oberflachenwasser aus dem Nordgraben und dem Tegeler Fliess wird vor
der Einmindung in den Tegeler See zuerst mechanisch gereinigt. Die
mechanische Reinigung besteht aus drei Grobrechen (35 mm), einem Einlauf-
becken mit Sandberaumung und drei Feinrechen (8 mm) (HEINZMAN et al.,
1991). Im Anschluss an die mechanische Reinigung erfolgt eine chemische
Phosphatelimination. Diese besteht aus der Verfahrenskombination Flockung,

Sedimentation und Filtration.
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Dem Oberflachenwasser wird Flockungs- und Flockungshilfsmittel zugegeben
und in drei Sedimentationsbecken mit einem Nutzvolumen von 9.975 m?
geleitet. Im Anschluss daran flieRt das Wasser durch je sechs nachgeschaltete
Zweischichtfilter mit einer Gesamtflache von ca. 1.800 m? (Gesamtnutzvolu-
men 12.600 m?®) in einen Reinwasserbehalter. Von dort wird es Uber eine

Kaskade zur Anreicherung mit Luftsauerstoff zurlck in den Nordgraben geleitet.

Die maximale Durchsatzleistung der Anlage betragt 5 m3/s und die jahrliche

Durchsatzmenge ca. 80 Mio. m?.

Der in den Sedimentationsbecken abgesetzte Schlamm wird Uber eine Abwas-

serdruckleitung in das Klarwerk Ruhleben gepumpt und dort behandelt.

Zusatzlich kann von einem Pumpwerk an der Oberhavel Uber eine Druck-
leitung durch den Tegeler See Havelwasser zur Behandlung in die Anlage
gepumpt werden, um die Durchstrémung des Tegeler Sees mit phosphatredu-
ziertem Wasser zu erhéhen. (BERLINER WASSERBETRIEBE, 2006; HEINZ-
MANN et al., 1991)

7.3 Beispiel 2: Kleiner Seddiner See

Der Kleine Seddiner See liegt im Landkreis Potsdam-Mittelmark in Branden-
burg. Er wird vorwiegend fur die Fischerei genutzt, bietet sich aber aufgrund
seiner Stadtnahe auch als Erholungsgebiet an. Das 4,4 ha grol’e Gewasser mit
einer maximalen Tiefe von 4,2 m weist im Sommer keine stabile Schichtung
auf. Die Phosphorkonzentrationen lagen vor der Restaurierung mit 70 —
95 ug/ L im Vergleich zu den in Tabelle 7.1 aufgefUhrten Konzentrationen
eutrophierter Gewasser zwar im unteren Bereich, doch beeinflussten diese
Konzentrationen bereits die Sichttiefe des Kleinen Seddiner Sees. Aufgrund
seines Erholungswertes sollte der optische Eindruck des Gewassers verbessert
werden (DAMANN, 2006).

Zur Phosphorelimination und damit zur Reduzierung der Konzentration im
Wasserkorper wurde am Ufer eine mobile Pelicon-Anlage der UIT Umwelt- und

Industrielle Technik, Hamburg errichtet. Die Anlage ist fur einen Wasser-
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durchsatz von 35 m3h ausgelegt, wurde aber mit 40 m3*h betrieben
(FITSCHEN, 2002). In Bild 7.3 ist dieser Anlagentyp dargestellt.

Gewasser-Restaurierung durch

Phosphat-Elimination aus dem
Pelicon Tiefenwasser (Hypolimnion)
Phosphat-Eliminations-Container

Y -

e ‘I*
- 1 I F Ricklauf des
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Bild 7.3: Schematische Darstellung einer externen Phosphorelimina-
tionsanlage Typ PELICON (UIT UMWELT- UND INDUSTRIELLE
TECHNIK, 2006)

Das Seewasser wird mit einer Tauchpumpe in die Pelicon-Anlage beférdert. In

einem ersten Schritt wird das Fallmittel zudosiert. Untersuchungen haben

ergeben, dass mit dem Einsatz von Polyaluminiumchlorid Ablaufkon-
zentrationen von kleiner 10 ug P/L erzielt werden kdnnen, was einer

Eliminationsleistung von ca. 87 % entspricht. Die danach einsetzende Flockung

der gefallten bzw. der im Wasser bereits enthaltenden Partikel erfolgt in einem

Rohrflockulator, der den Fallmitteleinsatz minimiert. Die entstandenen Flocken

werden mittels Mikroflotation vom Wasser abgetrennt. Dabei wird ein Druckluft-

Wassergemisch in das Wasser geblasen. Durch die Entspannung auf Atmo-

spharendruck entstehen feindisperse Luftblasen, die die Flocken an die Ober-

flache beférdern, wo sie abgezogen werden konnen. Der Vorteil der Mikro-
flotation liegt in der sehr guten Abscheideleistung (DAMANN, 2006, FITSCHEN,

2002). Das gereinigte Seewasser wird dem See wieder zugefihrt.
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Teil D: Versuchsergebnisse und Wirtschaft-
lichkeitsbetrachtung

8 Untersuchungen

8.1  Polyphosphatricklosung aus Schlamm der vermehrten
biologischen Phosphorelimination

8.1.1 Versuchsaufbau

Die Laborversuche zur Phosphatricklésung wurden im Labormalfistab mit
verschiedenen Mischungsverhaltnissen von Uberschuss- (USS) und Primar-
schlamm (PS) durchgefiihrt. Der Uberschussschlamm stammte aus der in
Kapitel 8.2.1.1 beschriebenen halbtechnischen Versuchsanlage, in der
Phosphor ausschlielich biologisch aus dem Abwasserstrom entfernt wurde.
Der verwendete Primarschlamm wurde aus dem Eindicktrichter des Vorklar-
beckens der Klaranlage Neuss-Siid abgezogen. Da der Uberschussschlamm
auf dieser Klaranlage separat maschinell eingedickt wird sowie Primar- und
Uberschussschlamm erst im Faulbehalter vermischt werden, konnte im Vorklar-
becken reiner Primarschlamm abgezogen werden, bei dem der Phosphor vor-
wiegend in partikularer Form vorliegt. Der Mischschlamm wurde drei unter-
schiedlichen, parallel verlaufenden Eindick- bzw. Ruckléseverfahren unter-

zogen, die sich jeweils Uber funf Tage erstreckten:
1. Statische Eindickung

2. Permanentes Mischen

3. Tagliches kurzes Durchmischen.

Zur Simulation einer statischen Schlammeindickung wurde der Schlamm in funf
1-Liter-Gefale gleicher Form gefullt (Bild 8.1) und sedimentierte funf Tage. Fur
die Varianten 2 und 3 mit Durchmischung wurde der Schlamm in zwei Gefalte
mit einem Mindestfassungsvermogen von jeweils 5 Liter geflllt. Im ersten
Gefaly (tagliches Durchmischen) wurde der Schlamm einmal taglich zur

gleichen Tageszeit kurz manuell aufgerthrt, im zweiten sorgte eine Mischvor-
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richtung mit einem vertikal rotierenden Ruder im Gefa} flir permanentes
Ruhren (permanentes Mischen). Der Mischer lief GUber den gesamten Versuchs-

zeitraum von funf Tagen mit ca. 18 Umdrehungen pro Minute.

Permanentes Riihren

Tégliches kurzes
Aufriihren

Statische Eindickung

Bild 8.1: Ansicht der Laborversuche zur Phosphatricklésung

8.1.2  Versuchsdurchfiihrung

Es wurden drei verschiedene Mischungsverhéltnisse (USS :PS) von Uber-
schussschlamm zu Primarschlamm eingestellt (1:1; 2:1; 1:2) sowie jeweils ein
Ruckléseversuch mit reinem Uberschussschlamm und reinem Primarschlamm
durchgefuhrt. In Tabelle 8.1 sind die Volumenverhaltnisse der Mischungs-
versuche sowie die resultierenden TS-Verhaltnisse zusammengestellt.
Aufgrund von Unsicherheiten bezlglich der Richtigkeit einiger Analyse-
ergebnisse bei der separaten Primarschlammeindickung (Volumenverhaltnis
USS : PS = 0:1) wurde diese Versuchsreihe erneut durchgefiihrt, allerdings im

zweiten Ansatz mit einem etwas geringeren TS-Gehalt (Versuch f).



Tabelle 8.1: Volumen- und TS-Verhaltnisse der verwendeten Schlamme
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und Schlammgemische

Versuchs- Volumenverhaltnis TS-Verhaltnis
nummer Uss PS USS [g/ L] PS[g/ L]
a 1 0 50 0

b 2 1 20,4 1,0

c 1 2 10,2 2,0

d 1 1 4,0 9,8

e 0 1 0 19,7

f 0 1 0 15,9

Die Messreihen begannen jeweils montags und wurden freitags abgeschlossen.
Der hohe TS-Gehalt des Uberschussschlammes bei den Volumenverhaltnissen
2:1 bzw. 1:2 (Versuche b und c) kam dadurch zustande, dass am vorausge-
gangenen Wochenende die Rucklaufschlammpumpe der Versuchsanlage
ausgefallen war, die den belebten Schlamm zurlick ins anaerobe Becken der
Bio-P-Anlage fordert. Daher wurde dieser im Nachklarbecken gestapelt, so
dass sich ein TS-Gehalt von Uber 20 g/L einstellen konnte. Die stark
schwankenden TS-Gehalte des Primarschlammes lassen sich darauf zuruck-
fuhren, dass dieser im Trichter des Vorklarbeckens der Klaranlage Neuss-Sud
unterschiedlich lang eingedickt hat. Abgezogen wird der Primarschlamm jeweils
morgens um 6 Uhr und mittags um 12 Uhr. Wurde der Schlamm morgens aus
dem uberwiegend leeren Trichter entnommen, war dieser weniger eingedickt

als gegen Mittag in einem fast vollen Trichter.

Zu Beginn der Versuchsreihe wurde der Schlamm nach einer getrennten Er-
mittlung des TS-Gehalts von Primar- bzw. Uberschussschlamm im gewtinsch-
ten Volumenverhaltnis gemischt und in die Versuchsgefalle geflllt. Eine Probe
des Gemisches wurde mit Hilfe von Schnelltests der Firma Dr. Lange hin-
sichtlich Pges und Nges analysiert. Ein Teil des Schlammgemisches wurde filtriert

und die Anfangskonzentrationen an PO4-P und NH4-N im Filtrat bestimmt.

Bei den Versuchen der statischen Eindickung mit finf Einzelgefalen konnte
taglich ein GefaR zur Ermittlung des Uberstandswasseranteils und fiir die

Analytik der PO4-P- und NH4-N-Konzentrationen mittels Schnelltest der Firma
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Dr. Lange verwendet werden. Taglich wurde den zwei 5-Liter-Gefallen (Bild
8.1) nach kurzem Aufrihren eine Schlammprobe von einem Liter entnommen.
Diese sedimentierte drei Stunden. Anschlie®end erfolgte die Entnahme des
Uberstandswassers, dessen Menge erfasst wurde und in dem die jeweiligen
Konzentrationen an PO4-P und NH,4-N ermittelt wurden. Schwebstoffe im Uber-
standswasser wurden jeweils vor der Durchfuhrung der Analytik abfiltriert.
Danach wurde die fehlende FlUssigkeitsmenge durch Wasser ersetzt und
Untersuchungen zum TS-Gehalt und dem Schlammvolumen fir die

Mischschlamme durchgefihrt.

8.1.3 Ergebnisse

8.1.3.1  Einfluss der Schlammeindickung auf die PO4-P-Konzentration

Die in Bild 8.2 dargestellten Diagramme veranschaulichen den Einfluss der Art
der Schlammeindickung (statische Eindickung, permanentes Mischen, tagliches
kurzes Durchmischen) auf die Phosphatphosphor-Ricklésung. Die anfang-
lichen PO4-P-Konzentrationen fur den 0. Tag entsprechen den Analysewerten
nach Filtration des Schlammgemisches. Die Konzentrationen fur den 1. bis 4.

Tag wurden jeweils 24 h nach dem vorangegangenen Analysewert ermittelt.
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a) TS-Verhaltnis 5,0:0 b) TS-Verhaltnis 20,4:1,0
250 250
—— kurzes Durchmischen
g 200 +— —m— permanentes Mischen %7 200 +
€ 150 +— statische Eindickung £ 150 -
DL-.. 100 DL-.- 100 B —o— kurzes Durchmischen
O 50 - (@) 50 —@— permanentes Mischen|_|
o /l%:; o statische Eindickung
0 +—F T T T T O T
0 1 2 3 4 0 1 2 3 4
Versuchstag Versuchstag
c) TS-Verhéltnis 10,2:2,0 d) TS-Verhéltnis 4,0:9,8
250 —— kurzes Durchmischen 250 -
= 200 s | | =000 | | g v
é 150 statische Findickung é 150 statische Eindickung
% 100 - ﬁ 5, 100 -
Q 50 © 50| — - -
0 0
0 1 2 3 4 0 1 2 3 4
Versuchstag Versuchstag
e) TS-Verhéltnis 0:19,7 f) TS-Verhéltnis 0:15,9
250 250
= 200 —&—kurzes Durchmi.schen =200 —&—kurzes Durchmiéchen
jo —@— permanentes Mischen (o)) —@— permanentes Mischen
.g. 150 statische Eindickung g. 150 statische Eindickung
% 100 | 5, 100 -
o o]
o 501 p—————— ¢ % e B S——
O T T T T 0 T T
0 1 2 3 4 0 1 2 3 4
Versuchstag Versuchstag
Bild 8.2: PO4-P-Konzentrationen im Uberstandswasser, getrennt nach

dem TS-Verhdltnis von USS zu PS fiir die drei Schlammein-

dickvarianten

Wenn der Schlamm lediglich einer statischen Eindickung unterzogen wird, wer-

den erwartungsgemaR die niedrigsten PO4-P-Konzentrationen im Uberstands-

wasser festgestellt. Dies gilt, wie aus den Diagrammen in Bild 8.2 ersichtlich ist,

fur alle sechs TS-Verhaltnisse. Die Ursache flr diese geringen PO4-P Konzen-

trationen im Uberstandswasser liegt in der schlechten Durchmischung von

fester und flussiger Phase. Zwar sorgt das anaerobe Milieu bei den Mikro-

organismen flr den Abbau von gespeichertem Polyphosphat und eine Ruck-

I6sung dessen in ihre nachste Umgebung, allerdings gelangt dieses nun stark

mit PO4-P angereicherte Kontaktwasser aufgrund ausbleibender Turbulenzen
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nicht in die oberen Schichten des Uberstandswassers, sondern verbleibt
zwischen den Flocken des belebten Schlammes. Werden diese allerdings auf-
gewirbelt, so kann das hochkonzentrierte Kontaktwasser freigesetzt werden,
und ein Transport des Phosphats ins Uberstandswasser ist méglich. Daher er-
geben sich weit hdhere Konzentrationen, wenn der Schlamm permanent ge-

riihrt bzw. vor Abzug und Analyse des Uberstandswassers aufgerihrt wird.

Weiterhin auffallig bei einem Vergleich der Kurvenverldufe in den Diagrammen
von Bild 8.2 ist, dass mit abnehmendem TS-Verhaltnis die Kurvenverlaufe fur
alle drei Eindickvarianten flacher werden, d. h. dass die riickgeldste Phosphat-
phosphor-Konzentration weniger stark ansteigt. Fur die beiden Messreihen, bei
denen ausschliel3lich Primarschlamm untersucht wurde (Diagramme e und f),
verlauft die Kurve der Konzentrationssteigerung nahezu horizontal. Dies lasst
sich auf das Fehlen der Mikroorganismen zurlckflhren, die naturgemaf nur im
belebten Schlamm zu finden sind. Folglich ist der Schlamm keinen biologischen
Anderungsprozessen ausgesetzt. Zu beachten sind die unterschiedlich stark
ausgepragten Anfangskonzentrationen zu Beginn (0. Tag) der Untersuchungs-
reihe. Wahrend diese flr die ausschlielliche Primarschlammeindickung (also
Diagramme e und f mit den TS-Verhaltnissen 0: 19,7 und 0 : 15,9) mit 26 und
32 mg PO4-P/ L relativ eng beieinander liegen, wachsen die Konzentrationen
mit steigendem TS-Gehalt des Uberschussschlammes auf Uber
100 mg PO4-P/ L an (Diagramm b und c). Lediglich auf das TS-Verhaltnis von
Diagramm a mit 5,0: 0 trifft dies nicht zu; hier liegen die Anfangskonzen-
trationen unter 4 mg PO4-P/ L. Die teils hohen Konzentrationen konnen damit
erklart werden, dass eine gewisse Konzentration im Abwasser gelosten
Phosphats uber die flissige Phase des Primarschlammwassers in den Versuch
eingetragen wurde. Fur die Messreihen mit den TS-Verhaltnissen von 20,4 : 1,0
(Diagramm b) und 10,2 : 2,0 (Diagramm c), ist jedoch die Hauptursache, dass
der Uberschussschlamm bereits im Nacheindicker der Bio-P-Anlage aufgrund
des Ausfalls der Rucklaufschlammpumpe bis zu zweieinhalb Tage einem
nahezu anaeroben Milieu ausgesetzt war und somit der Prozess der POas-P-

Rucklosung bereits dort eingesetzt hatte. Folglich ergeben sich die Anfangs-
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konzentrationen fur diese beiden TS-Verhaltnisse aus dem Uber das Primar-
schlammwasser eingetragene geldste Phosphat und dem aus dem Uber-
schussschlamm riickgel6sten Phosphat. Da der Volumenanteil an Uberschuss-
schlamm mit 1:2 (USS : PS) fiir das TS-Verhéltnis von 10,2 : 2,0 (Diagramm c)
kleiner ist als flr das TS-Verhaltnis 20,4 : 1,0 (Diagramm b) mit dem Volumen-
verhaltnis 2:1 (USS : PS), aber das Uberschussschlammwasser die héhere
PO4-P-Konzentration beisteuert, ergeben sich fur den Versuch dargestellt in
Diagramm c die im Vergleich niedrigeren POs-P-Anfangskonzentrationen im
Uberstandswasser von 74,2 mg PO4-P/L gegeniber 103,6 mgPO4-P/L
(Diagramm b).

8.1.3.2  Einfluss der Schlammeindickung auf die NH4-N-Konzentration

Die Kurvenverlaufe der NH4-N-Konzentrationen der verschiedenen TS-
Verhaltnisse sind in Bild 8.3 dargestellt. Die NH4-N-Konzentrationen des 0.
Tages entsprechen den Analysewerten nach Filtration des Schlammgemisches.
Die Konzentrationen flr den 1. bis 4. Tag wurden jeweils 24 Stunden nach dem

vorangegangenen Analysewert ermittelt.
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a) TS-Verhaltnis 5,0:0 b) TS-Verhaltnis 20,4:1,0
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c) TS-Verhaltnis 10,2:2,0 d) TS-Verhaltnis 4,0:9,8
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Versuchstag Versuchstag

Bild 8.3: NH4-N-Konzentrationen 'i.m Uberstandswasser, getrennt nach
dem TS-Verhéltnis von USS zu PS fir die drei Schlammein-
dickvarianten

Im Gegensatz zu den Phosphatkonzentrationen sind beim Ammoniumstickstoff

keine eindeutigen Gesetzmalligkeiten bezlglich der drei Varianten der

Schlammeindickung feststellbar. Zwar liegen die NH4-N-Konzentrationen des

statisch eingedickten Schlammes in vier von sechs Fallen unter denen der

anderweitig eingedickten Schlamme, allerdings ist der Kurvenverlauf fur alle
drei Varianten ahnlich. Ein tendenziell horizontaler Verlauf ist feststellbar und
lasst darauf schlieRen, dass die Art der Schlammeindickung keinen spurbaren

Einfluss auf die NH4-N-Konzentration im Uberstandswasser hat.
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Bei einem Vergleich der Schlammmischungsverhaltnisse werden die unter-
schiedlich hoch ausgepragten Anfangskonzentrationen an Ammoniumstickstoff
deutlich. Wahrend bei der reinen Uberschussschlammeindickung (Diagramm a)
kaum Ammoniumstickstoff im Uberstandswasser ermittelbar ist, steigt die
anfangliche NH4-N-Konzentration mit zunehmendem Volumenanteil des Primar-
schlammes auf uber 80 mg NH4-N/ L bei reiner Primarschlammeindickung an
(Diagramm e und f). Daraus kann gefolgert werden, dass der in den Versuchen
festgestellte Ammoniumstickstoff Uber den flissigen Anteil des Primar-
schlammes eingetragen wurde. Ammoniumstickstoff ist keinen Rucklésungs-
prozessen aus der festen Phase unterworfen, wie dies beim Phosphatphosphor
der Fall ist.

8.1.3.3 Einfluss des TS-Verhaltnisses auf die PO4-P-Konzentration

Die Diagramme in Bild 8.4 veranschaulichen den Einfluss des Mischungs-
verhaltnisses von Uberschussschlamm zu Primdrschlamm auf die PO4-P-
Konzentration. Es werden ausschlielllich die aus Rucklésungsprozessen
resultierenden PO4-P-Konzentrationen dargestellt, indem die PO4-P-Konzentra-
tionen des Versuchsstarts abgezogen wurden. Folglich beginnen alle Kurven
bei 0 mg PO4-P/ L.
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kurzes Durchmischen permanentes Mischen
180 180
<130 =)
E 2
a 80 - o
g 30 - = Qo
» 4 ‘ ‘#7
-20
0 1 2 3 4
Versuchstag Versuchstag
statische Eindickung USS[g TS/L]:PS [g TS ]
180 50:0
%130— —=—-204:10
: 80 - 10,2:2,0
8 30 - 4,0:9,8
20 ' == e * ——0: 19,7
0 1 2 3 4
Versuchstag ——0:159

Bild 8.4: PO4-P-Konzentrationen im Uberstandswasser, getrennt nach
den drei Schlammeindickvarianten

Die weitaus hdchsten PO4-P-Konzentrationen werden bei allen drei Eindick-
varianten mit einem TS-Verhéltnis (USS : PS) von 20,4 : 1,0 erzielt (Volumen-
verhaltnis USS : PS =2:1). Der hohe TS-Gehalt des Uberschussschlammes
von 20,4 g/L ist auf die in Kapitel 8.1.2 erlauterten langen Eindickzeiten
zurtuckzufihren. Fur die Variante ,kurzes Durchmischen“ ergeben sich mit
diesem Mischungsverhaltnis PO4-P-Konzentrationen von uber 100 mg/ L; beim
permanent gerthrten Schlamm liegt der Maximalwert bei 123 mg PO4-P/ L. Die
zweithdchsten Konzentrationen werden mit dem TS-Verhaltnis von 10,2 : 2,0 fur
den kurz aufgerihrten Schlamm erzielt, nur wenig geringer sind die PO4-P-
Konzentrationen beim TS-Verhaltnis 5,0 : 0. Die PO4-P-Konzentrationen im
Uberstandswasser bei den Versuchen des TS-Verhaltnisses 4,0:9,8 sind
deutlich geringer als bei den vorgenannten TS-Verhaltnissen, allerdings mit ca.
30 mg PO4-P/ L noch signifikant grofRer als bei den Versuchen mit reinem
Primarschlamm, bei denen jeweils ein nahezu horizontaler Kurvenverlauf

auffallt.
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Auf Basis der durchgeflhrten Untersuchungen lasst sich feststellen, dass
lediglich der TS-Gehalt des Uberschussschlammes einen Einfluss auf die PO4-
P-Konzentration des Uberstandswassers hat, nicht aber der TS-Gehalt des
Primarschlammes. Je héher der TS-Gehalt des Uberschussschlammes ist,

desto héher sind auch die rickgeldsten PO4-P-Konzentrationen.

8.1.3.4 Einfluss des TS-Verhaltnisses auf die NH4s-N-Konzentration

Bild 8.5 zeigt analog zu Bild 8.4 die NH4-N-Konzentrationen, die sich fur die drei

unterschiedlichen Eindickvarianten einstellten.

kurzes Durchmischen permanentes Mischen
60 60
—, 40 =
= o
£ 20 -~ g
Z o . 2
f T T T V\* T
Z o204 O 2 3 4 Z -
-40
Versuchstag Versuchstag
statische Eindickung USS[gTS/L]:PS [g TS /L]
60 50:0
g 407 —=—-204:10
£ 20 -
z 10,2:2,0
Lr 0 | e — |
T 4,0:98
Z2€4 O
——0:19,7
-40
Versuchstag ——0:159

Bild 8.5: NH4-N-Konzentrationen im Uberstandswasser, getrennt nach
den drei Schlammeindickvarianten

Tendenzen oder Gesetzmaligkeiten sind nicht zu erkennen. Die

Schwankungen innerhalb der Messreihe sind desto ausgepragter, je hdher der

TS-Gehalt des Primarschlammes ist.
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8.1.3.5 POs-P-Rucklésung

JARDIN (1995) definiert die RUlcklésung als ,das Verhaltnis der aus der
Schlammbehandlung in den Abwasserreinigungsteil zurlckgeflihrten Fracht
bezogen auf die Fracht im Zulauf* der Klaranlage. Im Folgenden wird als
Bezugsgrofie der zurtckgelosten Phosphatfracht die am 0. Tag ermittelte Pges-

Fracht des Schlammgemisches verwendet.

Zur Ermittlung der PO4-P-Fracht im Uberstandswasser wurden neben den
Phosphatphosphor-Konzentrationen auch die Mengen des Uberstandswassers
erfasst. FUr die permanent durchmischten bzw. die taglich einmal gemischten
Schlamme wurde nach einer Absetzzeit von drei Stunden — nach der sich eine
Trennlinie zwischen fester Phase und Uberstandswasser gebildet hatte — die
Menge des Uberstandswassers anhand der Skalierung am Messgefal ermittelt.
Far die statisch eindickenden Schlamme wurde nach der Absetzzeit von ein bis
vier Tagen — also entsprechend der Probenahme zur Untersuchung der
Schlammwasserbeschaffenheit — die Prozesswassermenge an der Skalierung

des Absetzgefalles abgelesen.

Bei der Betrachtung der ruckgelosten Phosphatfracht wird ausschliellich die
durch Rucklésungsprozesse gewonnene POy4-P-Belastung im Schlammwasser
bertcksichtigt. Analog zu den Kapiteln 8.1.3.3 und 8.1.3.4 wird deshalb von den
im Verlauf der Eindickung bzw. Ricklésung ermittelten PO4-P-Konzentrationen
die PO4-P-Konzentration im Schlammwasser zu Beginn des Rucklosever-
suches in Abzug gebracht. Die PO4-P-Rucklésung wird nach Gleichung 8.1 er-

mittelt.
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Gleichung 8.1:

QPW * (CPO4-PPW - CPO4'PPWO)
BPges

Bpo4-p‘ruck PO4—P—RUckbeIastu ng [O/o]

B PO4'PRl'JCk = [0/0]

Qpw Menge des Prozesswassers [mL]
Cro4-p pw PO4-P-Konzentration des Prozesswassers [mg/ L]

Crosppwo  POs-P-Konzentration des Prozesswassers am Versuchsstart
[mg/ L]

Brges Pges-Fracht des Schlammgemisches am Versuchsstart [mg]

In die Berechnung der prozentualen Riicklésung geht neben der im Uber-
standswasser gemessenen PO4-P-Konzentration ebenfalls die Menge des
durch Sedimentation des Schlammes entstandenen Uberstandswassers ein.
Eine Verbesserung der Schlammabsetzbarkeit bzw. eine vollstandige Fest-
Flissig-Trennung wuirde daher zur Berechung einer hoheren Ruckldsung
fuhren. Allerdings wurde bewusst die Berechnung der Ricklésung auf diese
Weise durchgefiihrt, um eine weitgehende Ubertragbarkeit der Ergebnisse auf
den Betrieb kommunaler Klaranlagen zu gewahrleisten, in denen eine kosten-

gunstige statische Voreindickung betrieben wird.

In Bild 8.6 ist die Phosphatphosphor-Rucklésung jeweils flr die verschiedenen
Mischungsverhaltnisse der drei Eindickvarianten dargestellt. Beim TS-Ver-
haltnis 20,4 : 1,0 (Volumenverhaltnis 2:1) wurden die héchsten Phosphatphos-
phor-Konzentrationen festgestellt (siehe Kapitel 8.1.3.3). Die PO4-P-Rucklosung
dieses Ansatzes fallt jedoch sehr gering aus. Ursachlich hierfur ist die geringe
Menge an Uberstandswasser, die umso kleiner ausféllt, je hoher der TS-Gehalt
der Schlammmischprobe ist. Nach vier Tagen statischer Eindickung waren

lediglich 120 mL Uberstandswasser abzuziehen.



Bild 8.6: PO4-P-Riucklésung getrennt nach den drei Schlammeindick-

varianten

Bei der Uberschussschlammeindickung ohne Primarschlamm (TS-Verhéltnis
5,0:0) werden fur die Varianten kurzes Durchmischen und permanentes
Mischen jeweils die weitaus hochste PO4-P-Rucklosung mit ca. 25 bzw. 20 %
erreicht. Die PO4-P-Konzentrationen dieser Versuche betrugen dagegen nur 40
bis 60 mg PO4s-P/L und lagen damit deutlich unter den Maximalwerten von
> 100 mg PO4-P/ L (siehe Bild 8.4). Die Rucklosegrade der Versuche mit
Schlammgemischen und reinem Primarschlamm lagen fur die Varianten ,kurzes
Durchmischen® und ,standiges Mischen® <6 %, bei der statischen Eindickung

konnten keine nennenswerten Rucklosungen erreicht werden, unabhangig von
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den Mischungsverhaltnissen und TS-Gehalten der Schlamme.
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8.1.4  Schlussfolgerungen

Folgende Aussagen lassen sich aus den durchgeflhrten Laborversuchen

ableiten:

— Eine RuUcklésung von NHs-N kann nicht beobachtet werden. Die
Anfangskonzentrationen an NH4-N blieben Gber den gesamten Messzeitraum
relativ konstant und fielen absolut mit wachsendem Primarschlammvolumen
hoher aus. Auch die Art der Schlammeindickung hat keinen signifikanten

Einfluss auf die NH4-N-Konzentrationen im Uberstandswasser.

— Die statische Eindickung erzielt fur alle TS-Verhaltnisse bzw. Schlamm-
mischverhaltnisse die mit Abstand geringsten PO4-P-Konzentrationen im
Uberstandswasser. Die nach permanentem Mischen bzw. kurzem Durch-
mischen erzielten PO,-P-Konzentrationen im Uberstandswasser fallen im

Vergleich zur statischen Eindickung mindestens um den Faktor 5 hoher aus.

— Je hoher der TS-Gehalt des Uberschussschlammes ist, desto hoher ist die

erreichbare PO4-P-Konzentration im Uberstandswasser.

— Durch eine gemeinsame Eindickung von Primar- und Uberschussschlamm
konnten keine erhdhten PO4-P-Konzentrationen im Uberstandswasser erzielt
werden. Entscheidend fiir hohe POQ4-P-Konzentrationen im Uberstands-

wasser ist ein hoher TS-Gehalt des Uberschussschlammes.

— Die mit Abstand héchsten PO4-P-Ricklésungen werden in taglich kurz durch-
mischtem reinem Uberschussschlamm erzielt. Der TS-Gehalt liegt hier bei
rund 0,5 % TS. Das entspricht etwa dem durchschnittlichen TS-Gehalt von
aus dem Nachklarbecken abgezogenem Uberschussschlamm (LOLL und
GLASENAPP, 2003).



144

8.2 Phosphorriuckgewinnung in Verbindung mit einer vermehrten
biologischen Phosphorelimination im Hauptstrom

8.2.1 Versuchsaufbau

8.2.1.1 Vermehrte biologische Phosphorelimination

Das hier untersuchte Verfahrenskonzept zur Phosphorriackgewinnung setzt eine
vermehrte biologische Phosphorelimination (Bio-P) im Hauptstrom voraus.
Dazu wurde auf dem Gelande der Halbtechnischen Versuchsklaranlage (HtK)
des Landes Nordrhein-Westfalen eine Versuchsklaranlage mit Stickstoff-
elimination und ausschlieRlich biologischer Phosphorelimination betrieben, um
Uberschussschlamm erhalten zu kénnen, der keine Metallsalze aus der
chemischen Phosphorelimination beinhaltet. Das Verfahrensflie3bild der
halbtechnischen Belebungsstufe, die sich in ihrem Aufbau an dem Phoredox-

Verfahren orientiert, sowie die zugehdrigen Beckenvolumina sind in Bild 8.7

dargestellt.
Rechen Bio-P Denitrifikation Nitrifikation Nachklarung
0,6 mm 2m? 3m? Im? 2,5m?

Ablauf

Bild 8.7: Belebungsstufe der halbtechnischen Versuchsanlage

Uberschuss-
schlamm

>

Rezirkulation

Riicklaufschlamm
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8.2.1.2 Schlammbehandlung

Das verfahrenstechnische Konzept der 2-stralligen Schlammbehandlungs-
anlage sowie die Volumina der Eindicker und der Faulbehalter sind in Bild 8.8

dargestellt.

Voreindicker 1 Faulbehilter 1 Nacheindicker 1
150 L 500 L 50 L

= Schlammaustrag

B Uberstandswasser Uiberstandswasser
Uberschuss- VE 1 ME 1
schlamm i i
Bio-P
Prozesswasser
.  S—— - ,
N ' . i
Uberstandswasser Uberstandswasser
VE 2 HE 2
Voreindicker 2 Faulbehalter 2 Nacheindicker 2

180 L 500 L 50 L

.

P Schlammaustrag

Bild 8.8: Versuchsanlage Schlammbehandlung

Die Versuchsanlage war durchgangig 2-strallig aufgebaut, um Uber den
gesamten Versuchszeitraum eine Referenzstralde zur Verfigung zu haben. In
StralRe 2 wurden die MalRnahmen zur gezielten Rucklosung von Phosphat-
phosphor durchgefuhrt. Die Prozesswasser dieser Stralle wurden fur eine
spatere Phosphorrickgewinnung gesammelt. Die Referenzstralle wurde gemaf’

den heute gultigen anerkannten Regeln der Technik betrieben.
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8.2.1.3 MAP-Kristallisationsanlage

In Bild 8.9 ist der Versuchsaufbau der Anlage zur MAP-Kristallisation
dargestellt. Der Ansetzbehalter, der aus der Prozesswasservorlage beschickt
wurde, hatte ein Fullvolumen von 50,4 Litern. Zur Vermischung von
Prozesswasser und Fallmittel war ein RUhrwerk eingebaut. Im Ansetzbehalter
war eine pH-Messsonde der Fa. WTW installiert. Die Beschickungspumpe
schaltete sich bei Erreichen des maximalen Fullstands Uber die Hohenstands-
messung im Ansetzbehalter ab. Der Kristallisationsbehalter diente gleichzeitig
als Eindicker. Uber einen am Boden liegenden Abzug konnte das eingedickte

MAP in einen Sammelbehalter abgelassen werden.

MgO

'

Ansetz-
behalter
50,4 L

Tuchfilter

Kristallisations-
behalter
100 L

D .

Sammel-
behalter
L

Prozesswasservorlage
Tm*

Bild 8.9: Versuchsanlage MAP-Kristallisation
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8.2.2  Versuchsdurchflhrung

8.2.2.1  Betrieb der Anlage zur vermehrten biologischen Phosphorelimination

Der Ablauf des Sandfanges der Klaranlage Neuss-Sud wurde Uber einen als
Vorklarung eingesetzten Siebrechen der Spaltweite 0,6 mm der Versuchsklar-
anlage (Q = 350 L/h) zugefuhrt.

Der Zu- und Ablauf der Bio-P-Versuchsanlage sowie der abgezogene
Uberschussschlamm wurden durch werktagliche Routineanalytik Gber einen
Zeitraum von 312 Versuchstagen mittels Dr. Lange Kuvettentests Uberwacht
(Tabelle 8.2).

Tabelle 8.2: Uberblick tiber die Beprobung der Bio-P-Anlage

Parameter Zulauf Ablauf

CSB taglich einmal wochentlich
Pges taglich taglich

PO4-P phasenweise taglich phasenweise taglich
Nges taglich taglich

NH4-N einmal wochentlich taglich

NOs-N - sporadisch

Von Montag bis Freitag wurden taglich 350 Liter Uberschussschlamm (USS)
aus der Versuchsklaranlage abgezogen, so dass 1.750 Liter USS pro Woche
(durchschnittlich 250 L/d) aus dem System entfernt wurden. Der Trocken-
substanzgehalt im Belebungsbecken betrug ca. 3,5 g/ L. Der Rucklaufschlamm-

volumenstrom Qgs betrug 350 L/h, die interne Rezirkulation Qrz 700 L/d.
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8.2.2.2 Betrieb der Anlagen der Schlammbehandlung

Der Versuchszeitraum gliederte sich in funf Phasen. Die Untersuchungsdauer
sowie die zugehorigen Verfahrenseinstellungen und Betriebsweisen sind in

Tabelle 8.3 zusammengestellt.

Tabelle 8.3: Versuchsphasen und Betriebseinstellungen der Schlamm-

behandlung
StraBe 1 Stralle 2
VE 1 FB 1 NE 1 VE 2 FB 2 NE 2
1d 24,
Phase 1 ’ 1x pro Tag Mischen und
VT 1-104 nur Absetzen 20d 1d wieder Absetzen lassen 20d 1d
nur USS nur USS
1d 24,
Phase 2 ’ 2x pro Tag Mischen und
VT 105 - 139 nur Absetzen 20d 1d wieder Absetzen lassen 20d 1d
nur USS nur USS
1d 34,
Phase 3 ’ 1x pro Tag Mischen und
VT 140 - 242 nur Absetzen 20d 1d wieder Absetzen lassen 20d 1d
nur USS nur USS
1d 2d,
nurlAbsetzen 1x pro Tag Mischen und
5:1_&238804_ - ' 20d 1d \ﬁ/ieder Absetzen lassen 20d 1d
USS (130L) : Ab VK (20L) = USS (156L) : Ab VK (24L)
6,5:1 =6,5:1
1d 2d,
Phase 5 nur’Absetzen 2x pro Tag Mischen und
ieder Abset I
VT 456 - 574 _ 20d 1d \./fne er Absetzen lassen 20d 1d
USS (120L) : Ab VK (30L) = USS (144L) : Ab VK (36L)
4:1 =41

Um gezielt eine verstarkte Phosphatrickldsung im Voreindicker zu erreichen,
wurde fur die Stral’e 2 eine verlangerte Eindickzeit von zwei bzw. drei Tagen
gewahlt. Das mit rickgelostem Phosphat hoch belastete Schlammwasser des
unteren Bereiches des Eindickers wurde in den Uberstand (iberflhrt, indem der
Inhalt des Eindickers ein- bzw. zweimal taglich durchmischt wurde. Dieser
Durchmischung folgte wiederum ein Absetzvorgang mit erneuter Phasen-
separation. In den Phasen 4 und 5 wurde der Uberschussschlamm gemeinsam
mit vorgeklartem Abwasser (Ab VK) in den Voreindicker geleitet. Ziel war es,
hiermit die Bildung organischer Sauren im anaeroben Milieu des Eindickers zu
induzieren und somit die Rucklosung des Polyphosphates zu beschleunigen

bzw. diese bei den gewahlten Aufenthaltszeiten zu erhdhen.
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Voreindicker 1 (VE 1), Faulbehalter 1 (FB 1) und Nacheindicker 1 (NE 1)
dienten Uber den gesamten Versuchszeitraum als Referenzstral’e. VE 1 und
NE 1 wurden mit einer Aufenthaltszeit von einem Tag batchweise, d. h. einmal
taglich beschickt. VE 1 wurde von Montag bis Donnerstag mit jeweils 150 Liter
Uberschussschlamm befiillt. Die hydraulische Verweilzeit in FB 1, der dienstags
bis freitags mit jeweils 35 Litern eingedicktem Schlamm beschickt wurde, betrug
20 Tage. Der Abzug des Faulschlammes aus dem Faulbehalter und die
Beschickung des Nacheindickers erfolgte ebenfalls dienstags bis freitags mit 35
Litern. Der wodchentliche Ablauf der Beschickung und des Abzuges der
einzelnen Behandlungsstufen in Stralle 1 der Schlammbehandlung ist in

Tabelle 8.4 zusammengestellt.

Tabelle 8.4: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung Stral3e 1

Voreindicker 1 (1 Tag)

Beschickung Uberschussschlamm |Abzug Uberstand/ Dickschlamm

Montag 150 Liter [Dienstag

Dienstag 150 Liter [Mittwoch

Mittwoch 150 Liter |Donnerstag

Donnerstag 150 Liter [Freitag

Faulbehélter 1 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm Abzug Faulschlamm

Dienstag 35 Liter |Dienstag 35 Liter
Mittwoch 35 Liter |Mittwoch 35 Liter
Donnerstag 35 Liter |Donnerstag 35 Liter
Freitag 35 Liter |Freitag 35 Liter
Nacheindicker 1 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm Abzug Uberstand/ Faulschlamm
Dienstag 35 Liter |Mittwoch

Mittwoch 35 Liter |Donnerstag

Donnerstag 35 Liter |Freitag

Freitag 35 Liter |Montag (3 Tage)

Die Versuche zur gezielten Phosphatrucklosung wurden in der zweiten Strale
der Schlammbehandlung durchgefuhrt. Die Faulzeit im Faulbehalter 2 (FB 2)
von 20 Tagen sowie die eintdgige Aufenthaltszeit in Nacheindicker 2 (NE 2)

waren identisch mit Strale 1. Die Betriebsweise des Voreindickers 2 (VE 2)



wurde wie oben beschrieben gegenuber VE 1 variiert. Die Eindickzeit betrug
zwei bzw. drei Tage. Der sich aus der Eindickzeit ergebende Beschickungsplan
ist in Tabelle 8.5 (zwei Tage Voreindickung) und Tabelle 3.6 (drei Tage Vorein-

dickung) zusammengestellt.

Da die Versuchsanlage an Wochenenden nicht besetzt war, sind bei allen
Betriebsweisen der Nacheindicker jeweils einmal wochentlich ungewollt langere

Aufenthaltszeiten aufgetreten. Dies ist in der entsprechenden Zeile der Tabelle
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8.4 bis Tabelle 8.6 vermerkt (,3 Tage").

Tabelle 8.5: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung StraRe 2,

2 Tage Voreindickung

Voreindicker 2 (2 Tage)

Beschickung Uberschussschlamm

Abzug Uberstand/ Dickschlamm

Montag 180 Liter |Mittwoch
Dienstag 180 Liter |Donnerstag
Mittwoch 180 Liter |Freitag
Freitag (spat) 180 Liter |Montag (friih)

Faulbehalter 2 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm

Abzug Faulschlamm

Mittwoch 35 Liter [Mittwoch 35 Liter
Donnerstag 35 Liter |[Donnerstag 35 Liter
Freitag 35 Liter |Freitag 35 Liter
Montag 35 Liter [Montag 35 Liter

Nacheindicker 2 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm

Abzug Uberstand/ Faulschlamm

Mittwoch 35 Liter |[Donnerstag
Donnerstag 35 Liter |Freitag

Freitag 35 Liter [Montag (3 Tage)
Montag 35 Liter |Dienstag
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Tabelle 8.6: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung StraRe 2,
3 Tage Voreindickung

Voreindicker 2 (3 Tage)

Beschickung Uberschussschlamm |Abzug Uberstand/ Dickschlamm
Montag 180 Liter |Donnerstag

Dienstag 180 Liter |Freitag

Freitag 180 Liter |Montag

Faulbehalter 2 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm Abzug Faulschlamm

Donnerstag 48 Liter |Donnerstag 48 Liter
Freitag 48 Liter |Freitag 48 Liter
Montag 48 Liter |Montag 48 Liter
Nacheindicker 2 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm Abzug Uberstand/ Faulschlamm
Donnerstag 48 Liter |Freitag

Freitag 48 Liter |Montag (3 Tage)

Montag 48 Liter |Dienstag

Bei den einzelnen Verfahrensstufen des Schlammbehandlungsprozesses
wurden die jeweiligen Input- und Outputstrome beprobt und umfangreich mit
Klvettentests der Fa. Dr. Lange analysiert. Der Analysenumfang der einzelnen
Schlamm- und Prozesswasserstrome ist in Tabelle 8.7 (Phasen 1 bis 3) und

Tabelle 8.8 (Phasen 4 und 5) zusammengestelit.



152

Tabelle 8.7: Beprobung der Schlammbehandlungsanlage Strae 1 und 2
in Phase 1 bis 3

. _ Schlamm Schlamm | Uberstands- | Uberstands-
Parameter USS Bio-P
Input FB Output FB wasser VE wasser NE
TS taglich taglich taglich - -
Vs taglich taglich taglich - -
ISV taglich taglich taglich - -
GV/ oTS taglich taglich taglich - -
Pges taglich taglich taglich taglich taglich
PO,-P - - - taglich taglich
Nges taglich taglich taglich taglich taglich
NH4-N einmal - - phasenweise |taglich
wdchentlich taglich
CSBiom. - - - phasenweise |phasenweise
taglich taglich
CSBi;it. - - - taglich taglich
AFS - - - taglich phasenweise
taglich
Leitfahigkeit - - taglich - -
Redox - - taglich - -
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Tabelle 8.8: Beprobung der Schlammbehandlungsanlage Strae 1 und 2
in Phase 4 und 5

Parameter | USS | Schlamm | Abwasser |Schlamm | Uberstands- | Uberstands-
Bio-P Input aus der Output wasser wasser
FB Vorklarung FB VE NE
Pges taglich |taglich phasenweise |taglich taglich taglich
taglich
PO4-P - - taglich - taglich taglich
Nges taglich |taglich - taglich phasenweise |-
taglich
NH4-N - - - - phasenweise |-
taglich
AFS - - - - taglich mehrmals
wochentlich
Leitfahig- |- - - taglich - -
keit
Redox - - - taglich - -

8.2.2.3 Betrieb der Anlage zur MAP-Kristallisation

Im Ansetzbehalter wurde das erforderliche Nahrstoffverhaltnis von Stickstoff zu
Phosphor (N:P) des Prozesswassers eingestellt. Es wurde vornehmlich
Uberstandswasser aus VE 2 verwendet, zu dem das hoch ammoniumhaltige
Prozesswasser des NE 2 zugegeben wurde. Zur exakten Einstellung eines ge-
wuiunschten molaren N:P-Verhaltnisses wurde bei Bedarf Ammoniumchlorid
(NH4CI » 6 H,0) verwendet. Die Prozesswasser wurden Uber Tuchfilter zum Teil
von Feststoffen (Schlamm) befreit, um eine nahezu storstofffreie MAP-Kristalli-
sation zu erreichen, bei der keine organischen Verunreinigungen eingeschlos-

sen werden.

Die Fallmittelmenge wurde in Bezug auf das gewunschte molare Verhaltnis von
Magnesium zu Phosphor berechnet, abgewogen und als pulverférmiges
Magnesiumoxid (MgO) dem Ansetzbehalter zugegeben. Eine automatische

Zugabe mittels Forderschnecke wurde wegen auftretender Dosierprobleme
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nicht durchgefihrt. Fir die hier vorliegenden Phosphatphosphor-Konzen-
trationen und Prozesswassermengen war eine Fallmittelmenge von ca. 5 bis
10 g MgO pro Ansatz ausreichend. Der Einsatz einer Forderschnecke hatte
Dosierungenauigkeiten in einer ahnlichen GroéRenordnung bedeutet. Zur
Einstellung des gewinschten pH-Wertes wurde Natronlauge (NaOH) direkt
manuell in den Ansetzbehalter zudosiert und mit der installierten pH-Sonde
kontrolliert. Eine Automatisierung des Versuchsanlagenbetriebes lie3e sich nur

mit wesentlich hdheren Durchsatzen umsetzen.

Um fir die Kristallisation optimale Prozesseinstellungen ermitteln zu kénnen,
wurden der pH-Wert, die spezifische Fallmittelmenge (Mg:P) sowie das
Stickstoff-Phosphor-Verhaltnis (N:P) variiert. In Tabelle 8.9 sind die Parameter
zusammengestellt, die fur die 17 Versuchsreihen zur MAP-Kristallisation
vorgesehen wurden. Die in Tabelle 8.9 angegebenen molaren Stickstoff-Phos-
phor-Verhaltnisse konnten zum Teil nicht exakt eingestellt werden. Die
tatsachlichen, analysierten N:P-Verhaltnisse der einzelnen Kristallisationsver-
suche sind der Tabelle 8.13 bzw. Tabelle 8.14 in Kapitel 8.2.3.3 zu entnehmen.

Tabelle 8.9: Zusammenstellung der Versuchsparameter der MAP-
Kristallisation

Parameter Werte

pH-Wert 8,0/85/90/92/93/95/9,7/10,0/10,3/10,5
Mg:P 1,3/1,5/1,7/2/3
N:P 1,3/25/3,5/4,0/4,5/6,0/8,0

Im Ansetzbehalter sowie dem Kristallisationsbehalter wurde eine Aufenthaltszeit
von 30 bzw. 45 Minuten gewahlt. Fur jede Kristallisationsreihe wurden zwei
Einzelversuche mit der gleichen Prozesswasservorlage gefahren, sofern
genugend Prozesswasser aus den Eindickern zur Verfugung stand. Der Zulauf
sowie der Ablauf der Kristallisationsanlage wurden mit Klvettentests der Fa. Dr.
Lange jeweils auf die Parameter Pges, PO4-P und NHs-N analysiert. Da das

Verhaltnis der Konzentrationen von Pges zu PO4-P bei den Versuchen 1 bis 11
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stabil war, wurde die Pges-Analytik ab der Versuchsreihe 12 eingestellt. In
Versuchsreihe 11 wurden dem Ansetzbehalter je Versuch 100 mL MAP als

Impfschlamm zugegeben (ca. 0,2 Vol.-%).

8.2.3 Ergebnisse

8.2.3.1  Ergebnisse der vermehrten biologischen Phosphorelimination

Wahrend des Versuchszeitraumes konnten in der Versuchsklaranlage Ablauf-
werte erreicht werden, die den Anforderungen an kommunale Klaranlagen der
GroRenklassen 4 bzw. 5 gemaly Abwasserverordnung (AbwV, 2004) genugen.
In Tabelle 8.10 sind die erzielten Ablaufwerte fur die Uberwachungsrelevanten
Parameter CSB, Nges, NH4-N und Pges sowie die Grenzwerte fur GroRenklasse 4
(GK 4 bis 6.000 kg BSBs/d) und zusatzlich die Ablaufwerte an PO4-P zusam-

mengestellt.

Tabelle 8.10: Ablaufwerte Bio-P-Anlage Versuchstag 1 bis 312
CSB NH,-N Wies Plres PO,-P
mg/ L mg/ L mg/ L mg/ L mg/ L
Grenzwert GK 4
> 10.000 E 90 10 18 2
arithmetisches Mittel 51,0 0,28 13,3 1,07 0,74
Median 48,2 0,16 13,4 0,84 0,54
85%-Perzentil 62,5 0,28 16,0 1,88 1,26
Max 108,0 6,48 24,2 3,97 2,59
Min 26,0 0,041 4,6 0,11 0,19
Anzahl 66 197 205 205 59
Uberschreitungen 1 0 15 25 -

Die dargestellten arithmetischen Mittelwerte und Mediane halten die
zugehdrigen Grenzwerte der Grolenklasse 4 sicher ein. In der Regel konnte
die Versuchsanlage mit einer Ublicherweise nur fur Klaranlagen mit hohen
Anschlussgrofien geforderten Reinigungsleistung betrieben werden. Uber-
schreitungen der in Tabelle 8.10 aufgefuhrten Grenzwerte traten beim CSB
einmal, beim Ammonium-Stickstoff nie, beim Gesamtstickstoff 15 mal und beim

Gesamtphosphor 25 mal auf, davon 13 mal mit geringen Grenzwertiberschrei-



156

tungen von unter 2,3 mg P/ L und damit im Bereich der Messungenauigkeit der
verwendeten Schnelltests. Anhand der analysierten Maximalwerte ist er-
kenntlich, dass keine Grenzwertliberschreitung um mehr als 100 % aufgetreten
ist. Bei einer groRtechnischen Anlage unter herkémmlichen Uberwachungsme-
thoden ware damit die 4 aus 5-Regel nach § 6, Abs. 1 AbwV eingehalten

worden.

8.2.3.2 Ergebnisse der Schlammbehandlung

8.2.3.2.1 Vermehrte Ricklésung im Voreindicker

Ein entscheidendes Ziel der Versuche war es, im Voreindicker eine erhohte
Rucklésung von Phosphatphosphor ins Uberstandswasser zu erzeugen. In Bild
8.10 sind die Konzentrationsverlaufe fur Phosphatphosphor des VE 1
(Referenz-Stralde) und des VE 2 (PRISA-StralRe) fur die Versuchsphasen 1 bis
3 dargestellt.
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Bild 8.10: PO4s-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 1 -3

Es wird deutlich, dass die Phosphatphosphor-Konzentrationen des VE 2 in den
Phasen 1 bis 3 in der Regel Uber den Konzentrationen des VE 1 liegen.

Aullerdem fallt auf, dass insbesondere in Phase 3 die Werte der Strale 2
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grolien Schwankungen unterliegen. Dies ist auf die vorherrschenden Versuchs-
bedingungen zurlckzufuhren. Die tagliche Durchmischung der Voreindicker
wurde manuell durchgefuhrt. An Wochenenden und an Feiertagen entfiel diese
Durchmischung und hatte zur Folge, dass Ublicherweise montags nur sehr
geringe Phosphatphosphor-Konzentrationen im Uberstandswasser vorlagen.
Der Schlamm war zwar von Freitag bis Montag drei Tage lang eingedickt,
allerdings konnten die ins Schlammwasser rlckgelosten Phosphate nicht
vollstdndig aus den unteren Schlammschichten in den Uberstand gelangen. In
Bild 8.11 bis Bild 8.13 sind die dienstags bis freitags gemessenen PO4-P-
Konzentrationen der Uberstandswésser in beiden Versuchsstralen fir die
Phasen 1 bis 3 dargestellt. Die montags gemessenen Werte wurden aufgrund
des oben beschriebenen Sachverhaltes flr diese Darstellungen nicht

betrachtet.
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Bild 8.11: PO4-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 1
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PO4-P-Konzentrationen Phase 2
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Bild 8.12: PO4-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 2
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Bild 8.13: PO4-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 3

In Bild 8.14 und Bild 8.15 sind die PO4-P-Konzentrationen von Dienstag bis
Freitag der Uberstandswasser der Voreindicker 1 und 2 in den Phasen 4 und 5
dargestellt, in denen dem Uberschussschlamm vorgeklartes Abwasser zuge-

mischt wurde. Durch die so im anaeroben Milieu gebildeten organischen
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Sauren, sollte die Phosphatriicklosung gesteigert bzw. beschleunigt werden.
Die PO,-P-Konzentrationen des Uberstandswassers wurden jeweils mit
Gleichung 8.2 berechnet, die den bereits mit dem vorgeklarten Abwasser
eingebrachten gelésten Phosphatphosphor bertcksichtigt. Es handelt sich also
um einen rechnerischen Wert, der gréler ist als die analysierte Phosphat-
phosphor-Konzentration und nur den Phosphatphosphor erfasst, der aus dem

Uberschussschlamm riickgeldst wurde (PO4-Puss).

Gleichung 8.2:

PO,-Pyss = Qpw-ve * C(PO4-Ppwve) — Qap-vk * C(PO4-Pap-vk) [mg/L]
Qpwve — Qabvk

Q Menge [L],

C Konzentration [mg/ L],

PO4-P Phosphatphosphor,

Index ,PW-VE* Uberstandswasser Voreindicker,

Index ,,Ab-VK* vorgeklartes Abwasser.
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PO,-P-Konzentrationen Phase 4
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Bild 8.14: PO4-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 4, aus
Uberschussschlamm geldste Konzentrationen (berechnete

Werte)
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Bild 8.15: PO,-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2 in Phase 5, aus

Uberschussschlamm geldste Konzentrationen (berechnete
Werte)

In Tabelle 8.11 sind die Phosphatphosphor-Konzentrationen im Uberstands-

wasser der Voreindicker 1 und 2 sowie die prozentualen Konzentrationser-
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héhungen fur die Phasen 1 bis 5 zusammengestellt, aus denen erkennbar ist, in
welchem Malie die PO4-P-Konzentration in VE 2 gegenuber dem Referenz-
eindicker (VE 1) gesteigert werden konnte.

Tabelle 8.11: POs-P-Konzentrationen in Voreindicker 1 und 2;* Messwerte
Dienstag bis Freitag

arithmetisches Median Erhéhung | Erhéhung
Mittel [mg/L] [mg/L] Mittel Median
Phasel  yeas éé:? gi:g 196% 187%
Phase 2 xE ; — 382 5(1)2 246% 252%
Phase 3 xE ; - ;;? 8971,90 595% 782%
Phase 4 vt os ;g; ;2:‘1‘ 373% 528%
Phase 5 \\;E ; — 12021’:31 11061’,96 354% 503%

Die mittlere Erhdhung der Phosphatphosphor-Konzentration im Uberstands-
wasser des VE 2 gegenuber dem Referenzeindicker VE 1 betragt 196 % in
Phase 1 und 246 % in Phase 2 (Tabelle 8.11). Die Konzentrationen erhdhen
sich im Mittel von 22,5 auf 66,7 mg PO4-P/ L (Phase 1) bzw. von 20,3 auf
70,2 mg PO4-P/ L (Phase 2). Damit ist die vermutete positive Auswirkung eines
zweimaligen Durchmischens zwar gegeben, allerdings relativ gering. In Phase 3
wird eine mittlere Erhéhung der Phosphatphosphor-Konzentration um 595 % er-
reicht. Bei Vergleich der Mediane der Phase 3 ist eine Konzentrationsstei-
gerung von 9,9 mg PO4-P/ L auf 87,0 mg PO4-P/ L und damit fast um das Neun-
fache feststellbar (Tabelle 8.11).

In Phase 4 und 5 wurde Uberschussschlamm und vorgeklartes Abwasser im
Verhaltnis 6,5:1 bzw. 4:1 in die Eindicker geleitet. Nach Gleichung 8.2 wurde flr
VE 1 und VE 2 die Phosphatphosphor-Konzentration errechnet, die aus dem
Uberschussschlamm riickgelést wurde (Tabelle 8.11). Die arithmetischen

Mittelwerte der Erhdhung der Phosphatphosphor-Konzentration lagen mit
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373 % und 354 % in einer ahnlichen GréRenordnung und deutlich unter den in

Phase 3 erreichten Steigerungen.

Neben dieser rein konzentrationsbezogenen Betrachtung ist die zugehorige Er-
mittlung und Betrachtung der rlickgeldsten Phosphatfracht von groRerer Bedeu-
tung (PO4-P ruckve). Hierzu wurden die Mengenanteile von eingedicktem
Schlamm und Uberstandswasser der Voreindicker bestimmt. Die sich aus der
Menge des Uberstandswassers und der Phosphatphosphor-Konzentration er-
gebende Phosphat-Fracht wurde in Bezug zu der in den Eindicker eingebrach-
ten Phosphor-Fracht des Uberschussschlammes gesetzt. Zur Berechung wurde
die Gleichung 8.3 bzw. fur die Phasen 4 und 5 die Gleichung 8.4 verwendet. In
Letzterer berlcksichtigt ein zusatzlicher Term die mit dem vorgeklarten Abwas-
ser in den Voreindicker eingebrachte und bereits gelost vorliegende Phosphat-
fracht.

Gleichung 8.3:

Qpw.ve * C(PO4-Ppw.ve)

PO4-Prick ve = [%]
° Quss * C(Pges,USS)

Gleichung 8.4:

PO4-PRuck,VE _ Qpw.ve * C(PO4Ppw.ve) — Qapvk * C(PO4-Pap-vk) [%]
Quss * C(Pges,USS)

Q Menge [L],

c Konzentration [mg/ L],

PO4-P Phosphatphosphor,

Pges Gesamtphosphor

Index ,PW-VE* Uberstandswasser Voreindicker,
Index ,USS* Uberschussschlamm,

Index ,Ab-VK* vorgeklartes Abwasser.

In die Berechnung der prozentualen Ricklésung geht neben der im Uber-

standswasser gemessenen PO4-P-Konzentration also ebenfalls die Menge des
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durch Sedimentation des Schlammes entstandenen Uberstandswassers ein.
Eine Verbesserung der Schlammabsetzbarkeit bzw. eine vollstandige Fest-
FlUssig-Trennung wuirde daher zur Berechung einer hoheren Ruckldsung
fuhren. Die Berechnung der Rulcklésung wurde allerdings auf diese Weise
durchgefiihrt, um eine weitgehende Ubertragbarkeit der Ergebnisse auf den
Betrieb kommunaler Klaranlagen zu gewahrleisten, in denen eine kosten-

gunstige statische Voreindickung betrieben wird.

In Bild 8.16 bis Bild 8.20 sind diese frachtbezogenen Rucklésungen flr alle
Versuchsphasen dargestellt. Analog zu den Betrachtungen der Phosphatphos-
phor-Konzentration sind die Ruckloseergebnisse ohne die Werte des Wochen-

anfangs dargestellt.

In Phase 1 (Versuchseinstellungen siehe Tabelle 8.3) war nur eine sehr geringe
Erhéhung der Phosphatphosphor-Ricklésung festzustellen (Bild 8.16). In der
Regel lag die Rucklosung der PRISA-Stralle Uber der der Referenz-Stralle und
betrug im Mittel 7,6 % (Referenz 4,5 %, Tabelle 8.12). Damit wurde in dieser
Versuchsphase weniger als eine Verdopplung der Phosphatphosphor-Rick-

|I6sung erreicht.
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Bild 8.16: Phosphatphosphor-Ricklésung in Voreindicker 1 und 2,
Phase 1
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Eine deutlich héhere Steigerung der Ricklésung konnte in Phase 2 (Bild 8.17)
erreicht werden. Bei einer zweitagigen Eindickzeit und taglich zweimaligem
Durchmischen des Eindickerinhaltes wurden in VE 2 zumeist Rucklésungen von
mehr als 15 % des eingetragenen Phosphors erreicht. Die durchschnittliche
Rucklésung betrug 17,9 % gegeniber 5,5 % (Tabelle 8.12) in der Referenz-

stralde, was mehr als einer Verdreifachung entspricht.
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Bild 8.17: Phosphatphosphor-Ricklésung in Voreindicker 1 und 2,
Phase 2

In Bild 8.18 sind die Werte der Phosphatphosphor-Rucklosung in Versuchs-
phase 3 dargestellt. Bis auf einen Ausreiller am 165. Versuchstag, der auf
einen sehr hohen Analysewert fiir den Phosphorgehalt im Uberschussschlamm-
input in VE 2 am 162. Versuchstag zurlickzuflihren ist (583 mg Pges/ L), liegen
die Rucklosungen stets Uber 15 %, meistens zwischen 20 und 30 %. In diesem
Bereich ist auch der Mittelwert mit 22,8 % und der Median mit 22,2 %
angesiedelt (siehe Tabelle 8.12). In der Referenzstralie trat eine Ricklésung
von 3,5 % des eingetragenen Phosphors auf. Etwa 75 % der Ergebnisse (25 %-
Quartil) weisen eine Rucklosung von Uber 20 % auf. Durchschnittlich wurde im
Vergleich zur Referenzstralle mehr als die sechsfache Menge an Phosphat-

phosphor zurtickgeldst.
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Fir den 158. Versuchstag errechnet sich eine Rickldsung von 37,6 %. Dieser
Wert ist bedingt durch einen niedrigen Analysewert fur den Phosphorgehalt im
Uberschussschlamminput in VE 2 am 155. Versuchstag (163 mg Pges/ L).
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Bild 8.18: Phosphatphosphor-Rickldsung in Voreindicker 1 und 2,
Phase 3

Mit einer mittleren Ruacklésung von 17,4 % in Stral’e 2 gegenuber 4,0 % in der
Referenzstrale (Phase 4, Bild 8.19) bzw. 15,7 % gegenuber 3,6 % (Phase 5,
Bild 8.20) war in den Versuchsphasen 4 und 5 eine Erhéhung der Phosphat-
phosphor-Rucklosung um jeweils den Faktor 4,4 (Tabelle 8.12) mdglich. Die
Zugabe von vorgeklartem Abwasser fuhrte damit zu keiner verbesserten Rlck-
l6sung gegenlber Phase 3 (Erhéhung um den Faktor 6,5). Eine dreitagige
Aufenthaltszeit im Voreindicker ist damit ausreichend fir eine weitgehende
Rucklésung von Polyphosphat. Durch organische Sauren ist unter diesen
Bedingungen keine verbesserte Ricklésung zu erreichen und die Zugabe von

vorgeklartem Abwasser somit verzichtbar.
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PO4-P-Rucklésung Phase 4
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Bild 8.19: Phosphatphosphor-Ricklésung in Voreindicker 1 und 2,

Phase 4
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Bild 8.20: Phosphatphosphor-Rickldsung in Voreindicker 1 und 2,
Phase 5
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Tabelle 8.12: arithmetische Mittelwerte und Mediane der PO4-P-Riick-

[6sung in Voreindicker 1 und 2; *Messwerte Di bis Fr
arithmetisches Median Erhéhung | Erhdhung

Mittel [%] [%6] Mittel Median
Phasel e ‘7‘:2 % 69% 105%
Phase2 e 157’,59 15éf32 225% 225%
Phase 3 xE ; — 232’,58 222’?2 551% 666%
Phase 4 xE ; - 147”04 137’514 335% 417%
Phase 5 xE ; — 135’,67 137’?4 336% 408%

Die deutlichste Erhéhung der Phosphatphosphor-Riicklésung aus dem Uber-
schussschlamm wurde in Phase 3 bei einer Eindickzeit von drei Tagen und
einmaligem Durchmischen je Tag erreicht. Der im Voreindicker der PRISA-
StralRe 2 mehr als in der Referenz-Stral’e 1 zurtck geloste Phosphor (im Mittel
22,8 % statt 3,5 %) ist die zusatzlich ruckgewinnbare Phosphatfracht des

entwickelten Rickgewinnungsverfahrens.

Die auf den Eintrag von Phosphor in den Voreindicker bezogenen arithme-
tischen Mittelwerte der prozentualen Rucklésung von Phosphatphosphor in
VE 2 sind fur alle Versuchsphasen in Bild 8.21 dargestellt. Deutlich erkennbar
ist die Rucklésung in Phase 3 mit ca. 23 % am grofdten, in Phase 1 konnte
hinsichtlich einer spateren Riuckgewinnung keine zufrieden stellende Ruck-
|I6sung erreicht werden. Die Phasen 2, 4 und 5 weisen ahnliche Riuckldsungen
auf. Ebenfalls dargestellt ist die Erhdhung der Ricklésung, d. h. der Vergleich
der Ricklésung von Phosphatphosphor zwischen der Referenzstralle 1 und der
Stralde 2. Auch bei dieser Betrachtung sind die hochsten Werte in Phase 3
erreicht worden, die Rucklosung erhdhte sich um den Faktor 6,5. In den Phasen
4 und 5 wurden deutlich geringere Erhdhungen der Rickldsung erreicht, diese

liegen aber noch erkennbar Uber den Erhdhungen der Phasen 1 und 2.
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Bild 8.21: Erh6hung der Rucklésung sowie mittlere Ricklésung in
Phase1-5

8.2.3.2.2  Rucklésung in Nacheindicker

Nach der anaeroben Stabilisierung wurde der Faulschlamm beider Versuchs-
stralRen der Nacheindickung zugefihrt. Das Uberstandswasser aus den Nach-
eindickern wurde abgezogen und die Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen

analysiert sowie die ruckgelosten Frachten berechnet.

Die hier zurickgewonnenen Phosphormengen werden jedoch nicht in die
Berechnung der Ruckloseraten einbezogen. Das PRISA-Verfahren beruht auf
der separaten Eindickung von Bio-P-Uberschussschlamm. Bei einer groR-
technischen Umsetzung des Verfahrens ist davon auszugehen, dass die
anschlielende anaerobe Schlammestabilisierung nicht getrennt fur verschiedene
Schlammstrome durchgefuhrt werden wird. Bei einer gemeinsamen Stabili-
sierung von Primar- und Uberschussschlamm wiirde aufgrund des erheblich
hoheren Adsorptionspotentials von Primarschlamm eine deutlich vermehrte
Fixierung des Phosphatphosphors im Faulbehalter erfolgen bzw. eine ent-
sprechend verringerte Phosphatrickldsung im Nacheindicker auftreten, als dies

im Versuchsbetrieb bei ausschlieRlicher Uberschussschlammbehandiung
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auftrat. Freier Phosphatphosphor wird nach JARDIN (1995) bei gemeinsamer
Stabilisierung von Primar- und Uberschussschlamm hauptsachlich als
Magnesiumphosphat gefallt bzw. an Aluminiumverbindungen adsorbiert, die in
grolien Mengen Uber Waschmittel ins Abwasser gelangen. Von Jardin wird eine
mittlere P-Rucklésung von 19 bis 21 % bezogen auf Pges des Faulschlammes

angegeben.

8.2.3.2.3  Bilanzierung der Rucklésung

Von den 1,8 g P/ (E-d), die bei kommunalen Klaranlagen als Zulauffracht an-
gesetzt werden konnen, gehen jeweils ca. 10 % mit dem Klaranlagenablauf
sowie dem Primarschlamm fur eine Ruckgewinnung verloren. Damit verbleiben
noch bis zu 1,45 g P/ (E-d), die im Uberschussschlamm gebunden werden

kénnen und in die Voreindickung gelangen (Bild 8.22).

Zulauf Ablauf
100% ~ 1,80 g P / (E+d) 10% ~0,18 g P/ (E*d)

Priméarschlamm

10% ~ 0,18 g P/ (E+d) Uberschussschlamm
80% ~ 1,45 g P/ (E+d)

Bild 8.22: Phosphorstrome in der Klaranlage

Wie oben aufgezeigt wurde, ist im Voreindicker durch einfache Malkhahmen
eine Rucklésung von ca. 25 % des eingetragenen Gesamtphosphors (ca. 23 %
PO4-P, Tabelle 8.12) sicher erreichbar. Dies entspricht etwa 0,36 g P/ (E-d)
(20 % der Zulauffracht), so dass der Faulung noch 1,09 g P/ (E-d) aus der Uber-
schussschlammeindickung und 0,18 g P/ (E-d) mit dem Primarschlamm zuge-
fuhrt werden. Von diesen insgesamt 1,27 g P/ (E-d) werden ca. 20 %, ent-
sprechend 0,25 g P/ (E-d) (14 % der Zulauffracht) im Nacheindicker in das
Uberstandswasser tberfiihrt (JARDIN, 1995). Mit dem PRISA-Verfahren sind

damit aus den Prozesswassern der Vor- und Nacheindickung 0,61 g P/ (E-d),
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bzw. ein Drittel der Phosphorzulauffracht zur Klaranlage rickgewinnbar (Bild
8.23).

‘Primérschlamm 10% ~ 0,18 g P/(E-d)

Faulschlamm

Rohschlamm

Uberschussschlamm " ) 60% ~ 1,09 g P/(E-d Faulschlamm
so%-14sopies) | VE [0%-1009PEa B |57 19 Soea |NE |ss%-~1020rea |FSE
20% ~ 0,36 g P/(E-d) 14% ~ 0,25 g P/(E-d)
Prozesswasser Prozesswasser
Voreindicker Nacheindicker

Bild 8.23: Phosphorstrome in der Schlammbehandlung des PRISA-
Verfahrens

Der Anteil des POs-P am Pgs in den Uberstandswassern von Vor- und

Nacheindickung betragt 91 %. Da nur Orthophosphat fur eine Ruckgewinnung

mittels des MAP-Verfahrens zur Verfligung steht, reduziert sich die wiederge-

winnbare Phosphatfracht auf 0,56 g P/ (E-d) bzw. 31 % der Klaranlagenzulaufs.

8.2.3.2.4  Ausblick

Durch eine verbesserte Eindickung (im Versuchsbetrieb wurden keine
Eindicktrichter, sondern Fasser mit Flachboden verwendet) und eine bessere
Phasentrennung liel3e sich die Prozesswassermenge im Voreindicker steigern.
Eine betriebliche Optimierungsmallinahme zur Steigerung der Phosphat-
phosphor-Konzentration ware die Errichtung einer Umwalzleitung anstelle eines
Ruhrwerks, um so vermehrt in unteren Schlammschichten vorliegendes phos-
phatphosphorhaltiges Wasser in den Uberstand zu Uberfiihren. Durch diese
MaRnahmen wirde die im Uberstandswasser vorliegende Phosphatfracht
merklich erhoht werden. Des Weiteren kann durch den Betrieb einer

maschinellen Schlammentwasserung fur den eingedickten Faulschlamm der
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Prozesswasseranfall erhéht und somit die rickgewinnbare Phosphatfracht

gesteigert werden.

8.2.3.3  Ergebnisse der MAP-Kristallisation

Wie in Kapitel 8.2.2.3 ausgefuhrt, wurden zunachst fur jede Einstellung der
Kristallisationsversuche (Tabelle 8.13) zwei Einzelversuche durchgefihrt. Ziel
dieses Vorgehens war es, versuchsbedingte Ausreil3er leichter identifizieren zu
konnen. Am nahezu immer deckungsgleichen Verlauf der PO4-P-Kristal-
lisationsgrade in Bild 8.24 ist die hohe Reproduzierbarkeit der Versuche zu
erkennen. Die Kristallisationsgrade der beiden Einzelversuche weisen in der
Regel eine sehr gute Ubereinstimmung auf. Lediglich die Versuche V 2-1 und
V 2-3 zeigen mit einer Differenz von 14 bzw. 7 Prozentpunkten eine merkliche
Abweichung, ohne dass hierfur Ursachen im Versuchsbetrieb erkennbar
gewesen waren. Fur die weiteren Betrachtungen wird — sofern nicht anders ver-
merkt — stets der Mittelwert der Einzelversuche 1 und 2 der Versuchsreihen V 1

bis V 12 verwendet.

Die in Tabelle 8.13 angegebenen Mg:P-Verhaltnisse geben die dosierten Mag-
nesiummengen wieder, d. h. das bereits im Prozesswasser enthaltene geloste
Magnesium wurde — wie es bei einer grof3technischen Umsetzung gangige
Praxis ware — nicht berucksichtigt. Die nach Gleichung 8.5 errechneten
Wirkungsgrade > 85 % sind in Tabelle 8.13 roter Schrift hervorgehoben.

Gleichung 8.5:
Cpos-p,in - Croa.p
Neowr=— 6 %]
04- Cpro4-p, in
Cro4-p,in PO,4-P-Konzentration im Zulauf [mg/ L]

Cpro4-P out PO,4-P-Konzentration im Ablauf [mg/ L]
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Tabelle 8.13: Versuchseinstellungen und Phosphatkristallisations-
grade der Versuche 1 bis 12

Versuchs- Mg:P N:P pH-Wert N po4-p N po4-p M posp
nummer Versuch 1| Versuch 2 Mittel
1-1 1,5 3,4 9,0 51,4% 49,5% 50,5%
1-2 1,5 3,4 9,5 46,7% 47,9% 47,3%
1-3 1,5 3,5 10,0 61,7% 58,4% 60,0%
1-4 1,5 3,7 10,5 62,3% 58,0% 60,1%
2-1 1,5 2,7 9,0 54,4% 40,7% 47,6%
2-2 1,5 2,4 9,5 50,7% 50,7% 50,7%
2-3 1,5 2,5 10,0 52,3% 45,8% 49,0%
2-4 1,5 2,7 10,5 57,3% 56,0% 56,7%
3-1 2,0 3,7 9,0 55,9% 56,8% 56,4%
3-2 2,0 3,4 9,5 70,5% 68,9% 69,7%
3-3 2,0 3,5 10,0 69,5% 70,0% 69,8%
3-4 2,0 3,4 10,5 66,7% 65,7% 66,2%
4-1 2,0 2,7 9,0 58,0% 60,6% 59,3%
4-2 2,0 2,6 9,5 64,0% 65,2% 64,6%
4-3 2,0 2,6 10,0 67,2% 67,5% 67,3%
4-4 2,0 2,6 10,5 55,5% 56,4% 55,9%
5-1 2,0 4,5 9,5 74,9% 74,1% 74,5%
5-2 2,0 4,6 10,0 64,6% 67,0% 65,8%
6-1 3,0 4,6 9,5 70,3% 68,1% 69,2%
6-2 3,0 4,6 10,0 73,1% 72,6% 72,8%
7-1 0 0,6 10,0 43,3% 44.2% 43,8%
8-1 1,3 1,2 8,0 53,6% 51,2% 52,4%
8-2 1,3 1,3 8,5 54,7% 54,0% 54,4%
8-3 1,3 1,4 9,0 55,2% 57,1% 56,1%
8-4 1,3 1,2 9,5 65,9% 67,5% 66,7%
9-1 1,5 2,6 8,0 36,5% 35,3% 35,9%
9-2 1,5 2,6 8,5 60,0% 61,4% 60,7%
9-3 1,5 2,6 9,0 65,5% 67,6% 66,6%
9-4 1,5 2,6 9,5 77,7% 78,5% 78,1%
9-5 1,5 2,8 10,0 87,5% 83,2% 85,3%
10-1 1,7 4.0 9,5 75,4% 81,5% 78,4%
10-2 1,7 4.3 10,0 88,0% 90,3% 89,1%
10-3 1,7 3,8 8,0 24.1% 21,6% 22,8%
11-1 1,5 5,8 9,0 83,1% 83,4% 83,3%
11-2 1,5 5,9 9,3 89,3% 87,8% 88,6%
11-3 1,5 6,6 9,5 89,1% 87,4% 88,3%
114 1,5 6,3 9,7 91,1% 90,6% 90,9%
11-5 1,5 5,9 10,0 93,8% 92,5% 93,2%
11-6 1,5 5,7 10,3 93,1% 91,9% 92,5%
11-7 1,5 54 10,5 89,8% 90,0% 89,9%
12-1 1,5 6,2 9,3 87,2% 85,6% 86,4%
12-2 1,5 5,8 10,0 89,5% 90,5% 90,0%
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Bild 8.24: POs-P—Kristallisationsgrad der Versuche 1 und 2 im Vergleich

In den Versuchsreihnen V 13 bis V 17 wurden keine Doppelbestimmungen
durchgefuhrt. Die Versuchseinstellungen und Kristallisationsgrade der Phos-

phatrickgewinnung sind in Tabelle 8.14 zusammengestellt.
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Tabelle 8.14: Versuchseinstellungen und Phosphatkristallisations-

grade der Versuche 13 bis 17

Versuchs- . : N pos4-p

nummer Mg:P N:P pH-Wert Versuch 1

13-1 1,5 6,4 9,5 93,4%
13-2 1,5 5,7 9,5 91,7%
14-1 1,5 6,0 9,5 96,6%
14-2 1,5 6,5 9,5 95,7%
15-1 1,5 7,6 9,2 86,1%
15-2 1,5 8,2 9,2 85,5%
16-1 1,5 7,8 9,2 91,5%
16-2 1,5 7,8 9,2 89,9%
16-3 1,5 7,9 9,2 89,3%
16-4 1,5 8,1 9,2 93,2%
16-5 1,5 6,0 9,2 88,0%
16-6 1,5 5,6 9,2 87,9%
16-7 1,5 5,4 9,2 87,8%
16-8 1,5 6,0 9,2 88,5%
16-9 1,5 5,9 9,2 87,7%
16-10 1,5 6,0 9,2 88,2%
16-11 1,5 6,0 9,2 88,0%
17-1 1,5 6,8 9,2 91,1%
17-2 1,5 6,0 9,2 92,7%

Zur Bestimmung der optimalen Betriebsparameter fur eine mdoglichst weit-
gehende Phosphorrickgewinnung wurden die Versuche hinsichtlich des Ein-
flusses von pH-Wert, Stickstoffzulaufkonzentration (N:P-Verhaltnis) und Fall-
mitteldosiermenge (Mg:P-Verhaltnis) durchgefihrt und ausgewertet. In diese
Auswertung wurden nur die Versuchsreihen 8 bis 17 einbezogen, da in den
vorausgegangenen Versuchen Magnesiumoxid verwendet wurde, das bereits
uberlagert war und somit nicht mehr seine vollstandige Reaktivitat besal’ (vgl.
Ausflhrungen zu Bild 8.28).

Bild 8.25 zeigt den groRRen Einfluss des molaren N:P-Verhaltnisses. Um
konstant hohe Phosphatkristallisationsgrade zu erreichen, sollten groRe Stick-
stoffuberschisse im Prozesswasser vorhanden sein. Je groRer das Verhaltnis
von Stickstoff zu Phosphor ist, desto hoher ist die zu erzielende Rickge-
winnung. Bei einem molaren Stickstoffuberschuss von N : P =6 : 1 lassen sich

ca. 90 % des zugefuhrten Phosphatphosphors aus dem Prozesswasser kristalli-
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sieren. FiUr die Untersuchung der Abhangigkeit vom molaren Stickstoff-

Phosphor-Verhaltnis wurden 36 Kristallisationsversuche im pH-Wert-Bereich

von 8,0 bis 10,5 und mit molaren Magnesium-Phosphor-Verhaltnissen zwischen
1,3 und 1,7 durchgefuhrt.

100%

©
o
x

80%

70%

60%

PO4-P-Kristallisationsgrad

50%

. Mg:P=13.17 |

Randbedingungen:

pH=8,0..10,5

3 4 5 6 7 8 9
Molverhaltnis N : P

Bild 8.25: PO4-P-Kristallisationsgrad in Abhangigkeit vom Molverhéltnis

Der Einfluss des pH-Wertes auf die Phosphatphosphor-Kristallisation ist in Bild

8.26 dargestellt. Die Einstellung eines optimalen pH-Wertes hat erwartungs-

gemal einen groflen Einfluss auf eine weitgehende Phosphorrickgewinnung.

Oberhalb von pH =9,0 sind konstant Uber 80 % Kristallisationsgrad zu errei-

chen, ab pH =10 sinkt der Kristallisationsgrad ab. Bei molaren Magnesium-

Phosphor-Verhaltnissen zwischen 1,3 und 1,7 sowie bei molaren Stickstoff-

Phosphor-Verhaltnissen zwischen 1,3 und 8,2 standen 37 Kristallisationsver-

suche fur diese Auswertung zur Verfugung, die ein Bestimmtheitsmall von

R2 = 0,88 (polynomisch) aufweist.
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Bild 8.26: PO4-P-Kristallisationsgrad in Abhéngigkeit vom pH-Wert

In Bild 8.27 ist der Kristallisationsgrad in Versuchsreihe 11 fur die Einzel-
versuche 1 und 2 sowie die errechneten Mittelwerte in Abhangigkeit vom pH-
Wert dargestellt. Das Molverhaltnis N:P wurde auf etwa 6 : 1 eingestellt, das
Mg:P-Verhaltnis betrug 1,5: 1. Eine Besonderheit der Versuchsreihe 11 war,
dass zusatzlich zur dosierten MgO-Menge 100 mL MAP-Impfschlamm in den
Ansetzbehalter gegeben wurde. Die hierdurch erreichbare Verbesserung des
Kristallisationsgrades betragt 2 bis 3 Prozentpunkte (vgl. V 11-2 und V 12-1
sowie V 11-5 und V 12-2). Diese Steigerung lasst sich auf die Kristallisations-
keime zurlUckfihren oder auf mit dem Impfschlamm zugeflhrtes reaktives
Magnesium, das das Mg:P-Verhaltnis in der Versuchsreihe 11 geringflugig
erhoht hat. Das N:P-Verhaltnis bei V 11-5 und V 12-2 war mit 5,9: 1,0 bzw.
5,8 : 1,0 nahezu identisch. Bei V 11-2 (5,9:1,0) und V 12-1 (6,2 : 1,0) war die
Differenz der Nahrstoffverhaltnisse zugunsten des Versuches ohne Impf-
schlamm geringfigig hoher. Dennoch war der Kristallisationsgrad im Versuch
V 11-2 unter MAP-Zugabe im Mittel 2,2 %-Punkte hoher als bei V 12-1.
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Bild 8.27: PO4-P-Kristallisationsgrad in Versuchsreihe 11 in Abhangigkeit
vom pH-Wert

Es ist zu erkennen, dass etwa bei pH = 9,3 bis pH = 9,5 ein erstes Optimum der
Kristallisation liegt. Bei weiterer Erhdhung des pH-Wertes steigt die Kurve
erneut an und fallt etwa ab einem pH-Wert von 10,0 wieder ab. Es ist
wahrscheinlich, dass der erste Hochpunkt im optimalen pH-Bereich fur die
MAP-Kristallisation unter diesen Randbedingungen liegt. Der erneute Anstieg
des Riickgewinnungsgrades lasst auf einsetzende Uberkompensation des
schlechteren MAP-RUckgewinnungsgrades durch vermehrte Calciumphosphat-
fallung schliel3en. Diese Schlussfolgerung wird durch Calciumanteile belegt, die

im zurickgewonnenen Produkt analysiert wurden (vgl. Kapitel 8.2.4).

Eine Fallmitteldosierung von Mg : P =1,5: 1,0 erscheint in jedem Fall ausrei-
chend fur einen Phosphorriuckgewinnungsgrad von ca. 90 % zu sein. Die
Betriebsparameter fur eine mdoglichst weitgehende Phosphorriickgewinnung

aus Prozesswasser lassen sich wie folgt zusammenfassen:

e N:P>6,0:1,0
e pH9,2bis 10,0
e Mg:P=15:1,0
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Um bei diesen Betriebsparametern tatsachlich hohe Ruckgewinnungsgrade zu
erreichen, ist bei der Handhabung des Fallmittels Magnesiumoxid unbedingt zu
beachten, dass es aufgrund seiner hohen Reaktivitat fest verschlossen gelagert
werden muss. Ansonsten bindet es Luftfeuchtigkeit und verliert dadurch einen
Teil seiner Reaktivitat bzw. die Dissoziations- und Reaktionsgeschwindigkeit
sinkt. In Bild 8.28 ist dargestellt, wie der PO4-P-Kristallisationsgrad des
verwendeten Magnesiumfallmittels bei gleichbleibenden Reaktionszeiten nach-
lasst, wenn dies Uber einen langeren Zeitraum nicht luftdicht verschlossen
gelagert wird. Fur beide Kristallisationsversuche wurde jeweils die gleiche Pro-
zesswassercharge verwendet. Der pH-Wert wurde auf pH = 9,5 eingestellt und
Magnesium im Verhaltnis Mg:P = 2 :1 zugegeben, der molare Stickstoffliber-
schuss bezogen auf Phosphor betrug 3,5. Ein Absinken des PO4-P-Kristalli-
sationsgrades bei Verwendung des offen gelagerten Magnesiumoxids ist
deutlich zu erkennen. Nach drei bis vier Wochen betragt dieser nur noch etwa
85 % der Werte, die mit luftdicht verschlossen gelagerten Fallmitteln erzielt

wurden.

100%

@ Kristallisation MgO luftdicht 0O Kristallisation MgO offen | |

90%

80% -

70% -

60% *

PO4-P-Kristallisationsgrad [%]

50%
1 8 15 23 31
Versuchstag

Bild 8.28: PO4-P-Kristallisationsgrad von luftdicht und offen gelagertem
Magnesiumoxid
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8.2.4 Zusammensetzung des aus dem Schlammwasser zurickgewonnenen
Sekundarphosphates

Die Untersuchung der Sekundarphosphate beinhaltet die Beschreibung und
Beurteilung der Nahrstoffzusammensetzung, der Schwermetallgehalte sowie

der Spurenstoffe.

8.2.4.1  Nahrstoffgehalte

In Tabelle 8.15 ist die Zusammensetzung von idealen MAP-Kristallen sowie von
handelsublichem NPK-Dungemittel zusammengestellt. Die Nahrstoffanteile von
Stickstoff und Phosphor im MAP (MgNH4PO,4 e 6 H,0) sind jeweils geringer als

bei NPK-Dunger liegen jedoch in einer vergleichbaren GroRenordnung.

Tabelle 8.15: Zusammensetzung von idealem MAP und NPK-Dlnger
MAP Stickstoff | Phosphor | Magnesium

Molmasse [g/ mol] 245 14 31 24,3

Gew.-% in MAP 100 5,7 12,5 9,8

Gew.-% in NPK-Dlnger - 15 6,6 -

kg MAP/ kg Nahrstoff - 17,5 8 10,2

Die molaren Verhaltnisse der Elemente Stickstoff, Calcium und Magnesium von

33 analysierten Phosphorprodukten sind in Tabelle 8.16 zusammengestellt.

Tabelle 8.16: Molare Verhéltnisse N:P, Ca:P, Mg:P der Sekundar-
phosphate
mol N/ mol P mol Ca/ mol P | mol Mg/ mol P
arithmetisches Mittel 0,29 0,80 2,11
Median 0,27 0,96 2,06
Niedrigstwert 0,03 0,03 0,32
Hochstwert 0,84 1,34 5,05

Handelte es sich um ideale MAP-Kristalle, musste das molare Verhaltnis von
Stickstoff zu Phosphor und von Magnesium zu Phosphor jeweils ca. 1:1 be-
tragen. Stickstoff wird jedoch in erheblich geringeren Konzentrationen einge-

bunden als erwartet und erreicht hochstens 0,84 mol N/ mol P, im Mittel
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0,29 mol N/ mol P (Median 0,27 mol N/ mol P). Im Vergleich zu idealem MAP
wird Magnesium deutlich mehr als erwartet im Produkt wieder gefunden;
durchschnittlich enthalt das Produkt ca. 2 mol Mg/ mol P. Dies ist einerseits auf
die Uberdosierung von Magnesium mit zumeist einem Verhéltnis von
Mg:P =1,5:1,0 zurlckzufihren, andererseits auf bereits im Prozesswasser
gelost vorliegendes Magnesium, das bei Einstellen des optimalen pH-Wert-
Bereichs mit kristallisiert. Calciumphosphatverbindungen kristallisieren bei
ahnlichen pH-Werten wie Magnesiumphosphatverbindungen. Im Prozess-
wasser gelostes Calcium wird daher ebenfalls in nennenswerten Anteilen
(arithmetisches Mittel 0,80 mol Ca/ mol P) in das Produkt eingebunden. Somit
handelt es sich bei den kristallisierten Phosphatprodukten nie um ideales MAP,
sondern um Mischphasen aus MAP sowie verschiedenen Magnesium- und
Calciumphosphaten. Dies wird belegt durch eine rdéntgenpulverdiffraktome-
trische Kristallstrukturanalyse, die im Rahmen eines anderen Forschungs- und
Entwicklungsprojektes an einem in der Versuchsanlage erzeugten Phosphat-
produkt durchgefuhrt wurde (PINNEKAMP et al., 2006).

Die Mittel-, Niedrigst- und Hochstwerte der Pges-, Nges- und Mg-Konzentrationen
der analysierten Produkte sind in Tabelle 8.17 zusammengestellt. Mit 8,5 % bis
9,3 % Pges liegt der Phosphorgehalt der zurickgewonnenen Sekundar-
phosphate zwischen den Phosphorkonzentrationen von idealem MAP und NPK-
Dunger (vgl. Tabelle 8.15).

Tabelle 8.17: Pges-, Nges- und Mg- Konzentrationen der
Sekundarphosphate
Pges [9/kg TS] | Nges [9/kg TS] | Mg [g/kg TS]
arithmetisches Mittel 92,9 11,8 151,9
Median 85,0 10,1 148,0
Niedrigstwert 54,0 1,0 19,0
Hochstwert 156,0 30,3 420,0




181

8.2.4.2 Anorganische Schadstoffe

Neben dem Nahrstoffgehalt ist die Belastung mit Schwermetallen ein ent-

scheidendes Kriterium fr die Produktqualitat eines Sekundardingemittels.

Metalle, Schwermetalle und Erdalkali wurden nach DIN 38414 Teil 7a
aufgeschlossen und gemall EN ISO 11885 analysiert. In Tabelle 8.18 sind
arithmetische Mittel-, Median-, Hochst- und Niedrigstwerte von 18 untersuchten
MAP-Dingern sowie die entsprechenden Grenzwerte der Dungemittel-
verordnung (DUMV, 2003)? zusammengestellt. Des Weiteren sind die derzeit
auf EU-Ebene diskutierten Grenzwerte (EU, 2000) der Klarschlammverwertung
sowie die im BMU/BMVEL-Konzept ,Gute Qualitat und sichere Ertrage*
veroffentlichten Grenzwerte fur eine Klarschlammverwertung mit Stand Marz
2006 angegeben (BANNICK et al., 2006). Ebenfalls aufgefuhrt sind die aktuell
gultigen Grenzwerte nach Klarschlammverordnung (AbfKlarV, 2003), die von
samtlichen im Forschungsprojekt zurickgewonnenen Phosphatprodukten
deutlich unterschritten werden (Tabelle 8.18). Diese Grenzwerte durften in

Zukunft verscharft werden.

Aullerdem wird deutlich, dass die derzeit auf europaischer Ebene diskutierten
Grenzwerte fur eine landwirtschaftliche Klarschlammausbringung — die mit Aus-
nahme des Bleis keine Verscharfung der Werte der aktuellen Klarschlamm-
verordnung bedeuten wirden — in der Regel sogar von den gemessenen
Hochstwerten im MAP unterschritten werden. Lediglich bei dem Metall
Cadmium traten zwei nicht erklarbare Uberschreitungen auf. Der Median der
analysierten Cadmiumgehalte des MAP liegt um den Faktor 20 unter dem

diskutierten Cadmium-Grenzwert von 10 mg/ kg TS. Der deutlich scharfere

2 Die Grenzwerte der Dungemittelverordnung gelten nicht fir Klarschlamme, Wirtschaftsdiinger
und Bioabfalle. Die Grenzwerte fir Cu und Zn gelten nicht fir Dingemittel mit Spurennahr-
stoffen gemafl Anlage 1, Abschnitt 4. Fir Dingemittel ab 2,18 % P gilt ein Grenzwert von 115
mg Cd/ kg P, d. h. 0,0115 %.
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Grenzwert des BMU/ BMVEL-Konzeptes (1,7 mg/ kg TS) wird dreimal Uber-
schritten.
Tabelle 8.18: Schwermetallgehalte von MAP sowie (diskutierte)

Grenzwerte (AbfKlarVv, 2003; EU, 2000; DuMV, 2003;
BANNICK et al., 2006)

Pb Cd Cr Cu Ni Zn Hg
mg/kg TS | mg/kg TS | mg/kg TS [ mg/kg TS | mg/kg TS | mg/kg TS | mg/kg TS

MAP arithmetisches Mittel 13 1,76 12 93 10 403 0,146
MAP Median 10,3 0,50 10 76 6,7 384 0,139
MAP Hochstwert 49 14 31 235 30 921 0,280
MAP Niedrigstwert 0,93 0,03 0,75 4,0 0,39 17 0,016
Grenzwert 900 10 900 800 200 2.500 8
Klarschlammverordnung
Grenzwert 150 1,5 - 70 80 1.000 1
Diingemittelverordnung
Grenzwert 3. EU-Entwurf 750 10 1.000 1.000 300 2.500 10

Schldamme (diskutiert)

Grenzwert BMU/ BMVEL-
Konzept flr Klarschlamm 60 1,7 55 80 45 480 0,5
Stand 03/2006 (diskutiert)

Beim Vergleich der mittleren im MAP enthaltenen Metalle mit den Grenzwerten
der DUngemittelverordnung bzw. des BMU/ BMVEL-Konzeptes sind Kupfer und
ggf. auch Zink als kritische Elemente einzustufen. So konnten im Mittel
(arithmetisches Mittel 93 mg/ kg TS, Median 76 mg/ kg TS) die Kupfer-Grenz-
werte (70 mg/ kg TS bzw. 80 mg/ kg TS) nur knapp oder nicht eingehalten
werden. Der Zink-Grenzwert der Dungemittelverordnung (1000 mg/ kg TS) wird
sicher eingehalten, der Mittelwert (403 mg/ kg TS) bzw. der Median
(384 mg/ kg TS) der analysierten Zinkgehalte liegt etwa 15 % bis 20 % unter
dem Grenzwert des BMU/ BMVEL-Konzeptes (480 mg/ kg my). Dabei ist anzu-
merken, dass die Schwermetalle Kupfer und Zink sowohl fur Pflanzen als auch
den Menschen zunachst als Mikronahrstoffe anzusehen sind (BANNICK et al.,

2006). Erst ab hohen Konzentrationen wirken diese Elemente als Schadstoffe.

Zur Beurteilung der Schadstoffe eines Dingemittels werden diese auf den
Nahrstoffgehalt bezogen. In Tabelle 8.19 sind fir MAP, den Uberschuss-

schlamm der Versuchsanlage, Klarschlamm, NPK-Dunger und Tripelsuper-
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phosphat die Schwermetallgehalte auf den enthaltenen Phosphor bezogen

sowie entsprechende Grenzwerte angegeben worden.

Tabelle 8.19: Schwermetallgehalte von MAP sowie von Klarschlamm
und Mineraldiingern — bezogen auf den enthaltenen
Phosphor; Werte fir Klarschlamm und Mineraldlinger
nach (BANNICK et al., 2001); Grenzwerte (EU, 2000;
DuMV, 2003; BANNICK et al., 2006)

Pb Cd Cr Cu Ni Zn Hg
mg/kg P | mg/kg P | mg/kg P | mg/kg P | mg/kg P | mg/kg P | mg/kg P

MAP arithmetisches Mittel 165 22 151 1.144 128 4.850 1,67
MAP Median 129 7 116 1.000 91 4.499 1,71
MAP Hochstwert 636 182 434 2.935 392 10.286 3,02
MAP Niedrigstwert 9,2 0,29 74 40 3,9 168 0,217
Uberschussschlamm PRISA " 1.462 42 1.068 6.372 470 26.845 129
Klarschlamm 2.962 66 2.163 12.884 1.082 38.041 47
NPK-Dinger 15/15/15 226 58 699 173 166 1.771 0,9
Tripelsuperphosphat 61 136 1.466 139 185 2.488 0,2
Grenzwert ) 115 ) ) ) ) )
Dungemittelverordnung
Grenzwert 3. EU-Entwurf 18.750 250 25000 | 25000 | 7500 | 62.500 250
Schlamme (diskutiert)
Grenzwert BMU/ BMVEL-
Konzept fir Phosphatdiinger 755 52 755 2.520 618 17.860 10
Stand 03/2006 (diskutiert)
1) Median (n=8)

Auch bei dieser BezugsgroRRe fallen die im Vergleich zu Klarschlamm deutlich
niedrigeren Schwermetallgehalte des MAP auf. In den Sekundarphosphaten ist
der Median der Schwermetallgehalte um den Faktor 9 (Cadmium) bis 27
(Quecksilber) niedriger als im Klarschlamm. Verglichen mit mineralischen
Handelsdiungern weisen auch bei dieser Betrachtung Kupfer und Zink merklich
erhdohte Konzentrationen auf. Diese liegen jedoch jeweils eine Zehnerpotenz

niedriger als bei Klarschlamm.

Des Weiteren sind die spezifischen Schwermetallgehalte des Uberschuss-
schlammes der Versuchsanlage angegeben. Die analysierten Konzentrationen
sind — mit Ausnahme des auffallig hohen Quecksilbergehaltes — gegenlber den
Durchschnittswerten von Klarschlamm geringer, da bei letzterem auch Primar-
schlamm enthalten ist. Vom Uberschussschlamm zum MAP ist eine deutliche

Abreicherung der Schwermetallgehalte festzustellen.
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Bei der Gegenuberstellung der analysierten Schwermetallkonzentrationen mit
den diskutierten Grenzwerten ist zu beachten, dass in Tabelle 8.19 die Grenz-
werte des BMU/ BMVEL-Konzeptes fur Phosphatdingemittel angegeben sind.
Uberschreitungen gab es lediglich je zwei Mal bei den Cadmium- und Kupfer-
Hochstwerten. Die Hochstwerte der restlichen untersuchten Metalle sowie fr
alle Schwermetalle die arithmetischen Mittelwerte und Mediane der analysierten
MAP-DUnger unterschreiten diese Grenzwerte sicher. Alle im MAP ge-
messenen Hochstwerte halten die phosphorspezifischen Grenzwerte des ,EU-

Entwurfs Schlamme® ein.

Die Prozesswasser wurden vor der MAP-Kristallisation Uber eine Tuchfiltration
von groben Schlammpartikeln befreit (Kapitel 8.2.2.3). Wird an dieser Stelle
eine Mikro- oder Ultrafiltrationsmembran zur Prozesswasserreinigung einge-
setzt, ist die Reduzierung mit organischen Verunreinigungen, an denen Schwer-

metalle adsorbiert sind, noch deutlich weitgehender.
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8.2.4.3 Spurenstoffe

Bei einigen der zuruckgewonnenen Phosphorprodukte wurde ein umfang-
reiches Spektrum an Spurenstoffanalytik durchgefuhrt. Dabei wurden insbe-
sondere jene Stoffe bzw. Stoffgruppen betrachtet, die im Abwasser am Standort
der Versuchsanlage im Rahmen eines vom Landesumweltamt des Landes
Nordrhein-Westfalen durchgefuhrten Untersuchungsprogramms aufgefunden
wurden (insbesondere Moschus- und Organozinnverbindungen). Flr einige
Stoffe bzw. Stoffgruppen wird auf unterschiedlichen politischen Ebenen die
EinfUhrung von Grenzwerten flur eine landwirtschaftliche Klarschlammverwer-
tung diskutiert. Die in Tabelle 8.20 zusammengestellten Mittelwerte aus den ge-
messenen Spurenstoffkonzentrationen wurden den Grenzwerten gegenuberge-
stellt, die im 3. Novellierungsentwurf der EG-Klarschlammrichtlinie veroffentlicht
wurden (EU, 2000). Des Weiteren sind Mittelwerte fur die in Klarschlamm auf-
tretenden Schadstoffgehalte angegeben, die fast ausschlieBlich einem vom
Ministerium fur Umwelt und Naturschutz, Landwirtschaft und Verbraucherschutz
des Landes Nordrhein-Westfalen durchgefuhrten Untersuchungsprogramm ent-
nommen sind (MUNLV, 2004b). Lediglich die Angabe des durchschnittlichen
Urangehaltes von Klarschlammen entstammt einer anderen Veroffentlichung
(KRATZ, 2004).

In der vierten Spalte der Tabelle 8.20 ist das Verhaltnis zwischen der durch-
schnittlichen Schadstoffkonzentration des Klarschlammes und des MAP ange-
geben. Da einige Stoffkonzentrationen im MAP unter der Bestimmungsgrenze
lagen, konnte dieses Verhaltnis nicht fur alle Stoffe ermittelt werden. In diesen
Fallen ist das Verhaltnis gekennzeichnet durch ein ,GroRer-als“-Zeichen (>). Ein
Wert, der kleiner als eins ist, deutet darauf hin, dass das MAP eine hohere
Schadstoffkonzentration aufweist als der Klarschlamm, Verhaltnisse groRer als

eins geben den Faktor an, den der Klarschlamm hoher belastet ist als das MAP.

Der mittlere Phosphorgehalt, der fur diese Betrachtungen verwendeten MAP-
Produkte, betrug 99 g/ kg TS und lag damit sehr nahe am rechnerisch idealen
Wert (vgl. Kapitel 8.2.4.1).
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Tabelle 8.20: Spurenstoffgehalte in MAP und Klarschlamm sowie
Grenzwerte des 3. Entwurfs zur Novellierung der EG-
Klarschlammrichtlinie; Klarschlammwerte nach
(MUNLYV, 2004b), nach (KRATZ, 2004)"; (EU, 2000)

Mittelwert n Mittelwert n | verhaltnis Grenzwert

Stoff/ Stoffgruppe MAP MAP Klarschlamm ks | ks map 3. EU-Entwurf

[mg/ kg TS] [mg/ kg TS] [mg/ kg TS]

Adsorbierte C_)rgamsche 84.4 17 208 151 25 500

|Halogenverbindungen

Moschusverbindungen

Cashmeran / DPMI < 0,05 3

Celestolid / ADBI < 0,05 3

Phantolid / AHMI < 0,05 3

Traseolid / ATIT < 0,05 3

Tonalid / AHTN < 0,05 3 2,65 17 > 53

Moschus Xylol / MX <0,05 3 0,0053 17 > 0,11

Moschus Keton / MK < 0,05 3

Galaxolid / HHCB < 0,05 3 5,92 17 > 118

Organozinnverbindungen

Monobutylzinnchlorid < 0,01 4 0,17 156 >17

Dibutylzinnchlorid 0,013 4 0,22 156 17

Tributylzinnchlorid 0,022 4 0,033 156 1,5

Tetrabutylzinnchlorid <0,01 4 0,0067 156 > 0,67

Monooctylzinnchlorid < 0,01 4 0,031 156 > 3,1

Dioctylzinnchlorid < 0,01 4 0,056 156 >5,6

Triphenylzinnchlorid < 0,01 4

Tricyclohexylzinnchlorid <0,01 4

Phenole

Bisphenol A (BPA) 0,17 6 0,28 49 1,7

Polyzyklische Aromatische Kohlenwasserstoffe

Chrysen 0,025 7 0,64 140 25

Benzo(a)pyren 0,020 7 0,47 156 23

SUMME PAK 16 (EPA) < 0,41 7

SUMME PAK

(ohne Acenaphthylen) <039 ! 6,65 154 > 17

Polychlorierte Biphenyle

PCBg 0,109 8 0,091 130 0,84 0,8

Tenside

Lineare Alkylbenzolsulfonate <0,1 3 1.723 156 >17.230 2.600

Nonylphenol 0,51 6 21,5 147 42 50

Nonylphenolethoxylate 3,2 3

Uran <1 10 4-32" | 54

Ein ,Kleiner-als“-Zeichen (<) deutet auf die Angabe der Bestimmungsgrenze hin.

Der angegebene Grenzwert fur PCB beinhaltet die PCBg sowie PCB-118.
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e Adsorbierte organische Halogenverbindungen (AOX)

Far die AOX-Analytik wurde DIN 38414 S18 angewendet. Die im MAP ge-
messenen AOX-Konzentrationen liegen Uber 50 % unter den Durchschnitts-
werten von kommunalen Klarschlammen. Der diskutierte Grenzwert von 500

mg/ mg TS wird deutlich um den Faktor 6 unterschritten.
e Moschus- und Organozinnverbindungen

Bei Moschus Xylol (Bestimmung der Moschusverbindungen nach Haus-
methode) sowie bei Tetrabutylzinn fallt ein geringes Verhaltnis zwischen Klar-
schlamm und MAP von > 0,11 bzw. > 0,67 auf. Dies bedeutet, dass die durch-
schnittlichen Konzentrationen dieser Stoffe im Klarschlamm niedriger sind als
die Bestimmungsgrenze bei der MAP-Analytik. Da der Konzentrationsvergleich
der anderen Stoffe der Moschus- bzw. der Organozinnverbindungen zeigt, dass
die Belastung des Klarschlammes immer hdher war als die des MAP, lasst sich
aus den beiden Verhaltnissen, die sich kleiner als eins ergeben haben, nicht
folgern, dass die Konzentrationen im MAP tatsachlich Uber denen des
Klarschlamms lagen. Insbesondere die Moschusverbindungen sind im MAP bei
den anderen beiden vergleichbaren Stoffen (Tonalid und Galaxolid) um
mindestens den Faktor 53 bzw. 118 geringer eingebunden als im Klarschlamm.
Samtliche Moschusverbindungen lagen unter der Nachweisgrenze von 0,05
mg/ kg TS. Dies ist darauf zurlckzufuhren, dass infolge ihrer lipophilen
Eigenschaften polyzyklische Moschusverbindungen in der
Abwasserreinigungsanlage vorwiegend an Schlammpartikel gebunden werden
und sich auch wahrend der Prozesse der Schlammbehandlung nicht ins
Prozesswasser zurucklosen und somit auch nicht ins MAP eingebunden

werden kdnnen.
e Organozinnverbindungen

Mit Ausnahme von Di- und Tributylzinn lagen alle Organozinnverbindungen
unter der Bestimmungsgrenze von 0,01 mg/ kg TS (nach DIN 38407 F13).

Dibutylzinn ist im Klarschlamm in 17-mal héherer Konzentration zu finden als im
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MAP, beim Tributylzinn betragt dieser Faktor lediglich 1,5. Insgesamt ist das
Phosphorprodukt jedoch deutlich weniger mit Organozinnverbindungen

verunreinigt als Klarschlamme.
e Phenole

Die Analytik des Bisphenol A (BPA) wurde nach MEESTERS und SCHRODER
(2002) durchgefuhrt. Das untersuchte BPA wurde im Mittel mit 0,165 mg/ kg TS
im MAP analysiert und liegt damit um den Faktor 1,7 unter den Mittelwerten von
Klarschlammen. Die im MAP gemessenen Hochstwerte lagen im Bereich der
Klarschlammwerte (0,3 mg/ kg TS), mehrfach auch eine Zehnerpotenz

niedriger.
e Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK)

Bei den PAKs (Bestimmung nach EPA 610) sind in der Tabelle 8.20 nur
Benzo(a)pyren und Chrysen, deren Kanzerogenitat erwiesen ist bzw. vermutet
wird, sowie die Summe der PAK 16 (nach EPA) und die Summe dieser PAK
ohne Acenaphthylen aufgefuhrt. Da bei der PAK-Analytik des MAP jeweils
einige Stoffe unter der Bestimmungsgrenze lagen, wurde in diesen Fallen die
jeweilige Bestimmungsgrenze in die PAK-Summen eingerechnet. Daher kann
fur die Summe PAK 16 nur ein Maximalgehalt von 0,41 mg/ kg TS und fur die
PAK 16 ohne Acenaphthylen von 0,39 mg/ kg TS angegeben werden. Diese
Hochstwerte liegen damit beim MAP mindestens um den Faktor 17 niedriger als
im Klarschlamm. Das als PAK-Leitparameter verwendbare Benzo(a)pyren wird
mit 0,020 mg/ kg TS im MAP etwa 23 Mal weniger eingebunden als in
Klarschlamm (MUNLV, 2004b).

e Polychlorierte Biphenyle (PCB)

Die im Phosphorprodukt nach DIN 38414 S20 analysierten Polychlorierten
Biphenyle als PCB 6-Summe sind mit 0,109 mg/ kg TS geringfugig groRRer als
die in Klarschlammen gemessenen Durchschnittswerte (Verhaltnis Klar-
schlamm : MAP = 0,84). Der diskutierte Grenzwert von 0,8 mg/ kg TS wird von
den MAP-Produkten im Mittel um den Faktor 7 unterschritten. Allerdings ist in
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diesem Grenzwert neben den PCBg (28, 52, 101, 138, 153 und 180) ebenfalls

das in diesem Rahmen nicht untersuchte PCB-118 enthalten.

e Tenside

Fir die Tenside Nonylphenol und lineare Alkylbenzolsulfonate (LAS) wurden im
dritten Novellierungsentwurf der Klarschlammrichtlinie ebenfalls Grenzwerte
veroffentlicht. In samtlichen untersuchten MAP-Sekundarphosphordingern
konnten keine LAS bestimmt werden (< 0,1 mg/ kg TS). Der diskutierte Grenz-
wert von LAS in H6he von 2.600 mg/ kg TS wird damit sicher unterschritten. Im
Klarschlamm sind LAS durchschnittlich in einer Konzentration von 1.723
mg/ kg TS enthalten.

Nonylphenol ist im MAP mit 0,51 mg/ kg TS um ein Vielfaches geringer einge-
bunden als in Klarschlamm (21,5 mg/ kg TS, Faktor 42). Nonylphenolethoxylate
wurden mit durchschnittlich 3,2 mg/ kg TS analysiert. Der diskutierte Grenzwert
von 50 mg/ kg TS fur Nonylphenol und Nonylphenolethoxylate mit einer oder
zwei Ethoxygruppen wird sicher eingehalten. Die Bestimmung wurde nach
MEESTERS und SCHRODER (2002) durchgefiihrt.

e Uran

Wie die Ubrigen Metalle wurde fur die Urananalytik nach DIN 38414 Teil 7a
aufgeschlossen und gemaly EN ISO 11885 analysiert. Uran konnte in keinem
der untersuchten MAP-Dinger oberhalb der Bestimmungsgrenze von
1 mg/ kg TS quantifiziert werden. Im Klarschlamm sind zwischen 4 und 32
mg/ kg TS Uran enthalten. In mineralischem NPK-Dunger sind bis zu 113
mg/ kg TS, in Tripelsuperphosphat bis zu 232 mg/ kg TS Uran enthalten
(KRATZ, 2004).

Fazit

Hinsichtlich der im MAP enthaltenen Schadstoffe bestehen vor dem Hintergrund
der vorliegenden Ergebnisse keine Bedenken, das Recyclingprodukt zu Dinge-
zwecken in der Landwirtschaft einzusetzen. Sowohl die Konzentrationen der

relevanten Schwermetalle (siehe Kapitel 8.2.4.2) als auch die einschlagiger
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anderer Schadstoffe sind geringer als im Klarschlamm und halten derzeit
gultige Grenzwerte sehr sicher ein. Hinsichtlich der sehr scharfen diskutierten
Grenzwerte des BMU/ BMVEL-Konzeptes muss gegebenenfalls dem Kupfer-
Gehalt des MAP besondere Beachtung geschenkt werden. Die mittleren Kon-
zentrationen liegen hier im Bereich des trockensubstanzspezifischen Grenz-
wertes. Die auf den Phosphorgehalt bezogenen Grenzwerte fur Phosphat-

dinger werden von den analysierten MAP-Dungern erfullt.
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8.3 Phosphorriuckgewinnung in Verbindung mit einer vermehrten
biologischen Phosphorelimination im Nebenstrom

8.3.1  Versuchsaufbau

Die Versuchsanlage wurde auf dem Gelande der Halbtechnischen Versuchs-
klaranlage (HTK) des Landes Nordrhein-Westfalen betrieben. Es handelt sich
um ein Abwasserreinigungsverfahren bei dem Phosphor ausschlieBlich
biologisch durch Mikroorganismen aus dem Abwasser in den Schlamm Uber-
fuhrt wird. Das Verfahrensflie3bild mit den zugehdrigen Beckenvolumina ist in
Bild 8.29 dargestellt.

Nitrifikation mit MaRe (Héhe h bezogen auf Fillhéhe)
Denitrifikation getauchter Membran ®@ @=65cm, h=47cm
v=3m? v=3me @ @=140cm, h=130cm

® I=79cm, h, =47 cm, hy=85cm

-—> Ablauf

Rezirkulation

Vorstripper
V=0,16 m3¢

Rezirkulation

Hauptstripper | Hauptstripper Il
V=2m? V=0,37 m*

Ruicklaufschlamm Rezirkulation

Bild 8.29: Versuchsanlage Bio-P im Nebenstrom

Die Belebungsstufe setzt sich aus einer vorgeschalteten Denitrifikation und
einer Nitrifikation zusammen. Das Nitrifikationsbecken ist mit einer Zenon Zee-
Weed® Membran ausgestattet. Das Permeat aus der Membran wird im Unter-
druckbetrieb in ein Becken gepumpt, das als Vorlage fir die Rickspullung der
Membran dient. Die Membran wird im 5 Minuten-Rhythmus 30 Sekunden lang
mit gereinigtem Abwasser ruckgespult, um die Poren der Membran von
Verstopfungen zu befreien. Die grobblasige Druckbeluftung im Becken dient
neben der Mineralisierung organischer Substanzen einerseits der Nitrifizierung

des Stickstoffs und andererseits der Reinigung der Membran. Die Beckenbe-
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lGftung wird intermittierend betrieben; einer 10-sekindigen Bellftungsphase
folgt eine ebenso lange Stillstandszeit (Air-Cycling). Ein Teil des Rezirkulations-
schlammes aus der Nitrifikation wird in den Nebenstromteil der Versuchsanlage

geleitet.

Im Nebenstrom sind ein Vorstripper und ein zweigeteilter Hauptstripper ange-
ordnet. Der Vorstripper (V = 0,16 m®) sowie der erste Teil des Hauptstrippers
(Hauptstripper I, V = 2 m?) sind mit einem Ruhrwerk ausgestattet, um einen voll-
durchmischten Reaktorbetrieb zu gewahrleisten. Ein Teil des Rezirkulations-
schlammes aus der Belebungsstufe (Uberschussschlamm) sowie die Rezirku-
lation aus dem Hauptstripper Il (V =0,37 m?) wird in den Vorstripper geleitet
(siehe Bild 8.29). Dieser dient dem Abbau des Restnitrates, um im Haupt-
stripper anaerobe Milieubedingungen sicherzustellen. Ein leichtes Umwalzen

erhoht die Reaktionsgeschwindigkeit im Vorstripper.

Der Schlamm gelangt im freien Gefalle vom Vorstripper in den Hauptstripper.
Hier steht den Mikroorganismen kein verfligbares Substrat in Form von
Kohlenstoff und kein Sauerstoff zur Verfugung. Sie mussen auf inkorporierte
Reserven zurtickgreifen und bauen die zuvor im Hauptstrom gespeicherten
energiereichen Polyphosphatverbindungen zu energiedrmeren Substanzen um.
Das Phosphat wird von den Mikroorganismen in die umgebende Wasserphase
abgegeben. Im als Absetzbecken ausgebildeten Hauptstripper Il sedimentiert
der Schlamm, und der phosphathaltige Uberstand verlésst (iber ein Zackenwehr
den Reaktor. Der Ablauf des Hauptstrippers wird einer Phosphorriickgewinnung

mit Magnesiumoxid zugefuhrt.

In der abgesetzten Schlammschicht befinden sich noch gro3e Mengen an
Phosphat in der wassrigen Phase, das allerdings nicht aus der Schlammschicht
in den Uberstand gelangen kann. Damit mehr Phosphat fir die Riickgewinnung
zur Verfugung steht, wird ein Teil des im Hauptstripper abgesetzten Schlammes
in den Vorstripper zuruckgefuhrt. Das im Schlammwasser geldste Phosphat

kann so erneut in den Uberstand gelangen. Die Phosphatabgabe der Mikro-
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organismen ist zeitabhangig und erhdht sich mit zunehmender Durchflusszeit

im anaeroben Hauptstripper.

Der phosphatarme Schlamm aus dem Hauptstripper wird als Rucklaufschlamm
wieder in die Denitrifikation zurlckgeflhrt und kann dort erneut Phosphat aus
dem Abwasserstrom aufnehmen. Der Abzug des Uberschussschlammes aus

der Anlage erfolgt ebenfalls aus dem Eindicktrichter des Hauptstrippers.

8.3.2  Versuchsdurchfihrung

Der Versuchszeitraum gliedert sich in mehrere Phasen, in denen die ver-
fahrenstechnisch relevanten GroRen Zulaufvolumenstrom sowie die Rezirku-
lationsrate (und damit die resultierende Durchflusszeit im Hauptstripper) variiert
wurden. Die Phase O stellt die Einfahrphase der Versuchsanlage dar. In Tabelle

8.21 sind die Versuchseinstellungen zusammengestelit.

Tabelle 8.21: Versuchsphasen und -einstellungen im Nebenstrom
. Zulauf Rezirkula- Durchflusszeit
Phase | Zeitraum : . .
Vorstripper tionsrate Hauptstripper
0 VT 1-81
200 L/ h 40L/h 10 h
1 VT 82-125
200 L/ h 40L/h 10 h
2 VT 126-172
150 L/ h 20L/h 13 h
3 VT 173-257
100 L/ h - 20 h

VT = Versuchstag

Um die Phosphatrucklosung gezielt zu verstarken und die anschlieRende
Phosphatriickgewinnung aus dem Uberlauf des Hauptstrippers zu erhéhen,
wurde die Durchflusszeit im Hauptstripper in den Versuchsphasen variiert. Vom
Vorstripper wird der Schlamm in den ersten Teil des Hauptstrippers geleitet.

Eine Verringerung des Zulaufs in den Vorstripper bedeutet daher gleichzeitig
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eine entsprechende Reduzierung des Zulaufs zum Hauptstripper. Die Rezirku-
lation vom Absetzbecken des Hauptstrippers zum Vorstripper wurde mit sinken-
der Zulaufmenge verringert, damit das Verhaltnis zwischen Rezirkulation und

Zulauf nicht zu grof3 wird.

Ziel der Versuche war einerseits eine weitgehende biologische Phosphor-
elimination im Nebenstrom zu erreichen, andererseits durch die Prozesse im
Hauptstripper moglichst viel Phosphat aus dem Schlamm zurickzulésen, um im
Anschluss eine gezielte Phosphorrickgewinnung aus dem wassrigen Ablauf

des Hauptstrippers durchzuftihren.

Zur Phosphat-Fallung wurde die in Kapitel 8.2.1.3 beschriebene Versuchs-
anlage mit 30 Minuten Aufenthaltszeit im Ansetzbehalter und 45 Minuten im
Kristallisationsbehalter eingesetzt. Teilweise wurde die Phosphorkonzentration
mittels Phosphorsaure angehoben. Die Versuche wurden in Doppelbestimmung
durchgefuhrt (V 1 und V 2).

In der halbtechnischen, kontinuierlich betriebenen Versuchsklaranlage (samt
Phostrip-Anlage) wurden sowohl qualifizierte Stichproben gemaR § 2 AbwV als
auch 24h-Mischproben gezogen (Tabelle 8.22). Alle Proben wurden filtriert und
mit Schnelltests der Firma Dr. Lange auf die in Tabelle 8.22 zusammenge-
stellten Parameter analysiert. In jedem Becken wurden Temperatur und pH-
Wert des Schlamm-Wasser-Gemisches gemessen; in Intervallen wurde der

Trockensubstanzgehalt ermittelt.
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Tabelle 8.22: Zusammenstellung der Probennahme und Analyse-
parameter

Probennahme PO,-P NH4-N | NO3-N | TS-Gehalt

Zulauf MBR Stichprobe X X

Denitrifikation | Stichprobe X X
Nitrifikation Stichprobe X X
Ablauf MBR 24h-Mischprobe X X X
Vorstripper Stichprobe X X
Hauptstripper | | Stichprobe X X X
Ablauf

Hauptstripper I 24h-Mischprobe X X

8.3.3  Ergebnisse

8.3.3.1  Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der Klaranlage sowie
im Uberlauf des Hauptstrippers der Phostrip-Anlage

Uber den gesamten Versuchzeitraum unterlagen naturgemaR die Zulaufkon-
zentrationen zur halbtechnischen Klaranlage, aber auch die Ablaufkonzen-
trationen des Membranbioreaktors teilweise sehr grolen Schwankungen. So
konnten die im Ablauf angestrebten Phosphatphosphor-Konzentrationen von
kleiner 2 mg PO4-P/ L nicht dauerhaft erreicht werden. Das arithmetische Mittel
der Ablaufkonzentrationen Uber die Versuchsphasen 1-3 betragt 3,2 mg POs-
P/L; fur die Zulaufkonzentration ergibt fur diesen Zeitraum im Mittel
8,0 mg PO4-P/ L (Median 7,5 mg POs-P/ L). Die Phosphatelimination ist damit
als nicht vollstandig zufrieden stellend zu bezeichnen. Im Vergleich zur Haupt-
strom Bio-P (vgl. Kapitel 8.2.3.1) zeigt sich hier, dass Bio-P-Anlagen mit Stripp-
reaktor im Nebenstrom (Phostrip-Prozess) haufig betriebstechnische Schwierig-
keiten, insbesondere hinsichtlich der Prozesssteuerung aufweisen (CORNEL,
2002).
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Bild 8.30: Zu- und Ablaufkonzentrationen an Phosphatphosphor der
Versuchsanlage in den Versuchsphasen 1-3

In Bild 8.31 bis Bild 8.33 sind die Verlaufe der Phosphatphosphor-Konzentration

im Klaranlagenablauf (Ablauf KA) sowie im Uberlauf des Hauptstrippers der

Phostrip-Anlage separat fur die Versuchsphasen 1 bis 3 dargestellt.

In der Phase 1 (Bild 8.31) ist eine deutliche Schwankung der Phosphat-
phosphor-Konzentration im Ablauf der Phostrip-Anlage zu verzeichnen. Lasst
man einen Ausreil’er am 103. Versuchstag (39,4 mg PO4-P/ L) aul3er Betracht,
betragt die mittlere Phosphatphosphor-Konzentration 6,4 mg PO4-P/ L (Median
4,6 mg PO4-P/ L). Auch die Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der
Klaranlage sind nicht als stabil zu bezeichnen (0,4 — 6,2 mg PO4-P/L). Den
Ablaufkonzentrationen von durchschnittlich ca. 3 mg PO4-P/ L stehen Zulauf-
konzentrationen von ca. 8 mg PO4-P/ L gegenuber (Elimination im Mittel 64 %,
Tabelle 8.24).
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Bild 8.31: Verlauf der Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der
Klaranlage sowie im Ablauf der Phostrip-Anlage in Phase 1

Phase 2 wies bei einer um drei Stunden verlangerten Durchflusszeit im
Hauptstripper insgesamt einen stabileren Anlagenbetrieb auf. Die Ablaufkon-
zentrationen des Hauptstrippers betrugen durchschnittlich 11,5 mg PO4-P/ L
(Median 10,0 mg PO4-P/ L) mit Spitzenabflissen bis 25 mg PO4-P/L (Bild
8.32). Allerdings waren die Ablaufkonzentrationen in der Klaranlage mit ca.
3,9 mg PO4-P/ L bei vergleichbaren Zulaufkonzentrationen erkennbar hoher als
in Phase 1. Die Eliminationsleistung hinsichtlich Phosphatphosphor betrug in
der Phase 2 lediglich 54 % (Tabelle 8.24).
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Bild 8.32: Verlauf der Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der
Klaranlage sowie im Ablauf der Phostrip-Anlage in Phase 2

In Phase 3 wurde die Durchflusszeit im Hauptstripper auf 20 Stunden einge-

stellt, auBerdem wurde die Rezirkulation in den Vorstripper aul3er Betrieb ge-

setzt. Die Phase 3 ist in zwei Versuchsphasen (Tabelle 8.23) zu untergliedern

(3a und 3c), zwischen denen eine Anlagenwartung (3b), insbesondere die

Reinigung der Membranen am 190. Versuchstag durchgefuhrt wurde. Die in der

Phase 3 erfassten Werte wurden daher fur die Auswertungen nicht weiter be-

rucksichtigt.

Tabelle 8.23: Ubersicht tber die Versuchsphase 3
Phase Zeitraum Bemerkung
3a VT 173-188

Wartung: Nitri geleert, Membranreinigung
3b VT 189-214 durchgefuhrt, Anlage neu angefahren,
Schlamm in Phostrip aufkonzentriert

3c VT 215-257

VT = Versuchstag
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Anhand der Kurvenverlaufe in Bild 8.33 sind die auch in der Phase 3
vorhandenen starken Schwankungen der Ablaufkonzentration der Phostrip-
anlage sowie der Versuchsklaranlage zu erkennen. In Phase 3a liegt die
mittlere Phosphatphosphor-Konzentration im Ablauf des Hauptstrippers bei ca.
25 mg PO4-P/ L (17,0 - 35,4 mg PO4-P/ L). Der Ablauf der Klaranlage war mit
ca. 2 mg PO4-P/ L durchschnittlich geringer belastet als in den vorangegangen-
en Phasen. Allerdings betrug die Zulaufkonzentration nur ca. 6,3 mg PO4-P/ L.
Damit betrug die Phosphoreliminationsleistung durchschnittlich 65 % (Median
69%, Tabelle 8.24).

Phase 3
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Bild 8.33: Verlauf der Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der
Klaranlage sowie im Ablauf der Phostrip-Anlage in Phase 3

Noch niedriger als in Phase 3a lagen die Ablaufkonzentrationen an

Phosphatphosphor in Phase 3c (Mittel 2,01 mg PO4-P/ L, Median 1,74 mg POs-

P/ L), in der die Zulaufbelastung zur Klaranlage auf ca. 7 mg PO4-P/L ge-

stiegen war. Damit wurden etwa 72 % des Phosphatphosphors aus dem Zulauf

zur Anlage eliminiert (Tabelle 8.24).
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Die Phosphatphosphor-Konzentration im Phostrip-Ablauf schwankte ebenfalls
deutlich zwischen 5,7 und 39,6 mg PO4-P/ L, bei durchschnittlichen Werten von
19,9 mg PO4-P/ L (Median 19,5 mg PO4-P/ L).

In Tabelle 8.24 sind die Mittelwerte sowie die Minima und Maxima der Phos-
phatphosphor-Konzentrationen fir die einzelnen Versuchsphasen im Zu- und
Ablauf der Klaranlage und im Ablauf der Phostrip-Anlage zusammengestellt.
Weitere statistische Auswertungen zum Verlauf der Phosphatphosphor-Konzen-
trationen und der Stickstoffelimination sind im Anhang 1 zu finden. Die erfas-
sten pH-Werte und die Temperaturmessungen waren Uber dem gesamten Ver-
suchszeitraum sehr konstant und wiesen damit keinen signifikanten Zusam-
menhang mit der Leistung der Phostrip-Anlagen auf.
Tabelle 8.24: Zusammenstellung arithmetischer Mittelwerte,
Mediane, Minima, Maxima der Phosphatphosphor-

Konzentrationen fur die Phasen 1-3 sowie
Phosphatphosphorelimination der KA

Zulauf KA Ablauf KA Elimination | Ablauf Phostrip

PO,-P PO,-P PO,-P PO,-P

mg/L mg/L % mg/L

Phase 1 Mittelwert 8,07 2,94 64% 7,76
Median 8,00 2,28 72% 4,63

Minimum 4,92 0,39 1,35

Maximum 11,54 6,20 39,36

Phase 2 Mittelwert 8,59 3,91 54% 11,46
Median 8,48 3,91 54% 9,95

Minimum 1,23 0,63 5,39

Maximum 27,60 7,08 24,90

Phase 3a |Mittelwert 6,28 2,20 65% 25,65
Median 6,33 1,99 69% 24,85

Minimum 3,00 0,61 17,00

Maximum 9,60 4,37 35,40

Phase 3¢ |Mittelwert 7,10 2,01 72% 19,86
Median 6,90 1,74 75% 19,53

Minimum 3,94 0,40 5,69

Maximum 15,90 4,86 39,60
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Die Phosphatphosphor-Konzentrationen im Ablauf der Phostrip-Anlage konnten
im Verlauf der Untersuchungen von <10 mg PO4-P/L in Phase 1 auf ca.
25 mg PO4-P/ L (Phase 3a) bzw. ca. 20 mg PO4s-P/ L (Phase 3c) gesteigert
werden. Hinsichtlich der Ablaufkonzentrationen konnte in der Phase 3c ein
insgesamt recht stabiler Anlagenbetrieb erreicht werden. Allerdings schwanken
die Phosphatgehalte im Phostrip-Ablauf stark und erreichen trotz einer 20-
stindigen Durchflusszeit nur ca. 20 mg PO4-P/ L, was fur eine Phosphorrickge-

winnung nicht zufrieden stellend ist.

In allen Versuchsphasen entstanden tageweise Betriebsprobleme durch eine
starke Schwimmschlammbildung. Teilweise kam die Sedimentation im Haupt-
stripper véllig zum Erliegen, so dass kein klarer Uberlauf fiir eine Phosphor-
rickgewinnung erzielt werden konnte. Die Phosphatelimination in der Versuchs-
klaranlage ist als nicht vollstandig zufrieden stellend zu bezeichnen. Im
Vergleich zu einer vermehrten biologischen Phosphatelimination im Hauptstrom
ist die Nebenstromelimination deutlich schwieriger zu handhaben und weist

eine schlechtere Reinigungsleistung auf.
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8.3.3.2 Phosphat-Fallung im Ablauf der Phostrip-Anlage

Um nach der im Stripper der Phostrip-Anlage erfolgten Phosphat-Rlcklésung
eine moglichst weitgehende Ruckgewinnung des gelosten Phosphatphosphors
zu erzielen, wurde als Fallmittel Magnesiumoxid zugegeben. Zur Bestimmung
der notwenigen Dosiermenge wurden verschiedene Fallungsversuche bei
unterschiedlichen molaren Verhaltnissen von Magnesium zu Phosphor durch-
gefuhrt und ausgewertet (Bild 8.34). Ammonium lag im Ablauf der Phostrip-
Anlage verfahrensbedingt in nur vernachlassigbar geringen Konzentrationen vor

(je nach Phase 0,7 bis 3,8 mg NH4-N/ L, vgl. Anhang 1).

100
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Bild 8.34: Einfluss des Mg:P-Verhaltnisses auf den Wirkungsgrad der
Phosphat-Fallung

Entsprechend der guten fachlichen Praxis bei der Phosphorelimination in der
Abwasserreinigung (keine online Kationen-Messung) wurden die Konzentra-
tionen an Magnesium nicht messtechnisch erfasst bzw. nicht in die Berechnung
des Mg:P-Verhaltnisses einbezogen. Unter den gewahlten Randbedingungen
(pH-Wert 9,0 bis 10,2) und bei Phosphatphosphor-Konzentrationen von 29 bis
37 mg PO4-P/ L schwankt der Ruckgewinnungsgrad bei einem Mg:P-Verhaltnis

von 1,3:1 bis 2,0:1 zwischen ca. 60 und 80 %, ohne dass eine klare Steigerung
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des Ruckgewinnungsgrades bei erhéhter Magnesiumzugabe feststellbar ist. Ein
Wirkungsgrad von 90 % wurde bei hoheren Phosphatphosphor-Konzentratio-
nen (53 mg PO4-P/ L) und einem Mg:P-Verhaltnis von 1,5 erreicht. Diese hohen
Konzentrationen im Phostrip-Ablauf konnten allerdings in der halbtechnischen
Versuchsanlage i. d. R. nicht erzielt werden (Tabelle 8.25), sondern wurden

mittels Phosphorsaure kunstlich aufdosiert.

Der Wirkungsgrad der in Doppelbestimmung durchgefihrten Fallung (V 1 und
V 2) ist damit offensichtlich stark konzentrationsabhangig. Mit der Magnesium-
fallung wurden in den Versuchen Restphosphatphosphor-Konzentration von ca.
10 mg PO4-P/ L (Minimum ca. 5 mg PO4-P/ L) nicht unterschritten. Bei Zulauf-
konzentrationen von durchschnittlich 34 mg PO4s-P/ L ist somit ein ,mittlerer
Wirkungsgrad® von etwa 70 % erreichbar. Hohere Wirkungsgrade sind bei an-
sonsten identischen Verfahrensparametern nur bei héheren Zulaufkonzentra-
tionen moglich.

Tabelle 8.25: Versuchsparameter und -ergebnisse der Phosphatfallung
im Ablauf der Phostrip-Anlage

Zulauf V1| Zulauf V2| Ablauf V1| Ablauf V2

Versuch | pH-Wert | Mg:P PO,-P PO,-P PO,-P PO,-P Nvi MNv2 N wittel

- - mg/L mg/L mg/L mg/L % % %

1 9,00 1,50 35,90 36,60 14,50 14,00 59,61 61,75 60,68
2 9,20 1,50 34,50 34,20 10,10 9,53 70,72 72,13 71,43
3 9,48 1,50 53,10 53,10 6,00 4,99 88,70 90,60 89,65
4 9,68 1,50 53,10 53,10 4,87 5,01 90,83 90,56 90,70
5 8,70 1,50 35,40 35,40 26,40 26,80 25,42 24,29 24,86
6 9,70 2,00 35,40 35,40 11,00 11,80 68,93 66,67 67,80
7 9,68 2,00 35,10 35,70 13,70 13,50 60,97 62,18 61,58
8 9,74 1,70 28,83 33,30 8,64 - 70,03 70,03
9 10,22 1,70 33,90 34,20 7,74 7,12 77,17 79,18 78,17
10 9,62 1,30 35,10 35,40 11,40 11,90 67,52 66,38 66,95
11 9,75 1,70 38,10 37,20 13,40 14,20 64,83 61,83 63,33
12 9,76 1,60 36,60 35,70 10,20 13,30 72,13 62,75 67,44
13 9,66 1,40 34,80 36,30 9,91 11,60 71,52 68,04 69,78
14 9,70 1,70 34,80 34,80 8,85 9,85 74,57 71,70 73,13
15 9,75 1,80 35,70 36,00 7,79 9,37 78,18 73,97 76,08
16 9,70 1,90 34,20 35,40 6,13 6,53 82,08 81,55 81,81
17 9,57 1,60 33,30 33,30 7,86 8,33 76,40 74,98 75,69
18 9,55 1,70 39,00 39,00 10,80 11,70 72,31 70,00 71,15
19 9,60 0,65 14,55 14,55 6,19 6,00 57,46 58,76 58,11
20 9,60 1,50 9,46 9,46 5,06 5,58 46,51 41,01 43,76
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Einen erwartungsgemal groRen Einfluss auf das Fallungsergebnis hat der im
Phostrip-Ablauf eingestellte pH-Wert. Fur die in Bild 8.35 vorgenommene
Auswertung wurden Versuche verwendet, deren Zulaufkonzentrationen (ca.
29 - 39 mg PO4-P/ L) und Mg:P-Verhaltnisse (1,3:1,0 bis 2,0:1,0) in einer

vergleichbaren Grolle lagen.
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Bild 8.35: Einfluss des pH-Wertes auf den Wirkungsgrad der Phosphat-
Fallung

Etwa ab einem pH-Wert von 9,0 sind flr das verwendete Abwasser stabil Uber
60 % bis 80 % Wirkungsgrad der Phosphatfallung mit Magnesiumoxid erzielt
worden. Die obere Begrenzung dieses Bereiches konnte in den Versuchen

nicht zweifelsfrei bestimmt werden.

Damit ergeben sich die optimalen Einstellungen der beiden entscheidenden

Betriebsparameter fir die Phosphatfallung zu:
e Mg:P-Verhaltnis: 1,5:1 und

e pH-Wert: >9,0.
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8.4 Phosphorrickgewinnung aus Bio-P-Klarschlammasche

Aus Japan liegen Untersuchungsergebnisse vor, die eine Rlcklésung von
Phosphor aus Aschen von Klarschlammen, die aus einer vermehrten biolo-
gischen Phosphorelimination stammen, ohne Einsatz von Sauren mdglich er-
scheinen lassen. Die Sickerwasser einer Klarschlammaschedeponie wiesen
stark erhdhte Phosphatkonzentrationen auf. MATSUO (1996) fuhrte daraufhin
im Labor gezielte Ruckloseversuche mit Bio-P-Klarschlammaschen durch und
stellte zum Teil erhebliche Phosphatricklésungen fest. Diese Beobachtungen
waren der Anlass, in diesem Forschungsprojekt orientierende Aufschlussver-
suche mit Aschen aus nicht stabilisiertem Uberschussschlamm einer Bio-P-

Klaranlage durchzufihren.

8.4.1 Versuchsaufbau

Aus der in Kapitel 8.2.1.1 beschriebenen Versuchsanlage des ISA wurde Uber-
schussschlamm abgezogen und bei zwei verschiedenen Temperaturen (650° C
und 850° C) verbrannt. Die Ruckloseversuche wurden im Labormalstab in
einem beheizbaren Ruhrreaktor (Magnetruhrer mit Heizung) durchgefuhrt. Aus
Proben beider Aschen wurde mittels ICP-OES der Phosphorgehalt analysiert
(Aufschluss nach DIN 38414 Teil 7a, Analyse gemall EN ISO 11885). Die ruck-
geloste Phosphatphosphor-Konzentration wurde mittels Schnelltests der Firma

Dr. Lange bestimmt.

8.4.2 Versuchsdurchflhrung

Im Ruhrreaktor wurden 25 g Asche mit 110 mL Wasser gemischt und uber
einen Zeitraum von vier Stunden konstant auf einer Temperatur von 90°C
gehalten. Um das Entstehen einer Wasserverdampfung sicher zu vermeiden,
wurde keine hdohere Wassertemperatur eingestellt. Anschlielend wurde die
wassrige Phase Uber eine Filternutsche vom Ascherlckstand getrennt und ihre

Phosphatphosphor-Konzentration bestimmt.
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8.4.3 Ergebnisse

Mit den gewahlten Versuchseinstellungen konnte nur eine sehr geringe Menge
des Phosphors zurlickgelost werden. Bezogen auf den in der Asche ge-
bundenen Phosphor wurde mit heilem Wasser jeweils deutlich weniger als 1 %
rickgelost (Tabelle 8.26). Die unterschiedlichen Pgyes-Gehalte der Aschen re-

sultieren aus unterschiedlichen Uberschussschlammproben.

Tabelle 8.26: Phosphorricklésung aus Bio-P-Klarschlammasche
Pges'GehaIt Pges' PO4'P in LOSUng Pruckgelost
Einwaage
Bio-P-Asche | 116 g P/ 29¢gP 17 mg PO4-P/ L 0,06 %
650°C kg TS 1,87 mg P
Bio-P-Asche | 141 g P/ 35gP 46 mg PO4-P/ L 0,14 %
850°C kg TS 5,06 mg P

Die Vorgange der Phosphorrucklosung in einer Klarschlammaschedeponie
sowie in mehrwochigen Laborversuchen, die MATSUO (1996) beschrieben hat,
konnen somit auf Basis dieser Versuche nicht bestatigt werden. Als Ursache
hierfir wird die im Vergleich zu einem Deponiekdrper deutlich geringere
Kontaktzeit zwischen Wasser und Asche von vier Stunden angesehen. Bei
(iblichen Durchlassigkeitsbeiwerten von 107 bis 10® m/s (BURGER et al.,
1995) betragt die Kontaktzeit des Sickerwassers mit der in einer Deponie
eingebauten Asche ein Vielfaches der im ISA-Labor gewahlten Versuchsdauer.
Mit vier Stunden war diese im Vergleich zu verfahrenstechnisch praktikablen
Kontaktzeiten eines Saureaufschlusses von unter einer Stunde (MONTAG et
al., 2005) allerdings ausreichend lang gewahlt. Die Rucklésezeiten im Laborver-
such von MATSUO (1996) betrugen mehr als 300 Stunden, was fur eine grol3-

technische Ausflihrung als nicht umsetzbar anzusehen ist.

Hohe Temperaturen begunstigen tendenziell einen Aufschluss von Kiar-
schlammasche (MONTAG et al.,, 2005). Mit der gewahlten Temperatur von



207

90°C wurde somit eine weitere Bedingung geschaffen, die eine moéglichst weit-

gehende Phosphatrucklosung erwarten lies.

Zwar wurden nur orientierende Versuche durchgefuhrt, deren Ergebnisse nicht
als vollstandig quantitativ belastbar anzusehen sind, allerdings weisen Ruck-
I6sungen von deutlich unter einem Prozent darauf hin, dass mit vertretbaren
Rucklosezeiten ohne den Einsatz weiterer Chemikalien (insbes. starke Sauren)
keine nennenswerten Phosphormengen aus Bio-P-Klarschlammasche zu
gewinnen sind. Dieser Ruckgewinnungsansatz stellt somit kein gangbares

Verfahren im Sinne der Projektziele dar und wurde nicht weiter untersucht.
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8.5 Phosphatnachfallung aus dem Filtrat eines Membranbio-
reaktors

Die mdglichen Verfahren der Phosphatnachfallung aus dem Filtrat eines Mem-
branbioreaktors entsprechen den klassischen Verfahren der Nachfallung. Zum
Zweck der Phosphorriuckgewinnung mussen andere Fallmittel anstatt der
klassischen Eisen- und Aluminiumsalze verwendet werden, da die an Eisen
bzw. an Aluminium gebundenen Phosphate nur schlecht oder gar nicht
pflanzenverfugbar sind. Voraussetzung fur dieses Verfahren zur Phosphorruck-
gewinnung ist, dass in dem der Nachfallung vorausgehenden Abwasserreini-
gungsprozess weder eine vermehrte biologische noch eine chemische

Phosphorelimination (Vor- bzw. Simultanfallung) betrieben wird.

Ziel der durchgefuhrten Versuche war, moglichst reine Fallschlamme mit den
vier Fallmitteln Magnesiumoxid, Magnesiumchlorid, alkalische Tonerde und
Weillkalkhydrat zu produzieren und diese auf ihre Inhaltsstoffe zu Gberprtfen.
Hierbei wurden nicht nur die wertgebenden Stoffe Phosphor und Stickstoff
analysiert sondern auch die im Fallschlamm enthaltenen Schadstoffe. Zum
Vergleich der Inhaltsstoffe wurden neben diesen aus alternativen Fallmitteln
entstandenen Schlammen zwei weitere Fallschlamme durch Einsatz klassischer

Fallmittel produziert.

8.5.1 Versuchsaufbau

Um die Phosphatnachfallung aus dem Filtrat eines Membranbioreaktors zu
erproben, wurde auf der HtK Neuss eine Versuchsanlage im halbtechnischen

Malstab errichtet. Das Verfahrensschema ist in Bild 8.36 dargestellt.
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Nachféllungseinheit

Falimittel-
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Bild 8.36:  Verfahrensschema der Phosphatnachfallung aus Filtrat eines
Membranbioreaktors

Absetztrichter

—Dv——b Ablauf

Mischreaktor l

Féllschlamm

Der Zulauf der HtK Neuss wird als Teilstrom aus dem Abwasser der Klaranlage
Neuss-Sud hinter dem Sand- und Fettfang entnommen. Somit hat das Abwas-
ser bereits einen Teil der mechanischen Vorreinigung der grofdtechnischen

Klaranlage durchlaufen.

Zum Schutz der im Membranbioreaktor eingesetzten Membran vor Verblo-
ckungen und Verzopfungen wurden weitere mechanische Reinigungsschritte
bestehend aus einem Bogensieb mit einer effektiven Maschenweite von 0,6 mm
und einem Trommelsieb mit einer Maschenweite von 0,1 mm installiert. Im
Anschluss an die Vorreinigung wurde das Abwasser in den Membranbioreaktor
geleitet. Die Becken der vorgeschalteten Denitrifikation und der Nitrifikation
hatten ein Volumen von 3 m® je Becken. Im Nitrifikationsbecken befand sich
eine getauchte Membran bestehend aus 3 Membranmodulen des Typs
ZeeWeed® 500 (Bild 8.37) der Fa. Zenon Environmental Inc.. Der Durchfluss
der Anlage betrug 800 L/ h und die Rezirkulation 1.000 L/h. Der TS-Gehalt im
Membranbioreaktor lag bei 8 g/ L.
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ZeeWeed® 500
e getauchte Ultrafiltrationsmembran

e textilfaserverstarkten Hohlfasern

e PorengrofRe: 0,04 um

Bild 8.37:  Kassette mit ZeeWeed® 500 Membranmodulen der Fa.

Zenon Environmental Inc. (ZENON, 2006; verandert)
Im Membranbioreaktor wurde das Abwasser mit leichtem Unterdruck in das
Innere der Hohlfasern gesaugt und durch die Hauptffiltratsammelleitung abge-
fahrt.

Die Oberflachen der Hohlfasern wurden durch einen Wechsel zwischen Beluf-
tung und Ruckspulung von eventuell anhaftenden Feststoffen gereinigt. Da die
Membran im Nitrifikationsbecken installiert wurde, war bei der Versuchsanlage
eine standige Bellftung der Membran gegeben. Periodisch erfolgte eine Rulck-
spulung, bei der die Flielrichtung umgekehrt wurde und an der Membran fest-

sitzende Schweb- oder Feststoffe entfernt werden konnten.

Das Filtrat der Membranstufe mit einem Volumenstrom von 0,55 m*/ h wurde
kontinuierlich der Nachfallungseinheit zugeflihrt, die aus einer Dosierstation fur
das Fallmittel, einem Mischreaktor und einem Absetzbecken besteht. In Bild
8.38 ist der Mischreaktor (V = 0,75 m®) und das Absetzbecken (V = 0,3 m®) dar-
gestellt.

Aufgrund der sehr gut funktionierenden biologischen Reinigungsstufe, waren im
Filtrat des Membranbioreaktors nur sehr geringe Ammoniumstickstoff-
Konzentrationen (< 1 mg NHs-N/ L) und nur noch geringe Phosphatphosphor-
Konzentrationen zu verzeichnen. Da dementsprechend die Fallmittel auch nur

in geringen Mengen dosiert werden mussten, wurde eine spezielle Fallmittel-
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dosierung bestehend aus einer handelsublichen Probenahmeflasche und einem

in der Medizin genutzten Infusionsbesteck eingebaut (Bild 8.39).

Mischreaktor
mit Rihrwerk

|| Absetzbecken

Bild 8.38:  Mischreaktor mit Rihrwerk Bild 8.39: Fallmittel-
und Absetzbecken der dosierung
Nachfallungseinheit

8.5.2  Versuchsdurchfuhrung

Der Ablauf des Membranbioreaktors wurde kontinuierlich dem Mischreaktor der
Nachfallungseinheit zugefihrt. In diesem wurde das Fallmittel dem Abwasser
zudosiert und mit einem Ruhrwerk gleichmalig verteilt. Die Durchflusszeit im

Mischreaktor betrug ca. 80 min.

Die Dosierung wurde bei jedem der getesteten Fallmittel mit einem molaren
Verhaltnis von wirksamer Substanz des Fallmittels (Eisen, Aluminium, Magne-
sium oder Calcium) zu Phosphor von 1,5 eingestellt. Hierzu wurde der Zulauf
der Nachfallungseinheit (Ablauf des Membranbioreaktors) taglich beprobt und
die Phosphatphosphorkonzentration (PO4-P) mittels Schnelltests der Firma Dr.
Lange bestimmt. Zur Errechnung der Falimittelmenge mit dem genannten
molaren Verhaltnis wurden die Herstellerangaben zu den einzelnen Fallmitteln
genutzt. Aufgrund der guten fachlichen Praxis bei der Phosphorelimination in
der Abwasserreinigung wurden die in der Regel sehr geringen Konzentrationen

an Eisen, Aluminium, Magnesium oder Calcium nicht messtechnisch erfasst, da
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diese nach allgemeinem Wissensstand keinen Einfluss auf eine Nachfallung
haben. Fur den Einsatz der getesteten magnesiumhaltigen Fallmittel ist eine
pH-Wert-Anhebung notwendig, da die Fallreaktion, wie in hier nicht
dokumentierten Vorversuchen festgestellt, nur bei einem pH-Wert zwischen

pH = 9 und pH = 9,5 zu optimalen Resultaten flhrt.

Nach der Zudosierung des Fallmittels, der pH-Wert-Anhebung und der Durch-
mischung wurde das Wasser dem Absetzbecken zugefuhrt. Die Aufenthaltszeit
betrug hier ca. 30 min. Der im Trichter des Beckens abgesetzte Fallschlamm

wurde periodisch abgezogen.

Um den Eliminationsgrad von Phosphatphosphor durch die Nachfallung
bestimmen zu konnen, wurde der Ablauf der Nachfallungseinheit analog zum
Zulauf beprobt. Des Weiteren wurde das Wasser des Zu- und Ablaufs
stichprobenartig und die Fallschlamme auf Schadstoffe mittels ICP-OES
untersucht (Tabelle 8.27). Dariber hinaus wurden die in den Fallschlammen

enthaltenen Nahrstoffe und ausgesuchte Metalle und Erdalkali analysiert.

Tabelle 8.27: Untersuchungsparameter der Fallschlamme
Parameter
Nahrstoffe N, P
Metalle und Erdalkali Fe, Al, Mg, Ca

Schadstoffe | Anorganische Schadstoffe Schwermetalle
(Cd, Cr, Cu, Hg, Ni, Pb, Zn)

Organische Schadstoffe Adsorbierte organische Halogenverbindungen
(AOX)

Nonylphenolethoxylate (NPE)
Bisphenol A (BPA)

Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe
(PAK)

Der Aufschluss fur Phosphor, die Metalle und Erdalkali sowie die Schwer-
metalle wurde nach DIN 38414 Teil 7a und die Analyse nach EN ISO 11885
durchgefuhrt. Zur Bestimmung der Stickstoff-Konzentrationen wurde DIN
38409 Teil 28 angewandt. Fur die Analyse der adsorbierten organischen

Halogenverbindungen wurde DIN 38414 Teil 18 genutzt und fur die
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polyzyklischen aromatischen Kohlenwasserstoffe die EPA-Methode 610. Fur
die Bestimmung der Konzentrationen von Nonylphenolethoxylaten wurde eine
Hausmethode und von Bisphenol A die Methode nach MEESTERS und
SCHRODER (2002) angewandt.

8.5.3 Eingesetzte Fallmittel

Bei den Versuchen zur Phosphatnachfallung aus dem Filtrat eines Membran-
bioreaktors wurden vier verschieden Fallmittel zur Phosphorrickgewinnung
getestet, darunter zwei Magnesiumverbindungen (Magnesiumoxid und Mag-
nesiumchlorid), eine basische Aluminiumverbindung und Kalk. Als Referenzfall-
mittel wurde sowohl eine Eisen- als auch eine Aluminiumsalzverbindung
eingesetzt. Im Folgenden werden die genannten sechs Fallmittel hinsichtlich
ihrer Eigenschaften und Zusammensetzung genauer diskutiert. Neben den
Wirksubstanzgehalten wurden auch Schadstoffgehalte bestimmt, da diese
Schadstoffe teilweise in den Fallschlamm eingebunden werden und bei einer
Uberstochiometrischen  Dosierung die  Ablaufwerte  der  Klaranlage

verschlechtern.

8.5.3.1  Magnesiumoxid

In den Versuchen wurde als Fallmittel Magnesiumoxid des Typs Magnesium-
oxid 95 der Firma Poll GmbH verwendet. Es handelt sich um ein lockeres
weilles bis leicht braunliches Pulver mit einer Schuttdichte von 800 g/ L. Die
Zusammensetzung des Fallmittels wird in Tabelle 8.28 aufgezeigt.

Tabelle 8.28: Zusammensetzung des Fallmittels Magnesiumoxid 95
nach Herstellerangaben (POLL, 2005)

Zusammensetzung Massen-%
MgO 94,5
CaO 1,9
Sio, 1,1
Fe,O, 0,3
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Die Zusammensetzung zeigt, dass es sich mit einem Anteil von 94,5 % MgO
um ein nahezu reines Magnesiumoxid handelt. Mit starken Verunreinigungen
und somit einer Anreicherung von Schadstoffen im Fallschlamm durch das

Fallmittel ist nicht zu rechnen.

8.5.3.2 Magnesiumchlorid

Als zweites magnesiumhaltiges Fallmittel wurde Magnesiumchlorid der Firma
Poll GmbH getestet. Hierbei handelt es sich um ein farbloses, glasglanzendes
blattriges bis korniges Kristall. Im Gegensatz zu Magnesiumoxid ist im Magne-
siumchlorid die Wirksubstanz bezogen auf die Masse wesentlich geringer, da
Magnesiumchlorid immer in Verbindung mit Wasser vorliegt. Dies ist auch an
der chemischen Formel des Fallmittels — MgCl, * 6 H,O — erkennbar. Da vom
Hersteller Uber die Zusammensetzung keine weiteren Informationen verfligbar
waren, wurde das Magnesiumchlorid analysiert. Die analysierten Inhaltsstoffe

und auch die Schwermetallbelastung sind in Tabelle 8.29 dargestellt.
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Tabelle 8.29: Inhaltstoffe des Fallmittels Magnesiumchlorid
Inhaltsstoffe Ronzentration
[mg/kg]

Metalle und Erdalkal

Fe 26

Al 10

Ca 270

Mg 111.000
Schwermetalle

Cd <0,2

Cr 1,2

Cu 3,9

Ni <0,2

Pb <0,2

Zn 7,4

Der Hauptbestandteil des Fallmittels ist Magnesium mit 111 g/ kg Falimittel. Das
Fallmittel besteht somit zu 92,8 % aus Magnesiumchlorid-Hexahydrat. Es
wurden nur geringe Verunreinigungen mit Metallen (Eisen: 26 mg/ kg Fallmittel,
Aluminium: 10 mg/ kg Fallmittel) und Calcium (270 mg/ kg Fallmittel) festge-
stellt. Bei der Analyse der Schwermetalle lagen die Konzentrationen von Cad-
mium, Nickel und Blei unter 0,2 mg/ kg Fallmittel. Chrom, Kupfer und Zink konn-
ten mit geringfligig hdheren Konzentrationen gemessen werden, jedoch liegen
diese — im Vergleich zu den Grenzwerten der Dingemittelverordnung oder des
BMU/ BMVEL-Konzepts (vgl. Tabelle 8.38) — in einem akzeptablen Bereich.

8.5.3.3 Natriumaluminat

Das Fallmittel Natriumaluminat ist eine hochkonzentrierte alkalisch geloste Ton-

erde. In den Versuchen wurde Natral®-7 der Firma Poll Umwelt- und Verfah-
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renstechnik GmbH genutzt. Das Produkt wird aus dem natlrlichen, minera-

lischen Stoff Bauxit und aluminiumhaltigen Sekundarrohstoffen hergestellt.

Natral®-7 ist eine klare gelbliche bis hellbraune atzende Lésung mit einer Dichte
von ca. 1,4 kg/ L. Die Losung besteht zu ca. 14 Gew.-% aus Aluminiumoxid
(Al,O3), was einem Aluminium-Anteil von ca. 7 Gew.-% Al entspricht. Der

Natrium-Anteil betragt ca. 15 Gew.-% Na.

Die Konzentrationen der Schwermetalle im Fallmittel Natral®-7 sind in Tabelle

8.30 dargestellt.

Tabelle 8.30: Schwermetallkonzentrationen im Fallmittel Natral®-7
nach Herstellerangaben (POLL, 2004)
Konzentration
Schwermetall
[mg/L]
Cd <0,1
Cr <0,5
Cu <6,0
Hg < 0,01
Ni <05
Pb <05
Zn <35

Das Fallmittel ist nur sehr gering mit Schwermetallen belastet. Somit ist auch
keine zusatzliche Schwermetallbelastung des Fallschlamms durch das Natrium-

aluminat zu erwarten.

8.5.3.4  Weiltkalkhydrat

Als kalkhaltiges Fallmittel wurde WeilRkalkhydrat (Typ Ultraleicht CL 90) der
Firma Rheinkalk GmbH genutzt. Das verwendete Weiltkalkhydrat ist ein weil3es
Pulver mit einer Schuttdichte von 0,36 kg/ L. Der Trockensubstanzgehalt be-
tragt 99,4 %, der Gluhverlust 24,3 %.
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des

Weillkalkhydrats

Tabelle 8.31: Zusammensetzung
Herstellerangaben (RHEINKALK, 2005)

Zusammensetzung Massen-%

CaO 73,7

MgO 0,7

Sio, 0,7

SO, 0,1

Fe, 04 0,2

AlL,O4 0,2

CO, 0,5

nach

Nach Herstellerangaben besteht das verwendete Weillkalkhydrat lediglich zu

ca. 74 % aus Calciumoxid, das die Wirksubstanz des Fallmittels darstellt. Des

Weiteren gibt der Hersteller an, dass es sich bei den Daten um Richtwerte mit

vorkommens- und produktionsbedingter Toleranz handelt.

Um genauere

Kenntnisse Uber die Zusammensetzung des Fallmittels zu erhalten, wurde es

hinsichtlich Erdalkali-, Metall- sowie Schwermetallkonzentrationen analysiert

(Tabelle 8.32).
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Tabelle 8.32: Inhaltsstoffe des Fallmittels WeilRkalkhydrat
Inhaltsstoffe Ronzentration
[mg/kg]

Metalle und Erdalkali

Fe 2.070

Al 1.410

Ca 387.000

K 3.210
Schwermetalle

Cd <0,2

Cr 1,3

Cu 3

Hg <0,2

Ni 2,3

Pb 4,6

Zn 11

Neben Calcium (387 g/ kg Fallmittel) ist eine beachtenswerte Menge an Kalium
(3.210 mg/ kg Fallmittel), Eisen (2.070 mg/ kg Fallmittel) und  Aluminium
(1.410 mg/ kg Fallmittel) im Fallmittel enthalten. Bis auf Zink sind die Schwer-
metallkonzentrationen sehr niedrig. Die Konzentration von Zink betragt
11 mg/ kg Fallmittel, sie liegt aber in einem tolerierbaren Bereich. Auch hier sind
keine erhohten Schadstoffeintrdge durch das Weillkalkhydrat in den Fall-

schlamm zu erwarten.

8.5.3.5 Eisen-(lll)-Chlorid

Das Fallmittel Eisen-(lll)-Chlorid der Fa. Poll GmbH ist eine rot-braunliche,
atzende, saure Lésung mit einer Dichte von 1,3 kg/ L und einem pH-Wert von
pH<1. Das verwendete Fallmittel besteht zu 40 % aus Eisen-(lll)-Chlorid. Der

Hersteller gibt keine weiteren Angaben zu den Inhaltsstoffen an. Aus diesem
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Grund wurde das Fallmittel beziglich seiner Inhaltsstoffe untersucht (Tabelle
8.33).

Tabelle 8.33: Inhaltsstoffe des Fallmittels Eisen-(lIl)-Chlorid
Inhaltsstoffe Ronzentration
[mg/L]
Metalle und Erdalkali
Fe 226.000
Al 2
Ca 84
Mg 23
Na 130
K 47
Schwermetalle
Cd 2,6
Cr 33
Cu 7.4
Hg <0,1
Ni 80
Pb aufgrund der hohen Eisengehalte nicht bestimmbar
Zn 33

Aufgrund der hohen Eisengehalte konnte die Konzentration von Blei nicht
bestimmt werden, da bei einer ICP-OES-Analyse aufgrund der Wellenlangen
bei einem hohen Eisengehalt der Peak fiur Blei von dem fir Eisen Uberlagert
wird. Zu beachten sind die auffallend hohen Konzentrationen bezuglich
Cadmium, Chrom, Nickel und Zink, die sich negativ auf die Qualitat des

Fallschlamms auswirken.

Eisen-(ll)-Chlorid ist ein Abfallstoff. Zur technischen Erzeugung wird bei ca.
650°C Chlor Uber Eisenschrott geleitet (N.N., 2006a). Durch diesen Prozess
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kommt es zu hohen AOX-Konzentrationen im Fallmittel. Die Konzentration fir
den Summenparameter AOX betragt laut Analyse 220 mg/ L. Somit ist auch im

Fallschlamm mit einer erhohten AOX-Konzentration zu rechnen.

8536 Pollfloc®-AFS 80

Das Fallmittel Pollfloc®-AFS 80 der Firma Poll GmbH wurde als anorganisches
Flockungsmittel flr die Reinigung stark verschmutzter Abwasser entwickelt. Es
ist ein Mischprodukt aus Aluminiumchlorid und Eisen-(lll)-chlorid. Nach Herstel-
lerangaben sind die wirksamen Substanzen Eisen- und Aluminiumionen (Fe®**

und Al**-lonen) in einer Menge von jeweils ca. 1,6 mol/ kg enthalten.

Pollfloc®-AFS 80 ist eine klare braunliche, saure und dtzende Lésung mit einer
Dichte von ca. 1,3 kg/ L und einem pH-Wert von pH=1,8. Im Fallmittel sind laut
Herstellerangaben die in Tabelle 8.34 aufgeflihrten Schwermetallkonzentratio-

nen enthalten.

Tabelle 8.34: Schwermetallkonzentrationen im Fallmittel Pollfloc®-
AFS 80 nach Herstellerangaben (POLL, 2004)
Konzentration
Schwermetall
[mg/kg]
Cd <1
Cr <2
Cu <1
Hg <1
Ni <5
Pb <2
Zn <10

Die Konzentrationen der Schwermetalle im Falimittel Pollfloc®-AFS 80 liegen in
einem ahnlichen Bereich wie die im Fallmittel WeilRkalkhydrat. Auch hier sind
keine erhdhten Schadstoffeintrage durch Pollfloc®-AFS 80 in den Fallschlamm

Zu erwarten.
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8.5.4 Ergebnisse

8.5.4.1  Erzielte Eliminationsgrade

Da bei den klassischen Fallmitteln Eisen-(Il1)-Chlorid und Pollfloc®-AFS 80 die
Wirksamkeit groftechnisch mehrfach nachgewiesen wurde, werden im Folgen-
den nur die Ergebnisse der Eliminationsleistung der alternativen Fallmittel dar-
gestellt und erlautert (Tabelle 8.35). Der Eliminationsgrad wurde mittels der

Gleichung 8.6 ermittelt:

Gleichung 8.6:

_ CPO,,—P,ZuIauf - CPO,,—P.vﬁ\bIauf

n_

CF’Q1 P Zulauf

n: Eliminationsgrad
Cros-p zulauf: Phosphatphosphor-Konzentration im Zulauf
Cpo4-p, Ablauf: Phosphatphosphor-Konzentration im Ablauf

Tabelle 8.35: Phosphatphosphor-Konzentrationen im Zu- und Ablauf
der Nachfallungseinheit und der durch die Fallmittel
erreichte Eliminationsgrad

PO,-P im Zulauf PO,-P im Ablauf Eliminationsgrad
Féallmittel Mittelwert | Median | Maximum | Mittelwert| Median | Maximum | Mittelwert| Median | Maximum
[mgiL] [mg/L] [mg/L] [mg/L] [mg/L] [mg/L] [-] [ [-]
Magnesiumoxid 2,42 1,91 4,44 0,65 0,66 1,17 0,72 0,72 0,86
Magnesiumchlorid 3,53 3,41 5,10 1,31 1,27 2,34 0,64 0,61 0,81
Natriumaluminat 3,20 2,98 6,79 0,89 0,97 1,58 0,71 0,72 0,88
WeiRkalkhydrat 4,51 3,49 10,60 3,14 2,45 7,70 0,30 0,25 0,53

Durch den Einsatz der Fallmittel Magnesiumoxid und Natriumaluminat konnten
ca. 70 % des im Zulauf enthaltenen Phosphatphosphors in den Fallschlamm
uberfuhrt werden. Die Verwendung von Magnesiumchlorid als Fallmittel fuhrte

zu einem Eliminationsgrad von ca. 60 %.

Beim Einsatz von WeilRkalkhydrat war nur ein Eliminationsgrad von durch-

schnittlich 30 % erreichbar. Anzumerken ist, dass die Fallung mit diesem Fall-
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mittel betriebstechnische Probleme bereitet hat, da der Fallschlamm sich be-
reits im Mischreaktor bzw. an den Wanden des Reaktors absetzte und am
Ruhrwerk anhaftete (Bild 8.40). Der Fallschlamm konnte nur gewonnen werden,
indem die Nachfallungseinheit abgestellt und der Schlamm handisch aus dem

Mischreaktor geschopft wurde. Eine groftechnische Umsetzung erscheint da-

her problematisch.

1 3 I-_-. o ’ = e
: e e
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Bild 8.40: Mischreaktor mit anhaftendem braunen Kalkfallschlamm

Im Gegensatz zu den klassischen Fallmitteln kdnnen durch den Einsatz von
alternativen Fallmitteln in einer Nachfallung die Grenzwertkonzentrationen fur
Phosphor nach EU-Richtlinie (91/271/EWG, 2003) (EU-RL, 2003) und der Ab-
wasserverordnung (AbwV, 2004) nicht sicher eingehalten werden. Hierbei ist zu
beachten, dass die gemessenen Phosphatphosphor-Konzentrationen nur einen
Teil des Gesamtphosphors darstellen und dass sich die Grenzwertkonzen-
trationen jedoch auf den Gesamtphosphor beziehen. So liegen die maximalen
Konzentrationen von Phosphatphosphor im Ablauf beim Einsatz von Magne-
siumoxid bei 1,17 mg PO4-P/ L und von Natriumaluminat bei 1,58 mg PO4-P/ L.
Beim Einsatz von Magnesiumchlorid lag die Maximalkonzentration im Ablauf bei
2,34 mg PO4-P/L und bei der Verwendung von Weillkalkhydrat sogar bei
7,70 mg PO4-P/ L.
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8.5.4.2 Zusammensetzung der Fallschlamme

Die Untersuchung der produzierten Fallschlamme beinhaltet die Beschreibung
und die Beurteilung der Nahrstoffzusammensetzung, der Schwermetallgehalte

sowie der Gehalte an organischen Schadstoffen.

Die Analyseergebnisse bzgl. der Nahrstoffgehalte (Phosphor und Stickstoff) in

den Fallschlammen sind in Abhangigkeit des Fallmittels in Tabelle 8.36 aufge-

listet.

Tabelle 8.36: Phosphor- und Stickstoffgehalte der Fallschlamme

Nahrstoffgehalt Pges Nges

[9/kg TS] Mittelwert Median Mittelwert Median

Fallschlamm

durch Einsatz von
Magnesiumoxid 95 85,25 83,51 3,71 4,06
Magnesiumchlorid 29,38 29,29 0,81 0,80
Natral®-7 38,84 40,80 1,53 1,36
WeiRkalkhydrat 4,69 4,69 0,03 0,03
Eisen-(l11)-Chlorid 4,63 5,78 2,57 2,81
Polifloc®-AFS 80 38,10 38,10 3,01 2,47

Bei den Phosphorgehalten der Fallschlamme weist der mit Magnesiumoxid 95
produzierte Schlamm einen sehr hohen Gehalt an Phosphor von ca.
84 mg/ kg TS (Median) auf. Das Fallmittel Weil3kalkhydrat bindet die geringste
Menge Phosphor (ca. 5 mg/ kg TS (Median)) in den Fallschlamm ein.

In Bild 8.41 werden die Phosphorgehalte der Fallschlamme gegenuber Klar-

schlamm und mineralischem Duinger (NPK-Dunger 15/15/15) dargestellt.
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Phosphorgehalt Py [g/kg TS]
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Bild 8.41: Phosphorgehalte (Median) der Fallschlamme im Vergleich zu
Klarschlamm und NPK-Dunger (15/15/15) (BANNICK et al.,
2001)

Bei Betrachtung der alternativen Fallmittel wird deutlich, dass die Phosphorge-

halte der Fallschlamme, die durch Einsatz von Magnesiumoxid 95, Magnesium-

chlorid und Natral®-7 produziert wurden, hoher als Klarschlamm und im Falle

des Fallmittels Magnesiumoxid 95 sogar héher als mineralische Dlnger liegen.

Der Fallschlamm, der mittels WeilRkalkhydrat entstanden ist, weist die gering-

sten Phosphorgehalte auf (vgl. Tabelle 8.36).

Des Weiteren wurden im Fallschlamm die Wirksubstanzen (Ca, Mg, Fe, Al) der
sechs untersuchten Fallmittel analysiert. Diese haben einen grof3en Einfluss auf
die Pflanzenverfliigbarkeit des Produkts. Wahrend Phosphorverbindungen mit
den Wirksubstanzen Magnesium sehr gut und Calcium minder gut pflanzen-
verfugbar sind, sind die Verbindungen mit Aluminium hinsichtlich der Pflanzen-
verfugbarkeit deutlich schlechter zu bewerten. Eisen-Phosphat-Verbindungen

gelten als nicht pflanzenverflgbar.

Die Wirksubstanzen d. h. die Metall- und Erdalkaligehalte der Fallschlamme
sind in Tabelle 8.37 dargestellt.



225

Tabelle 8.37: Metall- und Erdalkaligehalte (Mittelwerte) der Fall-
schlamme

Metall- und

Erdalkaligehalte Ca Mg Fe Al

[g/kg TS]

Fallschlamm

durch Einsatz von

Magnesiumoxid 95 80,66 137,22 2,48 0,81
Magnesiumchlorid 373,67 11,40 0,38 0,93
Natral®-7 57,33 33,53 8,78 99,50
Weillkalkhydrat 310,00 3,59 2,34 233,50
Eisen-(ll1)-Chlorid 9,03 0,80 398,04 53,34
Pollfloc®-AFS 80 144,08 2,24 82,70 108,52

Die Verhaltnisse der Metall- und Erdalkaligehalte der Fallschlamme sind analog
zu den Gehalten in den Fallmitteln. Lediglich die Fallmittel Magnesiumchlorid
und Pollfloc®-AFS 80 miissen genauer betrachtet werden. Bei Fallschlamm, der
durch den Einsatz von Magnesiumchlorid produziert wurde, ist der Gehalt an
Magnesium (ca. 11 mg Mg/ kg TS) im Vergleich zum Gehalt an Calcium (ca.
370 mg Ca/ kg TS) sehr gering. Es ist zu vermuten, dass durch die bei den
magnesiumhaltigen Fallmitteln notige pH-Wert-Anhebung das im Filtrat des
Membranbioreaktors enthaltenes Phosphat Verbindungen mit Calcium statt mit
Magnesium eingegangen ist. Im Fallschlamm, der durch den Einsatz von
Pollfloc®-AFS 80 entstanden ist, ist neben den zu erwartenden hohen
Aluminium- (ca. 108 mg Al/ kg TS) und Eisenanteilen (ca. 80 mg Fe/ kg TS) ein

hoher Calciumanteil (ca. 140 mg Ca/ kg TS) zu verzeichnen.

Die Belastung der erzeugten Fallschlamme mit Schwermetallen ist ein wichtiges
Kriterium fur ihre Qualitat. Schwermetalle sind z.T. toxische Schadstoffe, die
ubiquitar vorhanden sind. Zum einen sind sie Bestandteil des naturlichen Erd-
haushaltes, zum anderen werden sie zusatzlich durch anthropogene Einflisse
in die Umwelt eingetragen. Schwermetalle sind nicht abbaubar. Im kommunalen
Abwasser sind Blei (Pb), Cadmium (Cd), Chrom (Cr), Kupfer (Cu), Nickel (Ni),
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Quecksilber (Hg) und Zink (Zn) von besonderer Bedeutung. Im geldsten
Zustand weisen die Metalle eine hohere Toxizitat auf als im ungelOsten
Zustand. (MUNLV, 2004a)

Die Schwermetallgehalte der Fallschlamme werden mittels der entsprechenden
Grenzwerte der Dingemittelverordnung (DUMYV, 2003), der z.Zt. auf EU-Ebene
diskutierten Grenzwerte (EU, 2000) der Klarschlammverwertung sowie der im
Konzept ,Gute Qualitat und sichere Ertrage® verodffentlichten Grenzwerte fur
Lehmbdden fir eine Klarschlammverwertung (BMU/ BMVEL, 2002) beurteilt
(Tabelle 8.38).

Tabelle 8.38: Schwermetallgehalte der Fallschlamme (Mittelwert)

sowie (diskutierte) Grenzwerte (AbfKlarVv,2003; EU,
2000; DuMV, 2003; BANNICK et al., 2006)

f;gﬁg@;twgemlt cd cr cu Hg Ni Pb Zn
Fallschlamm
durch Einsatz von
Magnesiumoxid 95 0,3 15,0 54,1 0,2 7.9 4.8 656,7
Magnesiumchlorid <20 <20 <20 <4,0 <20 <2,0 | 201,0
Natral®-7 0,5 20,6 6,3 0,8 5,5 46 | 256,3
Weiltkalkhydrat <20 11,3 14,4 <20 3,8 9,1 169,8
Eisen-(l11)-Chlorid 0,2 61,7 14,9 0,2 12,7 11,1 134,1
Pollfloc®-AFS 80 57 11,0 6,1 1,2 7,5 3,5 171,3
Grenzwert Klarschlammverordnung 10 900 800 8 200 900 2.500
gglr(‘a’l‘frg 3. EU-Entwurf Schiamme 10 | 1.000 | 1.000 10 | 300 | 750 | 2.500
Grenzwert Diingemittelverordnung 1,5 - 70 1 80 150 1.000
Kisrsehiamm Stand 0312006 (aseutiery| 7 | 95 | 80| 08 | 45 | 60 | 400

Ein ,Kleiner als“-Zeichen (<) deutet auf die Angabe der Bestimmungsgrenze hin.

Die Grenzwerte der Klarschlammverordnung sowie die diskutierten Grenzwerte
des 3. EU-Entwurfs Schlamme kénnen von allen Fallschlammen eingehalten
werden. Des Weiteren liegen die Schwermetallgehalte der Fallschlamme bzgl.
der Parameter Kupfer, Nickel und Blei unterhalb der Grenzwerte der Dinge-

mittelverordnung und des BMU/ BMVEL-Konzepts. Der Fallschlamm, der durch
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den Einsatz von Eisen-(lll)-Chlorid produziert wurde, weist einen erhohten
Chrom-Gehalt auf und kann den Grenzwert des BMU/ BMVEL-Konzepts nicht
einhalten. Bezuglich des Parameters Cadmium wiesen die Fallschlamme, die
mit Hilfe von Magnesiumchlorid, WeiRkalkhydrat und Pollfloc®-AFS 80 produ-
ziert wurden, einen erhohten Gehalt auf, so dass diese Schlamme weder die
Grenzwerte der Dungemittelverordnung noch die des BMU/ BMVEL-Konzepts
einhalten konnen. Fir den Parameter Quecksilber gilt dies ebenso, jedoch
kommt hier der mit Natral®-7 produzierte Fallschlamm hinzu. Der Fallschlamm,
der durch den Einsatz von Magnesiumoxid 95 produziert wurde, kann das
BMU/ BMVEL-Konzept bezuglich des Parameters Zink nicht einhalten.

Die ermittelten Schwermetallgehalte werden in Tabelle 8.39 auf den Phos-
phorgehalt der einzelnen Fallschlamme bezogen. Zum Vergleich werden die
Gehalte von Klarschlamm, NPK-Diunger und Tripelsuperphosphat gegenuiber-

gestellt.

Tabelle 8.39: Schwermetallgehalte der Fallschlamme (Mittelwerte)
bezogen auf den enthaltenen Phosphor sowie von
Klarschlamm, NPK-Dunger und Tripelsuperphosphat
(BANNICK et al., 2001)

[Srﬁgv}’lfgrngjzj"geha” cd cr Cu Hg Ni Pb Zn

Fallschlamm

durch Einsatz von
Magnesiumoxid 95 3 176 635 3 92 56 7.704
Magnesiumchlorid 68 68 68 136 68 68 6.839
Natral®-7 12 531 162 20 142 120 | 6.600
Weillkalkhydrat 427 2.404 3.066 427 801 1.931 136.219
Eisen-(ll1)-Chlorid 51 113.339 3.227 46 2.736 2.407 |28.967
Pollfloc®-AFS 80 149 288 161 30 198 93 | 4.495

Klarschlamm 66 2163 |12.884 47 1.082 2.962 |38.041

NPK-Dunger 15/15/15 58 699 173 0,9 166 226 1.771

Triplesuperphosphat 136 1.466 139 0,2 185 61 2.488

Auffallend ist, dass alle Fallschlamme einen mindestens doppelt so hohen Ge-
halt an Quecksilber bezogen auf den enthaltenen Nahrstoff Phosphor aufwie-

sen als die mineralischen Dungemittel. Teilweise wurden hohere Gehalte als im
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Klarschlamm gemessen. Beim Parameter Zink liegen alle Gehalte Uber denen
von mineralischem Dunger, jedoch unter denen von Klarschlammen. Besonders
hohe Schwermetallgehalte weisen die Fallschlamme auf, die mit WeilRkalkhy-
drat und Eisen-(lll)-Chlorid erzeugt wurden. Hierbei ist anzumerken, dass diese
Fallmittel im industriellen Bereich nicht nur zur Phosphor- sondern auch zur
Schwermetallelimination genutzt werden und dass somit hohe Schwermetallge-
halte zu erwarten waren. Insgesamt weisen die Fallschlamme keine Nachteile
gegenuber Klarschlamm oder mineralischen Dingemitteln auf. Anzumerken ist,
dass der mit Magnesiumoxid 95 produzierte Fallschlamm nicht nur den
hochsten Phosphorgehalt aufweist, sondern auch die Schwermetallgehalte
bezogen auf den enthaltenen Phosphor um mindestens den Faktor 10 geringer

sind als im Klarschlamm.

Neben den Schwermetallen als anorganische Schadstoffe wurden auch organi-

sche Schadstoffe in den Fallschlammen analysiert.

e Adsorbierte organische Halogenverbindungen (AOX)

Unter dem Parameter AOX wird die Summe aller adsorbierten organischen
Halogenverbindungen zusammengefasst. Organische Halogenverbindungen
werden in Lésungsmitteln, Olen, Weichmachern etc. eingesetzt und gelangen
auf diesem Weg ins Abwasser und in den Klarschlamm. Da sich der Parameter
aus vielen Substanzen zusammensetzt, kann Uuber die umwelt- und
gesundheitsrelevanten Eigenschaften keine generelle Aussage gemacht
werden (MUNLYV, 2004b).

¢ Nonylphenolethoxylate mit einer oder zwei Ethoxygruppen (NPE)
Nonylphenolethoxylate (NPE) sind die meist verwendeten Tenside aus der
Gruppe der Alkylphenolethoxylate. Nonylphenolethoxylate werden in der Le-
der-, Textil-, Metall-, Papier- und Pappeindustrie verwendet. (MUNLV, 2004b)
Sie zeigen einen guten Primarabbau, jedoch werden sie dabei hydrophober und
lassen sich nur partiell mineralisieren (KLOPP und ESCHKE, 2003).
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e Bisphenol A (BPA)

BPA ist eine hormonell aktive Substanz und gehdrt zu den weltweit am meisten
produzierten Chemikalien. Die Chemikalie beeinflusst negativ das Wachstum
und die embryonale Entwicklung des Organismus bzw. die zur Fortpflanzung
notwendigen Organfunktionen. Bisphenol A weist eine hohe Okotoxizitat auf
und wird im Wesentlichen biologisch abgebaut. Es dient u.a. als Grund-
substanz fur die Herstellung von Flammschutzmitteln sowie zur Herstellung von
Polycarbonaten, Epoxid- und Phenolharzen. Ins Abwasser gelangt die
Substanz in ihrer urspringlichen Form aus chemischen Prozessen oder nach

der thermischen Depolymerisation aus Kunststoffen (MUNLYV, 2004a).

In Tabelle 8.40 sind die AOX-, NPE- und BPA-Gehalte der Fallschlamme zu-
sammengestellt. Zum Vergleich werden die Gehalte von Klarschlamm sowie die
diskutierten Grenzwerte des 3. EU-Entwurfs Schlamme aufgezeigt.

Tabelle 8.40: AOX-, NPE- und BPA-Gehalte der Fallschlamme (Mittel-

wert) und von Klarschlamm (MUNLV, 2004b) sowie
diskutierte Grenzwerte (EU, 2000)

Gehalt an organischen

Schadstoffen AOX NPE BPA

[mg/kg TS]

Fallschlamm

durch Einsatz von
Magnesiumoxid 95 58 0,051 0,047
Magnesiumchlorid 69 0,043 2,769
Natral®-7 133 0,168 0,094
Weillkalkhydrat 50 0,375 0,621
Eisen-(l11)-Chlorid 461 0,045 0,018
Pollfloc®-AFS 80 242 0,090 0,037

Klarschlamm 208 21,5 0,28

(C(%j:zgj;veer:; 3. EU-Entwurf Schlamme 500 50 i
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Bezlglich des Parameters AOX ist auffallig, dass die Fallschlamme, die durch
den Einsatz von klassischen Fallmitteln produziert wurden, Gehalte aufweisen,
die zwar noch unter dem diskutierten Grenzwert liegen, aber deutlich hoher als
im Klarschlamm sind. Grund hierfir ist die Produktionsweise dieser Fallmittel
(vgl. Kap. 8.5.3.5). Die Fallschlamme, die durch den Einsatz von alternativen
Fallmitteln entstanden sind, weisen wesentlich geringere AOX-Gehalte als im

Klarschlamm auf.

Die Gehalte an NPE sind in allen Fallschlammen wesentlich geringer als die

Gehalte im Klarschlamm und liegen weit unter dem diskutierten Grenzwert.

Die BPA-Gehalte der Fallschlamme sind mit zwei Ausnahmen niedriger als der
Gehalt im Klarschlamm. Als Ausnahmen treten die Fallschlamme, die mit Hilfe
von Magnesiumchlorid und WeilRkalkhydrat erzeugt wurden, hervor. Hier betra-
gen die Gehalte mehr als das Doppelte bis hin zum fast 10-fachen des Gehalts

im Klarschlamm.
e Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK)

Weiterhin wurden bei den organischen Schadstoffen ausgewahlte polyzyklische
aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK) untersucht. Sie umfassen weit tber 300
Substanzen. Die Umweltbehdrde der USA (EPA) hat davon 16 PAK als prioritar
bewertet, da sie in der Umwelt am meisten verbreitet sind bzw. diese am
meisten belasten. PAKs werden z. B. durch eine unvollstandige Verbrennung
fossiler Brennstoffe gebildet. Durch Abschwemmungen von versiegelten
Flachen oder atmospharischer Deposition kdnnen die PAKs ins Abwasser und
in den Klarschlamm eingetragen werden. Die verschiedenen Substanzen
weisen unterschiedlich starke cancerogene und mutagene Eigenschaften auf.
Alle PAKs besitzen eine malige bis sehr geringe Wasserloslichkeit und eine
hohe biologische Resistenz (MUNLV, 2004b; N.N., 2006b; MUNLYV, 2004a).

Folgende PAKs wurden in den Fallschlammen analysiert und der Summenpara-
meter gebildet (Tabelle 8.41):



e Naphthalin
e Acenaphthen
e Fluoren

e Phenanthren
e Anthracen
e Fluoranthen

e Pyren
e Benz(a)anthracen
e Chrysen

e Benzo(b)fluoranthen
e Benzo(k)fluoranthen
e Benzo(a)pyren

e Dibenz(a,h)anthracen

e Benzo(ghi)perylen
e Indeno(123-cd)pyren

Zum Vergleich werden PAK-Gehalte von zwei Klarschlammen aufgezeigt, bei
denen auch die Gehalte der oben genannten PAKs aufsummiert wurden
(Tabelle 8.41). Die PAK-Gehalte der Fallschlamme sind deutlich erkennbar
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niedriger als die Gehalte der Klarschlamme.

Tabelle 8.41: PAK-Gehalte der Fallschlamme (Mittelwert) sowie von

zwei Klarschlammen (MUNLYV, 2004b)

PAK
[mg/kg TS]
Fallschlamm

durch Einsatz von
Magnesiumoxid 95 0,327
Magnesiumchlorid 0,298
Natral®-7 0,284
Weiltkalkhydrat 0,320
Eisen-(Ill)-Chlorid 0,334
Polifloc®-AFS 80 0,365
Klirschiamm Trennsystem 1,5
Mischsystem 5,5




232

8.5.4.3 Zusammenfassung

Durch den Einsatz alternativer Fallmittel wie Magnesiumoxid 95, Magne-
siumchlorid und Natral®-7 konnten zwar 60 bis 70 % des im Filtrat des
Membranbioreaktors enthaltenen Phosphors eliminiert werden, jedoch konnten
die Grenzwerte fur Phosphor nach der EU-Richtlinie (91/271/EWG, 2003) (EU-
RL, 2003) und der Abwasserverordnung (AbwV, 2004) nicht sicher eingehalten
werden. Das Fallmittel WeilRkalkhydrat zeigte eine Eliminationsleistung von le-

diglich 30 %. Seine Handhabung erwies sich als dul3erst schwierig.

Bei Betrachtung der alternativen Fallmittel wird deutlich, dass die Phosphor-
gehalte der Fallschlamme, die durch Einsatz von Magnesiumoxid 95, Magne-
siumchlorid und Natral®-7 produziert wurden, Uber denen von Klarschlamm und
im Falle des Fallmittels Magnesiumoxid 95 sogar uber dem eines NPK-Dungers
(15/15/15) liegen.

Betrachtet man die Schwermetallgehalte der Fallschlamme, so kénnen die dis-
kutierten Grenzwerte des 3. EU-Entwurfs Schlamme von allen Fallschlammen
eingehalten werden. Des Weiteren lagen die Schwermetallgehalte der Fall-
schlamme, die mit Hilfe von alternativen Fallschlammen produziert wurden,
bzgl. der Parameter Chrom, Kupfer, Nickel und Blei auch unterhalb der
Grenzwerte der Dungemittelverordnung und des BMU/ BMVEL-Konzepts. Be-
zuglich der Parameter Cadmium und Quecksilber wiesen die Fallschlamme, die
durch den Einsatz von Magnesiumchlorid und Weil3kalkhydrat entstanden sind,
erhohte Gehalte auf, so dass diese Schlamme weder die Grenzwerte der Dun-

gemittelverordnung noch die des BMU/ BMVEL-Konzepts einhalten konnten.

Bezuglich der organischen Schadstoffe (AOX, NPE und PAKs) wiesen die Fall-
schlamme, die durch den Einsatz der alternativen Fallmittel entstanden sind,
wesentlich geringere Gehalte als Klarschlamm auf. Des Weiteren lagen diese
unterhalb der diskutierten Grenzwerte des 3. EU-Entwurfs Schlamme. Als Aus-
nahme muss der Parameter BPA genannt werden. Hier lagen die Gehalte in
den Fallschlammen, die durch den Einsatz von Magnesiumchlorid und Weil3-

kalkhydrat hergestellt wurden, deutlich héher als der Gehalt in Klarschlamm.
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9 Verfahrenstechnisches Konzept und Wirtschaft-
lichkeitsbetrachtung flr eine grof3technische Um-
setzung des PRISA-Verfahrens

9.1 Verfahrenstechnisches Konzept und Hinweise zur
Betriebsfuhrung

9.1.1 Rucklosung

Die Phosphatphosphor-Rucklosung erfolgt in den Voreindickern. Derzeitiger
Wissenstand ist, dass eine 3-tagige Aufenthaltszeit die groRten Ricklésungen
erzeugt. Dies bedeutet fur die Anlagentechnik, dass zusatzliches Voreindicker-
volumen geschaffen werden muss, da in der Regel diese Anlagen mit einer
Aufenthaltszeit von 1 bis 1,5 Tagen bemessen werden. Es wird empfohlen drei
Eindicker zu errichten, um die Ruckldésung durch eine tageweise Beschickung
der Eindicker zu optimieren. Es besteht noch Untersuchungsbedarf hinsichtlich
des Ruckloseverhaltens und insbesondere der Verkurzung der Rucklosezeit, da
lange Eindickzeiten zu hohen Bauvolumen und damit Kosten fuhren. Weiter-
gehend ware noch zu untersuchen, in welcher Weise die Eindickzeit bei

gleichen Ruckloseraten auf zwei Tage zu verkirzen ist.

9.1.2 Feststoffentnahme aus dem Tribwasser

Zur Erzielung eines moglichst reinen Endproduktes muss das Prozesswasser
von den Feststoffen befreit werden. Hierzu sind entsprechende Anlagen vorzu-
sehen. Je ,reiner® das Endprodukt sein soll, desto feiner muss die Filtration
sein. Dies bedeutet, dass von der Feinsiebung bis hin zur Membranfiltration
(< 0,1-1 ym) alle technischen Gerate eingesetzt werden kénnen. Empfohlen
wird eine Filtration mit ca. 50 bis 100 ym. Mit steigendem Ruckhaltegrad der
Filtration steigen die Kosten fur diesen Anlagenteil. Diese Anlage sollte
zweistralBig ausgelegt werden, so dass bei Ausfall eines Aggregates unter
Laufzeitverlangerung die Feststoffseparation mit einer Maschine erfolgen kann.
Zusatzlich ist zu beachten, dass Gerate eingesetzt werden, die nicht mit
Wasser gespult werden, da dies die Konzentration im Prozesswasser senken

wuirde und damit die nachfolgenden Prozesse negativ beeinflusst werden. Auch
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hier besteht noch Forschungsbedarf, da insbesondere die Auslegung der

Anlage sehr stark von den Qualitatsanforderungen an das Endprodukt abhangt.

9.1.3 Kiristallisation und Sedimentation

Die hier gewahlte Verfahrenstechnik beinhaltet zwei Prozesswasserspeicher,
die in Form eines Sequencing-Batch-Reactor (SBR) als Koagulation, Kristal-
lisation und Sedimentationsbecken betrieben werden. Vorgesehen werden
Becken mit einem Fassungsvermogen von etwa einer Tagesmenge Prozess-

wasser.

Alternativ konnen fir die Prozesse der Koagulation, Kristallisation und
Sedimentation separate Reaktoren errichtet werden. Die Sedimentation kann
statisch oder mit Parallelplattenabscheidern erfolgen. Die Entscheidung welche
Verfahrenstechnik gewahlt wird, hangt sehr stark von den anlagenspezifischen

Rahmenbedingungen ab.

9.1.4  MAP-Separation und weitergehende Behandlungsschritte des
Sekundarphosphates

Die Abtrennung des Produktes von der wassrigen Phase durch Sedimentation
in einem Eindicker/ Absetzbehalter ist als erster Schritt der Produktaufbereitung
zu sehen. Entscheidend flr eine zufrieden stellende Fest-Flissig-Trennung ist
eine gute und schnelle Absetzbarkeit des Kristallisates. Die Sedimentations-
eigenschaften von MAP wurden von BLANK (1996) eingehend experimentell
untersucht und festgestellt, dass bereits nach wenigen Minuten Absetzzeit mehr
als 90 % der Partikel aus der Klarphase abgetrennt waren (PINNEKAMP et al.,
2004).

Eine kombinierte Lagerung und Entwasserung des sedimentierten MAP-
Kristallisates kann beispielsweise in Filtersacken (Bild 9.1) erfolgen, wobei das
Fallprodukt Uber ein Rohrsystem zu den Filtersacken gepumpt wird. Das
Fallprodukt wird im Sack zurickgehalten. Sobald der Filtersack gefullt und das

Wasser vollstandig abgetropft ist, wird ein neuer Sack eingehangt. Das System
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ist modular aufgebaut, so dass die notwendige Anzahl an Trocknungseinheiten
leicht installiert sowie schnell variiert werden kann (PINNEKAMP et al., 2004).

Bild 9.1: Filtersackeinheit Bild 9.2:  Absackvorrichtung der MAP-Pilotanlage Zentrat-
der Fa. Tscher- wasserbehandlung der Firma NALVA
witschke

Ein entscheidender Vorteil dieser technischen Losung ist, dass gleichzeitig eine
Trocknung des Fallproduktes an der Luft erfolgt und Ruckléseprozesse in die
Wasserphase — wie sie bei langerer Lagerung im feuchten Zustand beobachtet
wurden — somit nicht stattfinden kdnnen. Nach NALVA (1992) ist mit dieser
Variante der Schwerkraftfiltration eine Entwasserung auf einen TS-Gehalt von
36 % nach 24 Stunden mdglich. Das Fallprodukt ist unter diesen Lager- bzw.
Entwasserungsbedingungen bestandig, d.h. es sind keine Zersetzungs-
prozesse zu befirchten (SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988; SCHULZE-
RETTMER, SCHULINGKAMP und BLANK, 1993; WETZ, 2002). Erfolgreich
praktiziert wurde dies in der Pilotanlage zur Zentratwasserbehandlung der
Firma NALVA auf der Klaranlage Stuttgart-MUhlhausen (Bild 9.2).

Bei diesen Pilotversuchen wurde anstelle der Filtersacke auch der Einsatz einer
Kammerfilterpresse getestet. Es wurde eine ,hervorragende Entwasserung bei

geringer Presszeit und hohem Abscheidevermdgen® festgestellt, resultierend in
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54 % TS im Filterkuchen. Fur diesen im Vergleich zu den Filtersacken hdoheren
Entwasserungsgrad wird ein apparatetechnischer und energetischer Mehrauf-
wand notwendig. Kammerfilterpressen sind jedoch auf vielen Klarwerken vor-
handen, so dass diese mit genutzt werden kdnnen und haufig keine weiteren
Investitionen getatigt werden mussen. Vermutlich wegen der Thixotropie des
MAP-Kristallisates, d. h. seiner Eigenschaft unter Einfluss mechanischer Krafte
vorubergehend flussig zu werden, tauchten bei Verwendung einer Zentrifuge
Probleme auf. (NALVA, 1992)

Bei einer sich anschlielenden thermischen Trocknung mit gezielter Warme-
zufuhr kommt es ab einer Temperatur von 45°C zur Abspaltung des enthal-
tenen Kristallwassers (SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988):

MgNH4PO4 6 Hzo ;—’ MgNH4PO4 o HZO +5 HgOgan

Uber 50°C setzt zuséatzlich die Abspaltung von Ammoniak ein, so dass
kristallines Magnesiumhydrogenphosphat zurtckbleibt (SCHULZE-RETTMER
und YAWARI, 1988):

MgNH4PO, ¢ 6 H,O ¥ MgHPO, e 3 HoOfest + NHa gast + 3 HoOgast

Wenn die Zusammensetzung des Kristallisates und insbesondere der einge-
bundene Stickstoff erhalten bleiben soll, sollte eine Trocknung des Produktes
daher mit Temperaturen von nicht mehr als 40°C durchgefihrt werden. Unter-
suchungen von WETZ (2002) zur Trocknung bei 22°C ergaben eine voll-
standige Verdampfung des Zwischenraumwassers innerhalb eines Tages.

Damit ist der optimale Temperaturbereich fur eine Trocknung eingegrenzt.

Ein weiterer wichtiger Aspekt fur die Handhabung des Sekundarrohstoffes ist
das Auswaschverhalten der Fallprodukte. BLANK (1996) berichtet von
Auslaugungen, d. h. Nahrstoffricklosungen bei Kontakt mit Wasser. Dies
bedeutet, dass ein offener Transport sowie eine nicht iberdachte Lagerung von
MAP unbedingt zu vermeiden sind. Die Nahrstoffverluste vermindern zum einen
den Dungewert des Produktes, zum anderen entstehen stickstoff- und

phosphathaltige Sickerwasser, die wiederum behandelt werden mussen.
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MAP-Kristalle sind im trockenen Zustand gut transportierbar und lagerfahig. Fur
eine Verwendung des Produktes als Rohstoff in der Dinge- oder Phosphor-

industrie wird ein zwei- bis dreistufiges Aufbereitungskonzept vorgeschlagen:
Schritt 1: Sedimentation des MAP-Schlamms

Schritt 2: Entwasserung
=> statisch, z. B. mit Filtersacken
= mechanisch, z. B. mit Kammerfilterpressen,

Bandfilterpressen oder Beutelfiltern
Schritt 3: optionale Trocknung

Je nach Entstehungs- und Zielort sowie anfallender Menge des MAP und evtl.
vorhandener Anlagentechnik auf der Klaranlage kann entweder der Einsatz von
Filtersacken (statische Eindickung) oder einer Kammerfilterpresse bzw. Band-
filterpresse (maschinelle Eindickung) vorteilhafter sein. Eine Trocknung des
entwasserten MAP kann fakultativ erfolgen, abhangig vom angestrebten
Verwendungszweck bzw. den Anforderungen des nachgeschalteten Aufbe-
reitungsprozesses. Neben diesen klassischen Verfahren zur Entwasserung
konnen auch Beutelfilteranlagen eingesetzt werden. Die gefillten Beutel
werden nach Abschluss der Filtration zum Trocknen 24 Stunden abgestellt. Im
Anschluss wird das MAP herausgeschuttelt, und die Filter kdnnen, nach einer

Wasche mit klarem Wasser, wiederholt eingesetzt werden.
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9.1.5 Entwicklung einer PRISA-Anlage flr eine kommunale Klaranlage mit
einer Anschlussgrofie von 100.000 E
Die Vor- und Nachteile eines Phosphorrecyclings aus dem Prozesswasser der

Schlammbehandlung mit dem MAP-Verfahren sind nachfolgend aufgefuhrt.
Vorteile

— Der Betrieb und Bau der erforderlichen technischen Anlagen kann mit Stan-
dardtechnik erfolgen. Der Betrieb der Anlagen ist unkompliziert.

— Bei Leistungsreserven im Bereich der Schlammeindickung (Voreindicker und
Prozesswasserspeicher), die entweder auf eine gro3zigige Bemessung oder
einer Differenz zwischen Ausbaugrad und Anschlussgrad zuruckzufiuhren

sind, kann dieses Verfahren kostengunstig implementiert werden.

— Durch die vermehrte biologische Phosphorelimination im Bereich der Ab-
wasserreinigung entfallt die Belastung des Vorfluters mit Salzen aus der Me-

tallsalzfallung.

— Im Vergleich zu Klarschlamm sind die Sekundarphosphate deutlich geringer

mit organischen Schadstoffen belastet (siehe Kapitel 8.2.4.3).

Nachteile

— Das Ruckgewinnungspotential liegt bei ca. 0,25 kg/ (Eea), beziehungsweise

40 % der Fracht des Zulaufes zur Klaranlage.

— Durch den Wegfall der Metallsalzfallung zur Phosphatelimination und einer
ausschlieRlich vermehrten biologischen Phosphorelimination kénnen ver-

scharfte Phosphorgrenzwerte nicht sicher eingehalten werden.
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9.2 Wirtschaftlichkeitsbetrachtung einer PRISA-Anlage auf einer
kommunalen Klaranlage mit einer Anschlussgrofie von
100.000 E

Die Phosphorriuckgewinnung aus den Prozesswassern der Schlammbehand-

lung auf Klaranlagen mit einer AusbaugréfRe > 100.000 Einwohnerwerten soll

unter ékonomischen Gesichtspunkten untersucht werden. Eine grundlegende

Voraussetzung ist, dass diese Anlagen ihre Betriebsweise auf eine vermehrte

biologische Phosphorelimination umstellen kénnen mit dem Ziel, die Fallung

von Phosphaten mit Metallsalzverbindungen ganzlich einzustellen. Des

Weiteren muss auf Basis des derzeitigen Kenntnisstandes die Eindickzeit der

Uberschussschlamme auf 3 Tage angehoben werden, so dass moglichst viel

Phosphat in das Uberstandswasser riickgelést werden kann. Mit Hilfe der MAP-

Kristallisation dieses Uberstandswassers kann eine hohe Phosphorriick-

gewinnung erreicht werden. Das Produkt kann anschlieRend einer landwirt-

schaftlichen bzw. industriellen Verwertung zugefuhrt werden.

FiUr diese Anlage wurden folgende Auslegungsdaten und verfahrenstechnische

Konzeptionierung gewahit:

Auslegungsdaten

Anschlussgrofe: 100.000 E
EW-spezifische Phosphor-Fracht: 1,8 g P/ (E~d)
Wirkungsgrad der MAP-Kristallisation: > 90 %

Rucklésepotential bezogen auf die Phos-

phorfracht im Zulauf zur Klaranlage: 40 %

Bewusst wurde die in ATV-DVWK A 131 angegebene Phosphorfracht von
1,8 g/ (E+d) angesetzt, um in dieser Wirtschaftlichkeitsbetrachtung eine konser-
vative und vorsichtige EingangsgroRe zu wahlen. Reale Zulauffrachten sind

mittlerweile ggf. sogar wieder angestiegen.
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Verfahrenstechnik

Rucklésung Uberschussschlammeindicker fir eine
Aufenthaltszeit von 3 Tagen (1.800 m?)

Feststoffseparation 2-strallige Filtrationsstufe,

je Stralde 75 % der Gesamtleistung

Koagulation, Kristallisation und 2 Prozesswasser-SBR
Vorsedimentation

MAP-Abtrennung und -Eindickung mehrstrallige Beutelfilteranlage

In Bild 9.3 ist das Verfahrensflie3bild mit Hinweisen zur Bemessung dargestellt.



241

| PW-Fi 1
=1 30 m*nh

560 md
VE 1
™ v =600m° ]
550 m°/d
VE 2
V=600 m’ _© »
VE 3
V=600m® [
.| PW-Fi2
=1 30 m%h
Aufgabe: Aufgabe:
Schlammeindickung Filtration der
Feststoffe im
ff\nnahme: Prozesswasser
UsSs =56 L/E*d (AFS = 40-80 mg/L)
100.000 E
Annahme:
Auslegung: 24 h Betrieb 720
t =3d m’/d je Anlage
V =600 m®
Auslegung:
2-straRig
t, = 10 h/d
Qg = 600 m?/d
Bild 9.3:

MgO-TG-D

o
'

PW-SBR 1

V = 500 m®

MgO-TG-D

oo
l

PW-5BR 2

V=500m® [

Aufgabe:
Koagulation

Kristalisation
Sedimentation

Annahme:
2 Chargen pro
v = 4 h/iWoche

Auslegung:
SBRinkl. MgO
Trockengutdos
2-stralkig

.| MAP-ED 1

960 m*id

@

=1 70m%n

MAP-ED 2

Tag

ierung

max. 4 Chargen

5507 5[,713 ]
0=2—=062 4
062,5

o = w
=0 B |

V =2*500 m

Y

70 m*h

Aufgabe:
MAP Separation
+ Eindickung

Annahme:

t, = 4 d'Woche
Q,oy = 960 m/d
t, =10 h/id

Auslegung:
Beutelfilter

je Stralke 2 Filter
1 Reservefilter

Q=2*700 m/h
Q= 1.400 m*/d

FlieRbild eines Verfahrens zum Phosphorrecycling aus dem

Prozesswasser der Schlammbehandlung mit dem MAP-
Verfahren (Technische Komponenten und Auslegungshinweise)

Zur Ermittlung der Jahreskosten auf Basis der LAWA-Leitlinien (KVR-Leitlinien,
Stand 2005) zur Durchfihrung dynamischer Kostenvergleichsrechnungen
wurden folgende Annahmen getroffen (LAWA, 2005):
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Zinssatz: 5 %
Abschreibung Bautechnik: 30 Jahre

Abschreibung Maschinentechnik: 10 Jahre (aufgrund eines zu erwartenden

hdheren Verschleiles)

Abschreibung Elektro-, Mess-, Steuer- u. Regelungstechnik (EMSR):
10 Jahre

Die Investitionskosten fur die EMSR-Technik wurden in Anlehnung an
WAGNER (2005) von 10 % auf 20 % der Gesamtbaukosten erhoht, da fur
diese Behandlungsstufe ein deutlich héherer Steuer- und Regelungsbedarf
besteht.

Basierend auf diesen Annahmen und der in Bild 9.3 dargestellten Verfahrens-

technik wurde bei Berucksichtigung des Baus folgender Neuanlagen:

2 Eindicker (1 Eindicker ist vorhanden),
MAP-Separations- und Eindickanlage,
2 Prozesswasserspeicherbecken (Koagulation und Kristallisation) und

Filtrationsanlage fur Prozesswasser,

eine Kostenabschatzung durchgefuhrt, die in Tabelle 9.1 (Investitionskosten)

und Tabelle 9.2 (Jahreskosten aus Abschreibungen und Betriebskosten) zu-

sammengefasst ist.
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Tabelle 9.1: Investitionskostenabschatzung einer

Anlagenkonfiguration

zur Phosphorrickgewinnung aus dem Schlammwasser bei
einer kommunalen Klaranlage mit einer AusbaugréfRe von

100.000 E

Bezeichnung Spezifikation

| Anzahl| Einzelpreis | Gesamtpreis

ERMITTLUNG DER INVESTITIONSKOSTEN

Bautechnik
VOREINDICKER (VE USS)

1 Voreindicker vorh. (600 m?)
\Voreindicker 2 neue Voreindicker (ges 1.200 m?) 1200 m? 240 €/Einheit 288.000 €]
PROZESSWASSERSPEICHER, KOAGULATION, REIFEBEHALTER (PW SBR)
Koagulation 0,75 Std 2 Behalter je 500 m*; je Behalter 2 Chargen pro Tag
Kristallisationszeit 0,5 Std innen beschichtet und abgedeckt 1000 m* 255 €/Einheit 255.000 €
PUMPSTATION MASCHINENHAUS (isolierte Stahlhalle)

Pumpenvorlage Feststofffilter 20 m?

Umwalzpumpwerk Voreindicker 20 m?

Prozesswasserpumpwerk VE zur PW-Fi 20 m?

Feststofffilter (Feinstrechen Tuchfilter) 40 m?

Pumpwerk vom PWSBR zur MAP-S 15 m?

MAP Separation mittels Beutelfilter 60 m?

EMSR-Raum 50 m?
erforderliche Stellfliche Summe 205 m? 800 €/Einheit 164.000 €
Unvorhergesehens 10% der Kosten der Bautechnik 70.700 €
Teilsumme Bautechnik 777.700 €
Maschinentechnik
VOREINDICKER (VE USS)
Krahlwerk VE USS neu Kralwerk mit Motor u. Bodenrdumung fiir VE D 10 m 2 15.000 €/Einheit 30.000 €
Umwalzpumpwerk Excenterschneckenpumpen/Drehkolbenpumpen 3 15.000 €/Einheit 45.000 €
Rohrleitungen und Armaturen VE USS Umwalz- u. Rohrleitungen vom VE USS zum PW-Fi 1 15.000 €/Einheit 15.000 €]
PW-Pumpwerk vom VE zur PW-Fi Excenterschneckenpumpen/Drehkolbenpumpen 2 15.000 €/Einheit 30.000 €
Rohrleitungen und Armaturen PW-Fi Rohrleitungen vom PW-Fi zum PW SBR 1 20.000 €/Einheit 20.000 €]
FESTSTOFFABTRENNUNG PROZESSWASSER (PW-Fi)
Feststofffilter (Tuchfilter) |Abtrennung der Feststoffe mit Tuchfilter 2 75.000 €/Einheit 150.000 €]
Rohrleitungen und Armaturen PW-Fi [Rohrleitungen vom PW-Fi zum PW SBR 1 20.000 €/Einheit 20.000 €
PROZESSWASSERSPEICHER, KOAGULATION, REIFEBEHALTER (PW SBR)
Rihrwerke zur Umwalzung FU geregelt, je Becken 2 Stiick 2 20.000 €/Einheit 40.000 €
Pumpwerk PWSBR zur MAP-ED Excenterschneckenpumpen/Drehkolbenpumpen 2 7.500 €/Einheit 15.000 €
Rohrleitungen und Armaturen PW SBR Rohrleitungen vom PW SBR zur MAP-ED 1 15.000 €/Einheit 15.000 €
Dosierung NaOH Pumpen und Rohrleitungen, Lagerbehalter 1 30.000 €/Einheit 30.000 €
Dosierung MgO Dosierschnecken, Rohrleitungen, Lagerbehélter 2 15.000 €/Einheit 30.000 €
MAP-SEPARATION (MAP-ED)
MAP Separation mittels Beutelfilteranlage Beutelfilteranlage (4 Filter zzgl. 1 Reserve) 5 2.500 €/Einheit 12.500 €|
Rohrleitungen und Armaturen PW SBR Rohrleitungen vom PW SBR zur MAP-ED 5 3.000 €/Einheit 15.000 €
Unvorhergesehens 10% der Kosten der Maschinentechnik 46.750 €
Teilsumme Maschinentechnik 514.250
EMSR-Technik
Ansatz: 10 % der Gesamtbaukosten
(GK=E+M+B); (M+B=80% der GK) in der Maschinentechnik sind EMSR Kosten enthalten 161.494 €
Teilsumme EMSR-Technik 161.494 €
Zusammenstellung der Investitionskosten
Bautechnik 777.700 €
Maschinentechnik 514.250 €
EMSR-Technik 161.494 €
Summe der Investitionskosten 1.453.444 €
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Tabelle 9.2: Jahreskostenabschatzung einer Anlagenkonfiguration zur
Phosphorrickgewinnung aus dem Schlammwasser bei einer
kommunalen Klaranlage mit einer AusbaugrofRe von
100.000 E

Bezeichnung Spezifikation | Anzahl|Einheitspreis|  Kosten

Ermittlung der Jahreskosten

Betriebskosten

Betriebsmittel

Natronlauge NaOH 11 Mg 200 €/Einheit 2.200 €/a
Magnesiumoxid MgO 50 Mg 350 €/Einheit 17.500 €/a
Beutelfilter je Monat 1 Satz pro Filter => 60 Stiick pro Jahr 60 40 €/Einheit 2.400 €/a
Tuchfiltration Ersatztiicher, Stromverbrauch, Wartung (MECANA) 1 2.600 €/Einheit 2.600 €/a
Wasser 1 2.000 €/Einheit 2.000 €/a
Strom 1 5.000 €/Einheit 5.000 €/a
Personalkosten 0,25 PJ| 45.000 €/Einheit 11.250 €/a
Summe der Betriebskosten 42.950 €/a

Ermittlung der Abschreibungen

Zinssatz 5%

Bautechnik Nutzungszeitraum in Jahren 30 a 48.181 €/a
Maschinentechnik Nutzungszeitraum in Jahren 10 a 63.426 €/a
EMSR-Technik Nutzungszeitraum in Jahren 10 a 19.918 €/a
Summe der Abschreibungen 131.525 €/a
Summe der Jahreskosten (Abschreibung + Betriebskosten) 174.475 €la
EW spezifische Kosten 1,74 €/(E*a)
Produkt spezifische Kosten 7,38 €/kg P eli.
Annahmen

Anschlussgroie 100.000 E
Zulauf P EW Spezifisch 1,80 g P/(E*d)
Wirkungsgrad MAP Fallung 90,0%
Riickgewinnungspotential 40,0%)
Menge P recycelt 23.652,00 kg P/a
Menge P recycelt EW spezifisch 0,24 kg P/(E*a)

spezifische Jahreskosten

Als Ergebnis dieser sehr konservativen Kostenabschatzung sind Jahreskosten
fur die Phosphorrickgewinnung aus Schlammwasser in einer Gréfdenordnung
von 174.500 €/ a zu erwarten. Dies entspricht ca. 1,75 €/ (E*a) oder 7,40
€/ kg P. Die Investitionskosten wurden mit ca. 1,4 Mio. € und die Betriebskosten
mit 42.950 €/ a abgeschatzt.

In dieser Kostenerhebung sind noch keine Erlése aus dem Produktverkauf
bertcksichtigt. Derzeit ist es mdglich, magnesiumhaltige Phosphatschlamme zu
einem Preis von ca. 1 €/ kg P (100 €/ Mg MAP) an spezielle Dingemittelpro-

duzenten zu verkaufen.

In Abhangigkeit der auf einer Klaranlage vorhandenen Verfahrenstechnik
konnen die erforderlichen Investitionsmalinahmen erhebliche Unterschiede

aufweisen. Dies bezieht sich insbesondere auf das Eindickvolumen, auf das
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Speichervolumen flr Prozesswasser der Schlammbehandlung aber auch auf
Flachen, die fur die Aufstellung der Pumpen und weiteren Maschinen erforder-
lich sind. Je nach Auslastung und Bemessung dieser Anlagenteile kdnnen
erhebliche Reserven vorhanden sein, die flir ein P-Recycling genutzt werden
konnen. Die Anlagen zur Feststoffseparation des Prozesswassers, zur MAP-
Koagulation/ -Kristallisation und MAP-Separation mussen in der Regel neu
errichtet werden. Beispielhaft sei hier angefuhrt, dass bei Vorhandensein von
50 % des erforderlichen Voreindickervolumens, einem Prozesswassertages-
speicher und Freiflachen in Pumpenanlagen und Schaltanlagen eine

Reduzierung der produktspezifischen Kosten von ca. 1,40 €/ kg P moglich ist.

9.3 Moglichkeiten der Innovationsforderung der Phosphorrickge-
winnung aus Abwasser, Klarschlamm oder Asche

Der Marktpreis fur Phosphatdunger liegt bei ca. 1 €/kg P. Im Kapitel 9.2 wurde

dargelegt, dass flur die Rickgewinnung von Phosphor aus dem Prozesswasser

der Schlammbehandlung mit Jahreskosten zu rechnen ist, die ca. 174.500 € pro

Jahr bzw. 7,40 €/ kg P betragen.

Die Erlose fur den Verkauf eines derartiges MAP-Produktes an spezielle
Dungemittelproduzenten kénnen mit ca. 1€/ kg P (100 €/ Mg MAP-Schlamm
bei einem P-Gehalt von 10 %) angesetzt werden. Dies ergibt fir das in Tabelle
9.2 angefuhrte Beispiel einen Gesamterlos von ca. 23.600 €/ a. Werden die
Jahreskosten um die Verkaufserlose reduziert, so ergeben sich Nettojahres-
kosten in Hohe von 150.900 €/ a.

Da die Verkaufserlose nicht annahernd kostendeckend sind, missen zusatz-
liche FérdermalRnahmen ergriffen werden, um Techniken zur Phosphorriickge-
winnung zu etablieren. Ein Instrument zur Foérderung des Baus derartiger
Anlagen ist die Nutzung der Verrechnung mit der Abwasserabgabe. Die Formel
zur Ermittlung der Abwasserabgabe fir die als Beispiel dargestellte Klaranlage
ist in Gleichung 9.1 dargestellt (WAGNER, W., 2005).
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Gleichung 9.1:

AB=JSM - 007 (CSB -f1+ﬁ-f2+5-f3
1,95583\ 50 25 3

mit:

AB Abwasserabgabe [€/ a],

JSM Jahresschmutzwassermenge, bei 300L/(Eed) und 100.000 E
= 10,95 Mio. m%/a,

CSB Uberwachungswert CSB, Anlagen > 100.000 E mit 75 mg/ L,
N Uberwachungswert N, Anlagen > 100.000 E mit 13 mg/ L,
P Uberwachungswert P, Anlagen > 100.000 E mit 1 mg/ L,

f1, f2, f3 Faktor, der bei Einhaltung der Mindestanforderungen bei 0,5 liegt.

Unter Berucksichtigung der AusbaugroRe der Klaranlage ergibt sich eine
Abwasserabgabe in HOhe von ca. 461.100 €/ a. Die Ermittlung nur des

Phosphoranteils aus der Abwasserabgabe betragt 65.300 €/ a.
Im Wesentlichen kdnnen zwei Férderansatze verfolgt werden:

1) Vollstandige Forderung der Anlage, durch Verrechnung der Kosten fur
das Phosphorrecycling mit der Abwasserabgabe, d. h. die Abwasserab-
gabe reduziert sich auf 310.200 €/ a.

FUr die Variante 1 bedeutet dies, dass das zusatzliche Phosphor-

recycling keine Kostenerhohung beim Anlagenbetreiber nach sich zieht.

2) Teilfinanzierung durch Reduzierung der Abwasserabgabe um den phos-
phorrelevanten Anteil von 65.300 €/ a, d. h. die spezifischen Herstell-

kosten werden um 2,76 €/ kg P vermindert.

Somit werden die Kosten nur teilweise durch eine Férderung gedeckt.
Diese Vorgehensweise erscheint insbesondere dann sinnvoll, wenn sich
die Jahreskosten fur diese Techniken aufgrund des technischen Fort-

schrittes reduziert haben und/ oder die Kosten flr Phosphatdiinger bzw.
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das Sekundarphosphatprodukt angestiegen sind. Werden mehrere grof3-
technische Anlagen gebaut und die Verfahren optimiert, so hat die
Erfahrung bei der Einfuhrung neuer Technologien gezeigt, dass die
Investitionskosten um einen Betrag zwischen 20 und 40 % reduziert

werden konnen und auch Betriebskosten deutlich sinken.

Betrachtet man das Rechenbeispiel aus Tabelle 9.2, so kdnnen durch eine Teil-
forderung die Nettokosten von ca. 6,40 €/ kg P (nach Verkaufserldsen) auf
3,65 €/ kg P reduziert werden. Fur eine Kostendeckung fur dieses Forderungs-
modell muissten die Jahreskosten um die Halfte gesenkt werden. Alternativ
musste der Weltmarktpreis fur Phosphor bei Beibehaltung der abgeschatzten

Jahreskosten um den Faktor 4,6 steigen.

Bei den hier durchgefiihrten Uberlegungen blieben Zuschlage fiir Wagnis und
Gewinn unberticksichtigt, da lediglich ein Eindruck vermittelt werden soll, in
welcher GroRenordnung Subventionen fur ein Phosphorrecycling nétig sind, um
diese Technik zu implementieren. Des Weiteren wurden die Auswirkungen
(z. B. die Schwachung der o6kologischen Lenkungswirkung der Abwasser-
abgabe) vernachlassigt, die bei einer Verrechnung derartiger Investitionen und

Betriebskosten mit der Abwasserabgabe auftreten kdnnen.

Um gesicherte Aussagen Uber absolute Investitionen und Betriebskosten dieser
Technologie zu erlangen, mussen Pilotanlagen errichtet werden. Auf Basis
einer detaillierten Kostenerfassung und Erhebung der 6kologischen Auswir-
kungen dieser Technologie kann eine erweiterte Kosten-Nutzen-Analyse erstellt
werden. Das als Endergebnis vorliegende Kosten/ Nutzenverhaltnis dient dann
gegebenenfalls als Argumentationsgrundlage fur eine mogliche Errichtung
weiterer Anlagen zum Phosphorrecycling und zur finanziellen Férderung dieser

Anlagen.
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10 Zusammenfassung

Zentraler Gegenstand des  FuE-Projektes ,Rluckgewinnung eines
schadstofffreien, mineralischen Kombinationsdingers Magnesiumammonium-
phosphat — MAP aus Abwasser und Klarschlamm® war die Entwicklung einer
Verfahrenstechnik, die leicht in bestehende Abwasserreinigungsprozesse
integriert werden kann, um Phosphor gezielt zurickzugewinnen. In der
begleitenden Schwerpunktstudie erfolgte dazu eine Bestandsaufnahme und
Bewertung der zurzeit angewandten Verfahren zur P-Elimination auf deutschen
Klaranlagen und der Nachfallung an Binnengewassern sowie eine Zusammen-
stellung der bekannten Verfahren zur Ruckgewinnung von Phosphor im

Abwasserbereich.
TEIL A: Stand der Phosphorelimination auf deutschen Klaranlagen

Der Einsatz einer Phosphorrickgewinnung auf Klaranlagen stellt u. U. weit
reichende Anforderungen an die eingesetzten Verfahrenstechniken im Abwas-
serreinigungsprozess und insbesondere an die Art der Phosphorelimination.
Vom Institut flr Siedlungswasserwirtschaft (ISA) der RWTH Aachen wurden
daher in Zusammenarbeit mit dem Umweltbundesamt (UBA) in einer
bundesweiten Erhebung die derzeit eingesetzten Verfahren zur Phosphor-
elimination auf Klaranlagen mit einer AusbaugréfRe von grof3er 100.000 E sowie
die Madglichkeiten der Umstellung auf andere Verfahren abgefragt. Die
Untersuchung wurde auf die groRen Klaranlagen ausgerichtet, da voran-
gegangene Studien aufgezeigt haben, dass eine Phosphorrickgewinnung aus
Abwasser und Klarschlamm derzeit zumeist erst ab ca. 100.000 E wirtschaftlich
sinnvoll wird (PINNEKAMP et al., 2004).

Fir die Integration von entsprechenden Rickgewinnungsverfahren ist vor allem
der Betrieb einer vermehrten biologischen Phosphorelimination im Haupt- bzw.
Nebenstrom sowie einer Kombination Bio-P mit Nachfallung oder Bio-P mit
Flockungsfiltration ein ausschlaggebendes Kriterium. Die Auswertung hat
ergeben, dass von den 182 erfassten Klaranlagen diesbezlglich derzeit 24

Anlagen mit einer Gesamtausbaugrofle von 6.781.000 E direkt fur ein
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Phosphorrecycling geeignet sind. Unter der Annahme von 1,6 g P/(E+d) als
durchschnittliche einwohnerwertspezifische Phosphorfracht konnen durch ein
Phosphor-Recycling aus den Schlammwassern 1.584 Mg P/a und bei Durch-
fuhrung einer Nachfallung 1.663 Mg P/a zurlick gewonnen werden. Die
Umfrage hat aullerdem ergeben, dass weitere 103 Klaranlagen ohne bauliche
Anderungen auf ein fur eine Phosphorriickgewinnung geeignetes Phosphoreli-
minationsverfahren umgestellt werden kdénnen. Die so zur Verflugung stehenden
Einwohnerwerte von 38,84 Mio. E erméglichen, ca. 9.000 Mg P/a an Sekundar-
phosphaten aus den Prozesswassern der Schlammbehandlung zu recyceln, die
den Dungemitteleinsatz (0,122 Mio. Mg P fur das Jahr 2003/ 2004) um ca.
7,4 % reduzieren. Bei einer Nachfallung, die auf eine Phosphorrickgewinnung
ausgerichtet ist, kbnnen ca. 9.500 Mg P/a und somit 7,8 % der verwendeten
Dungemittel durch Sekundarphosphate substituiert werden. Eine Abschatzung
des Potentials an Sekundarphosphaten auch fur die nicht in der Umfrage
erfassten Klaranlagen ergibt fir ganz Deutschland ein Substitutionspotential
von uber 10 %. Hierfur mussen zwar ggf. betriebliche und verfahrenstechnische
Anderungen des Abwasserreinigungsprozesses durchgefiihrt werden, aller-

dings sind keine Veranderungen baulicher Art notwendig.

TEIL B: Verfahren zur Phosphorriuckgewinnung aus Abwasser, Klar-

schlamm und Klarschlammasche

Die einzelnen Verfahrensstufen der kommunalen Abwasser- und Klarschlamm-
behandlung weisen an mehreren Stellen die Mdglichkeit der Integration bzw.
Nachschaltung von Anlagen zur Phosphorriuckgewinnung auf. Es stehen dabei
grundsatzlich vier Einsatzstellen zur Verfugung: Ruckgewinnung im Kilar-
anlagenablauf, aus den Schlammwassern, aus entwassertem Klarschlamm und
aus der Klarschlammasche. Dabei existieren fur jeden Stoffstrom unter-
schiedliche Verfahren, von denen bislang jedoch nur vier grof3technisch umge-
setzt worden sind — das Kristallisations-, das Seaborne-, das Phostrip-Ver-
fahren und das Verfahren zur thermochemischen Behandlung von Kilar-
schlammaschen der Firma ASH DEC Umwelt AG, die am Standort Eferding
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beabsichtigen, ab Mitte 2007 ca. 18.000 Mg Mehrnahrstoffdiinger herzustellen.
Zukunftig werden wahrscheinlich auch die Berliner Wasserbetriebe auf der
Klaranlage WalRmannsdorf aus Faulschlamm grof3technisch MAP gewinnen.
Alle anderen Verfahren wurden lediglich im labor- und halbtechnischen Mal3-
stab erprobt und bedirfen noch weiterer Forschungs- und Entwicklungsarbeit.
Ein Grofteil der Verfahren zeichnet sich durch eine komplexe und somit
aufwandige Verfahrenstechnik aus, die haufig als zusatzliche Verfahrensstufe
vollstandig neu zu errichten ist (z. B. P-Ruckgewinnung aus Faulschlamm oder
das Kemicond-Verfahren mit Phosphorrickgewinnung). Ein komplexer und
hoher Aufwand bedeutet auch eine hohe Anforderung an das Betriebspersonal.
Auch der Bedarf an Chemikalien zur Ruckgewinnung des Phosphors ist bei
einigen Verfahren (z. B. KREPRO-Prozess, Kemicond-Verfahren mit Phosphor-
rickgewinnung, Seaborne-Verfahren) als sehr hoch einzuordnen. Ein Grof3teil
der Verfahren erzeugt Produkte, die sowohl der Phosphorindustrie angedient
als auch direkt in der Landwirtschaft eingesetzt werden kdnnen oder dies
zumindest nach Angaben der Entwickler konnen sollen. Hinsichtlich der
Pflanzenverfligbarkeit der Sekundarphosphate sind hier haufig noch Antworten
zu geben (z. B. SEPHOS).

Die Abschatzung des Recyclingpotentials hat ergeben, dass die Vielzahl der
Moglichkeiten des Phosphor-Recyclings im Abwasser, Klarschlamm und in der
Asche ein theoretisches Substitutionspotential von 17 % bis 40 % bezogen auf

den bundesweiten Diingemitteleinsatz 2003/ 2004 aufweisen.
TEIL C: Fallung von Phosphor an Binnengewassern

Im Hinblick auf die Anforderungen der Wasserrahmenrichtlinie an die Gewas-
serqualitat von Binnengewassern stellt die anthropogen bedingte Eutrophierung
fur Seen das wichtigste, fur FlieRgewasser nach Strukturveranderungen das
zweitwichtigste Problem dar. Hauptursache fur die Eutrophierung eines
Gewassers kann der Eintrag von Phosphorverbindungen aus unterschiedlichen
Quellen sein. Zur Reduzierung der Phosphorkonzentration und zur Uberfiihrung

des Gewassers in seinen urspringlichen ,potentiell naturlichen Zustand*
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kénnen unterschiedliche MalRnahmen ergriffen werden, die unter dem Begriff
Seentherapie zusammengefasst werden. Die Sanierung eines Gewassers, die
darauf abzielt, den Nahrstoffeintrag aus dem Seeeinzugsgebiet zu reduzieren,
sollte dabei als erste Malinahme ergriffen werden. Restaurierende MalRnahmen
greifen in seeinterne Prozesse ein und kdnnen erst erfolgreich sein, wenn die
Nahrstoffeintrage aus dem Seeeinzugsgebiet gegenuber der seeinternen
Nachlieferung kryptomer sind. Eine restaurierende MalRnahme stellt die
chemische Phosphorelimination dar, die sowohl stationar, beispielhaft sei die
Oberflachenwasseraufbereitungsanlage Tegel genannt, als auch mobil, wie
z. B. in einer mobilen Phosphateliminierungsanlage am Kleinen Seddiner See,
durchgefuhrt werden kann. Beide Verfahren fuhrten zu einer deutlichen Redu-

zierung der Phosphorkonzentration im Gewasser.
TEIL D: Versuchsergebnisse und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Im Rahmen des F+E-Projektes galt es zu untersuchen, inwieweit ausgewahlte
Verfahren zur Phosphorrickgewinnung bei der Abwasserreinigung einsetzbar

und in bestehende Prozesse integrierbar sind.

Untersucht wurden die Rahmenbedingungen zum Betrieb und die Leistungs-
fahigkeit dieser Anlagen. Die Untersuchungsergebnisse lassen sich ab-

schliel3end wie folgt fur die einzelnen Verfahren zusammenfassen:

e Phosphorrickgewinnung aus Klarschlammaschen von Klaranlagen mit

ausschlielicher biologischer Phosphorelimination

Die Untersuchungen wurden im Labormafstab durchgefuhrt. Ziel war es,
mittels heilRen Wassers die Phosphorverbindungen aus der Asche heraus zu
lI6sen. Es hat sich gezeigt, dass eine Rucklésung von Phosphor aus der Asche

ohne Einsatz weiterer Chemikalien nicht moglich war.
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e Biologische Phosphorelimination und Phosphorrickgewinnung im

Nebenstrom

Die verfahrenstechnischen Untersuchungen wurden an einer Anlage im
Technikumsmalstab durchgeflihrt, die eine Membranfiltration anstelle einer
konventionellen Nachklarung beinhaltete. Das Phosphor-Recycling erfolgte
durch eine Phosphatfallung mit Magnesiumoxid. Ziel der Untersuchungen war
es, durch eine Phosphorelimination im Nebenstrom sowohl den Uberwachungs-
wert einer Klaranlage einzuhalten und gleichzeitig eine grofle Menge der im
Schlamm gebundenen Phosphate ruckzulosen und uUber eine Fallung bzw.
Kristallisation einer Verwertung zuzufuhren. Ein kontinuierlicher Betrieb der
Technikumsanlage wurde durch zahlreiche Stdérungen unterbrochen, die
prozessbegrundet waren. Diese Betriebsprobleme haben gezeigt, dass diese
Technik sehr anfallig und betreuungsintensiv ist. Die geforderten Einleitgrenz-
werte fur den Klaranlagenablauf kdnnen nicht immer sicher eingehalten werden.
Hinzu kommt, dass die Rickgewinnungspotentiale im Vergleich zu den daflr

erforderlichen Aufwendungen eher gering sind.
¢ Nachfallung im Ablauf einer Membranbelebungsanlage

Zur Untersuchung einer Nachfallung zur Phosphorelimination bei gleichzeitiger
Phosphorriickgewinnung wurde im halbtechnischen MalRstab eine Membran-
belebungsanlage betrieben, in der keine vermehrte biologische und keine
chemische Phosphorelimination erfolgte. Die Phosphorelimination sollte aus-
schlie3lich in der Nachfallungsstufe als separater Phosphatschlamm erfolgen.
Von den untersuchten Fallmitteln hat sich insbesondere Magnesiumoxid
bewahrt, mit dem neben einer guten Ablaufqualitdt auch ein hoher Ruckge-
winnungsgrad erreicht werden konnte. Die strengen Uberwachungswerte der
GrolRenklasse 5 konnten nicht immer eingehalten werden, jedoch sind gesichert
Ablaufkonzentrationen <2 mg P/ L erreichbar. Die Installation einer Nach-
fallungsstufe nach einer Membranbelebungsanlage hat den Vorteil, dass keine
Schlammpartikel im Fallschlamm enthalten sind und dieser somit eine hohe

Reinheit bzgl. organischer Verschmutzungen aufweist.
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e Biologische Phosphorelimination im Hauptstrom in Verbindung mit einer
MAP-Kristallisation (PRISA-Verfahren)

Die Versuchsklaranlage konnte die geforderten Einleitgrenzwerte mit einer
vermehrten biologischen Phosphorelimination weitgehend einhalten. Durch
einfache verfahrenstechnische Mallnahmen und betriebliche Umstellungen
lassen sich aus dem Bio-P-Uberschussschlamm nennenswerte Phosphat-
phosphormengen zurtickldsen. Weitere Nahrstofffrachten resultieren aus der
statischen und maschinellen Faulschlammentwasserung und ermoglichen eine
Phosphorrickgewinnung als Magnesium-Ammonium-Phosphat (MAP) durch

Zugabe von Magensiumoxid.

Fur die MAP-Kristallisation wurden optimale Betriebsparameter ermittelt, die
einen Phosphorrickgewinnungsgrad von > 90 % bezogen auf den Zulauf zu
dieser Verfahrensstufe ermoglichen. Unter gunstigen Voraussetzungen konnen
so bis zu 40 % des Phosphors aus dem Klaranlagenzulauf zurick gewonnen
werden. Die organischen und anorganischen Verunreinigungen des MAP sind
gering, liegen teils um mehrere GroRenordnungen unter durchschnittlichen Klar-
schlammbelastungen und halten gultige sowie in Diskussion befindliche Grenz-

werte fur eine Verwertung in der Landwirtschaft ein.

Im Rahmen einer Wirtschaftlichkeitsbetrachtung wurde fir das PRISA-Ver-
fahren ein verfahrenstechnisches Konzept aufgestellt und fir eine Klaranlage
mit einer Ausbaugrof3e von > 100.000 E bemessen. AnschlieRend wurden die
Investitions- und Betriebskosten abgeschatzt sowie die Jahreskosten ermittelt.
Diese betragen 1,75 €/ (E-a), was einem Produktpreis von 7,40 €/ kg P ent-
spricht.

Bislang sind nur sehr niedrige Erlose fur den Verkauf des erzeugten MAP-
Produktes in der Groflenordnung von 100 €/ Mg Produkt bzw. 1€/ kgP
erzielbar. Ein kostendeckendes Phosphorrecycling ist damit ohne finanzielle
Forderung derzeit nicht moglich. Eine Forderung konnte z.B. durch die
vollstandige Verrechnung der Mehraufwendungen fur die Phosphorrick-

gewinnung mit der Abwasserabgabe erfolgen. Es ist zu erwarten, dass zum
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einen der Weltmarktpreis der Phosphaterze aufgrund geringer werdender
hochwertiger Ressourcen und aufgrund eines wachsenden Verbrauches an
Phosphor steigen wird. Die flr ein Phosphorrecycling erforderliche Technik ist
neu, und Uber weitergehende Innovationen und Optimierungen sind deutliche
Reduzierungen der Investitionen mdglich, so dass dieses Verfahren zukinftig
mit einer Teilforderung in Hohe des Anteils des Parameters Phosphor an der

Abwasserabgabe kostendeckend betrieben werden kdnnte.
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Anhang 1

11 Versuchsparameter und —ergebnisse der Phosphatfallung
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Phosphorrickgewinnung in Verbindung mit einer vermehrten biologischen Phosphorelimination im Nebenstrom

Zulauf KA Deni. Nitri. Ablauf KA Vorstripper Hauptstripper Ablauf Phostrip
PO4-P Pges NH4-N Nges PO4-P PO4-P PO4-P NH4-N NO3-N PO4-P NO3-N PO4-P NO3-N PO4-P NH4-N
mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l mg/l
Phase 1 Mittelwert 8,07 11,74 38,62 71,90 9,47 6,21 2,94 1,35 5,74 3,59 5,59 7,76
VT 83-125 Median 8,00 11,42 39,80 74,80 9,50 5,27 2,28 0,74 5,59 3,63 5,563 4,63
Minimum 4,92 7,20 20,20 36,50 0,11 0,06 0,39 0,04 3,03 0,07 0,14 1,35
Maximum 11,54 26,00 62,60 103,60 25,30 16,50 6,20 12,00 10,90 10,60 16,50 39,36
Phase 2 Mittelwert 8,59 11,99 36,85 75,99 6,11 3,72 3,91 0,60 8,57 4,39 4,65 10,91 0,25 11,46 0,70
VT 126-172 Median 8,48 11,00 40,60 68,70 6,21 3,68 3,91 0,47 9,21 4,48 4,55 9,75 0,26 9,95 0,71
Minimum 1,23 2,60 4,32 13,30 2,37 0,40 0,63 0,08 1,29 0,52 0,45 4,29 0,10 5,39 0,10
Maximum 27,60 36,40 54,70 204,00 11,90 6,16 7,08 1,95 12,50 13,90 8,35 22,40 0,36 24,90 1,63
Phase 3a  Mittelwert 6,28 9,61 32,35 59,87 5,74 1,55 2,20 1,05 10,38 1,73 4,03 23,87 0,23 25,65 1,31
VT 173-188 Median 6,33 10,12 31,70 54,60 5,05 1,19 1,99 1,07 9,87 1,96 3,71 25,30 0,23 24,85 1,29
Minimum 3,00 4,72 15,90 26,20 3,09 0,23 0,61 0,71 7,74 0,43 0,41 15,60 0,19 17,00 1,04
Maximum 9,60 13,20 59,00 137,00 10,40 3,20 4,37 1,32 15,30 2,40 7,41 29,20 0,27 35,40 1,65
Phase 3c  Mittelwert 7,10 10,77 34,05 62,54 8,89 1,61 2,01 1,14 12,98 2,56 5,22 17,84 0,28 19,86 3,79
VT 215-257 Median 6,90 11,02 34,10 60,80 5,67 0,87 1,74 1,10 11,40 0,80 2,71 18,42 0,28 19,53 2,54
Minimum 3,94 6,20 16,80 33,40 4,01 0,07 0,40 0,94 7,87 0,00 0,17 5,60 0,13 5,69 1,59
Maximum 15,90 20,80 70,60 105,00 23,30 5,19 4,86 1,44 35,70 18,80 34,30 30,20 0,41 39,60 12,90
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Anhang 2

12 Klarschlammaufbereitung mit Nahrstoffrick-
gewinnung auf der Klaranlage Gifhorn

12.1  Erfahrungen mit der MAP-Gewinnung aus Klarschlamm nach
dem modifizierten Verfahren der Fa. Seaborne auf der
Klaranlage Gifthorn

Das insgesamt sehr komplexe Verfahren der Fa. Seaborne zur

Nahrstoffruckgewinnung aus organischen Stoffen musste fur den Betrieb der

Klaranlage Gifhorn aus vielen Grinden nicht nur bereits in der Planungsphase,

sondern auch nach seiner Inbetriebnahme im Dezember 2005 teilweise

erheblich  modifiziert ~werden. Das neue  Gesamtverfahren  zur

Klarschlammaufbereitung ist im FlieRbild auf Seite 276 dargestellt.

Bevor es in die eigentliche Nahrstoffrickgewinnung geht, musste die ,alte”
Schlammbehandlung modifiziert werden. Neben diversen Modernisierungen
von Umwalzungen und Heizsystemen sowie der Installation eines weiteren
Blockheizkraftwerkes, wurden vor allem im Bereich des Uberschussschlammes
nach der maschinellen Eindickung ein ebenfalls neuartiger
chemisch/thermischer  Zellaufschluss und eine Fettannahme- und
Aufbereitungsstation vor die Faulstufe gesetzt. Diese MalRhahmen sollen der
wesentlichen Steigerung der Energieausbeuten aus der Faulstufe dienen, denn
es war bereits in der Planungsphase klar, dass die Kosten der
Nahrstoffruckgewinnung durch den erforderlichen Einsatz von diversen
Betriebs- und Hilfsstoffen erheblich teurer werden wirden als die bisherige
landwirtschaftliche Klarschlammverwertung. Dies kann nur durch die Steigerung

der Energieeffizienz der Faulstufe kompensiert werden.

Ca. 110 m® Rohschlamm fallen pro Tag aus der Faulstufe an, die der
Nahrstoffrickgewinnung zugefihrt werden. Die Faulstufe wird mesophil

betrieben (vorbereitet flr einen evtl. spateren thermophilen Betrieb). Der TSG
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(Trockensubstanzgehalt) liegt zwischen 1,5 und 2%. Die

Nahrstoffrickgewinnung besteht heute im Wesentlichen aus 6 Schritten:
1. Extraktion (EXT)

In der EXT wird der Rohschlamm zunachst mit H,SO4 auf pH 3 eingestellt und
mit einer geringen, vorwahlbaren Menge H,O, zur weiteren Oxidation versetzt
mit gleichzeitiger Verbesserung der Fest-Flussig-Trennung. Nach einer
Reaktionszeit von ca. 4 Stunden wird der Schlamm zentrifugiert. Der Feststoff
(TSG > 25%) wird getrocknet und soll verbrannt werden. Die Verbrennung soll
Ende September 2007 in Betrieb gehen. Das Zentrat wird Uber ein 80-um-
Bandfilter geleitet, um noch Restorganik herauszuholen. Von dem
ursprunglichen Ziel, den Schlamm auf pH 2 einzustellen musste zunachst
abgegangen werden, da sich bei diesen pH-Werten die Fest-Flissig-Trennung
mit Zentrifuge als sehr schwierig herausgestellt hat. pH 3 lasst sich mit einer
Monoflockung noch sehr gut beherrschen. Unter pH 3 ist nur eine Dualflockung
moglich. Untersuchungen der Rucklosegrade von Schwermetallen haben
zudem ergeben, dass sich einige Schwermetalle auch bei pH 2 kaum bzw. nur
unter sehr hohem und unwirtschaftlichem Einsatz von H,O; in Lésung bringen
lassen. Eine um 20% geringere P-Rucklosung ist bei pH 3 gegenuber pH 2
ebenfalls in Kauf zu nehmen, allerdings steigen die Rucklésegrade von Fe und

Al von pH 3 zu pH 2 signifikant um bis zu 60% an.
2. Schwermetallfallung (SMF)

In der SMF wird zunachst durch Zugabe von NaOH der pH-Wert auf 4,5
eingestellt. Danach wird dem Prozesswasser eine vorwahlbare Menge Na,S
zugegeben, was unmittelbar zu einem tiefschwarzen Niederschlag fuhrt. Nach
einer Reaktionszeit von ca. 10 min wird in den Reaktor noch ein kationisches
Polymer zugegeben und das Ruhrwerk abgestellt. Es bildet sich sehr schnell
eine grofRe Flocke, die sich gut am Reaktorgrund absetzt, allerdings nur wenig
scherstabil ist. Der Absatz wird daher nur mit dem hydrostatischen Vordruck
des Behalters Uber ein weiteres 80-um-Bandfilter geleitet. Der Rest des

Prozesswassers wird zur AEE weitergepumpt.
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3. Aquivalenzeinstellung (AEE)

Hier wird durch Zugabe von Mg(OH), das natirliche Defizit von Mg im
Verhaltnis von Mg : NH4 : PO4 auf 1 : 1 : 1 eingestellt. Die erforderliche Menge
Mg ergibt sich durch Messung des PO4-P-Gehaltes im Ablauf des Dekanters
der NF 1.

4. Nahrstofffallung 1 (NF1)

In der NF1 wird zunachst durch die Zugabe von NaOH der pH-Wert auf den fur
die MAP-Fallung optimalen Bereich von pH 8,7 eingestellt. Die Reaktionszeit
nach Erreichen des pH-Wertes betragt ca. 60 Minuten. AnschlieRend wird das
Zentrat unter Zugabe eines ebenfalls kationischen Polymers zentrifugiert. Die
Polymerzugabe ist erforderlich geworden, weil das MAP ohne Polymer zu sehr
schnellem und immer wieder kehrendem Verkleben/Verblocken der Zentrifuge
fuhrte. Das hier anfallende MAP ist in seiner Struktur krimelig, mit einem TSG
zwischen 30 und 45 %. Das Zentrat ist klar und hat noch Restgehalte von PO4-
P von < 5 mg/L und NH4-N zwischen 500 und 700 mg/L.

5. Alkalisierung / Calciumfallung (ACF)

Diese Stufe ist ganz neu eingefliihrt worden und befindet sich noch in der
Umsetzung/Erprobung. Sie wurde erforderlich, weil das Prozesswasser einen
sehr hohen Gehalt an Ca-lonen und Hydrogencarbonationen (HCO3') enthalt.
Diverse Versuche, das Ca in vorhergehenden Prozessschritten zu beherrschen,
sind fehlgeschlagen bzw. haben sich als unwirtschaftlich erwiesen. In der
nachfolgenden Nahrstofffallung 2 war ein Betrieb langer als 4 Tage nicht
moglich, da es sehr schnell zu erheblichen Verblockungen mit CaCO3; kam. Ab
pH 10 fallt CaCO3 spontan als helle, sehr feine und leichte Flocke aus. Der pH-
Wert wird daher schon hier in einem Prozessbehalter und nicht wie urspringlich
betrieben in der NF2 durch die Zugabe von NaOH auf pH >= 10,5 angehoben.
Die Zugabe eines Polymers fuhrt auch hier zur Bildung einer gro3en Flocke, die
sich ahnlich wie in der SMF sehr gut durch ein 80-um-Bandfilter aus dem

Prozess holen lasst. Es verbleibt ein klares Zentrat.
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6. Nahrstofffallung 2 (NF2)

Die NF2 ist eine bereits bekannte und vielfach bewahrte NH4/NH3-Strippung mit
anschlie3ender saurer Wasche mit H,SO4. Es entsteht Diammoniumsulfat 38%-
ig (DAS) ((NH4)2S0.) als flussiger Dinger. Im Ablauf zur Klaranlage sind die
Gehalte an NH4-N < 50 mg/L.

Insgesamt ist der Prozess nach diversen Modifikationen durch das vorhandene
Klaranlagenpersonal gut beherrschbar. Aufwandig in der Unterhaltung sind
hauptsachlich die pH-Messungen und die Hohenstandsmessungen in den

Reaktoren, da es hier haufig zu Ablagerungen und Verklebungen kommt.

Uber Verbrauchszahlen von Betriebsmitteln und Hilfsstoffen liegen im Moment
noch keine endgultigen belastbaren Zahlen vor, da durch die diversen
Modifikationen noch kein langerer konstanter Durchlaufbetrieb gefahren werden

konnte.

Zurzeit fallt etwa 1 Tonne gewonnenes MAP pro Tag an. Fur eine gute
Vermarktung ware ein trocken/pulveriges Material von Vorteil. Auf eine
Nachtrockung und evtl. Pelletierung wurde aber in der Planung aus

Kostengrunden verzichtet.
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