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1  Einleitung

Seit mehreren Jahrzehnten werden verschiedene zum Teil endliche und nicht regene-
rierbare Rohstoffe der Erde im Ubermall genutzt. Die drohenden ©kologischen Aus-
wirkungen konnen nur durch eine drastische Reduktion des Ressourcenverbrauches
vermindert werden. Dies ist jedoch haufig nur schwer um- bzw. durchsetzbar. Daher
gewinnt die SchlieBung von Rohstoffkreislaufen als Beitrag zur Schonung der weltweiten
Rohstoffreserven immer mehr an Bedeutung. Ein nicht erneuerbarer Rohstoff, dessen
wirtschaftlich ausbeutbare Lagerstatten bereits zu einem betrachtlichen Teil erschopft
sind, ist der Phosphor. Fur viele biologische Vorgange ist dieses Element von essen-
tieller Bedeutung und nicht substituierbar.

Phosphor ist Bestandteil der Nahrungskette des Menschen und gelangt Uber die
menschlichen Ausscheidungen in den Kreislauf der Siedlungswasserwirtschaft. Zum
Schutz der Gewasser vor Eutrophierung wird er bei der Abwasserreinigung gezielt
entfernt und gelangt auf diese Weise in den Klarschlamm. Insbesondere wegen des
Phosphors sowie des ebenfalls enthaltenen Stickstoffs wird ein nennenswerter Teil des
Klarschlamms bisher landwirtschaftlich verwertet, um so einen Beitrag zur Ernahrung
der angebauten Nutzpflanzen zu liefern. Im Jahr 2003 waren dies in der Bundesrepublik
Deutschland 30 % des Klarschlammanfalls bzw. etwa 700.000 Mg Trockensubstanz
(DURTH und SCHAUM, 2005; DESTATIS, 2006).

Neben den im Abwasser unerwunschten, dem Klarschlamm jedoch wertgebenden Nahr-
stoffen Stickstoff und Phosphor werden zugleich auch Schadstoffe aus dem Abwasser
entfernt. Dies sind einerseits Schwermetalle, von denen haufig Blei und Cadmium auf-
grund ihrer Umwelt schadigenden Wirkung in ihrer Bedeutung herausgestellt werden
(FEHRENBACH, 2001; VOGT et al., 2001), andererseits verschiedene organische
Schadstoffe, die zum Teil als endokrin wirksam eingestuft werden bzw. bei denen eine
solche Wirkung derzeit nicht ausgeschlossen werden kann (FAHLENKAMP et al., 2004;
PINNEKAMP und FRIEDRICH, 2006). Die zunehmenden Erkenntnisse Uber Existenz
und Wirkung dieser im Klarschlamm vorliegenden Schadstoffe ist der Grund dafur, dass
die landwirtschaftliche Klarschlammverwertung zunehmend in Frage gestellt wird. Daher
wird derzeit Uber die Verscharfung der Grenzwerte fur Schwermetalle, die in der Klar-
schlammverordnung (ABFKLARV, 2003) definiert sind, sowie tber die Aufnahme zu-
satzlicher Parameter diskutiert. Neue rechtsverbindliche Grenzwerte gibt es Anfang
2008 allerdings noch nicht. Es ist jedoch zu erwarten, dass fur eine Verwertung des
Klarschlammes in der Landwirtschaft die bestehenden Grenzwerte deutlich verscharft
werden und Grenzwerte fur weitere Stoffe eingefuhrt werden (BANNICK et al., 2006;
BERGS, 2007b).

Abgesehen von der auf dem Vorsorgeprinzip basierenden Strategie einiger Bundes-
lander (insbesondere Bayern und Baden-Wirttemberg), keinen Klarschlamm mehr als
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Dunger aufbringen zu lassen, wird zukunftig auch in den Ubrigen Bundeslandern fur
einen betrachtlichen Teil des Klarschlammes eine alternative Entsorgungsmoglichkeit
gefunden werden mussen. Wenn dann eine Verwertung in der Landwirtschaft aufgrund
von Grenzwertuberschreitungen nicht mehr in Frage kommt, sind lediglich thermische
Verfahren mit anschlieRender Deponierung der inerten Reststoffe in der Lage, die
gesetzlichen Anforderungen an eine schadlose Klarschlammentsorgung zu erfullen.

Als negativ zu bewertendes Resultat der vorsorglichen dauerhaften Beseitigung der
Schadstoffe ergibt sich jedoch bei konsequenter Verfolgung dieses Entsorgungsweges
die Problematik, dass auch die wertgebenden Inhaltsstoffe des Klarschlammes, insbe-
sondere der Phosphor, fur eine direkte Wiederverwertung verloren gehen.

Daraus resultiert die Fragestellung, auf welche Weise Phosphate vor einer Entsorgung
des Klarschlammes entweder direkt aus dem Abwasser oder aus dem Klarschlamm
ruckgewonnen werden konnen. Verschiedene verfahrenstechnische Umsetzungen der
Phosphorrickgewinnung sind in unterschiedlichen Entwicklungsstadien bereits bekannt
und befinden sich in der wissenschaftlichen Diskussion.

Eine dieser technischen Losungen zur Phosphorrickgewinnung ist das PRISA (Phos-
phorrickgewinnung am Institut fur Siedlungswasserwirtschaft der RWTH Aachen)-Ver-
fahren. Es zielt darauf ab,

e Phosphor in kommunalen Klaranlagen ruckzugewinnen und damit die Reichweiten
der Phosphaterzlagerstatten zu verlangern sowie

e ein schadstoffarmes Sekundarprodukt flr die Dungemittelindustrie bereitzustellen
und dadurch einen Beitrag zur Reduzierung der Schadstoffbelastung der landwirt-
schaftlich genutzten Bdden zu leisten.

Damit die Technologie ein entsprechendes Verbreitungspotential erhalt, sind an das
Verfahren die Anforderungen zu stellen, dass es

¢ in bestehende kommunale Klaranlagen zu integrieren ist,

e von abwassertechnisch geschultem Personal zu bedienen sowie

e wirtschaftlich zu betreiben ist.

Dafur sind im Rahmen dieser Arbeit folgende Aspekte der Entwicklung des PRISA-Ver-
fahrens, fir das Untersuchungen im labor- und halbtechnischen Mal3stab durchgefuhrt
worden sind, zu beleuchten:

- Der Grad der Phosphatriickldsung aus Uberschussschlamm bei optimierter Betriebs-
weise des Voreindickers ist zu ermitteln.

- Der insgesamt ins Schlammwasser Uberfuhrbare, geldst vorliegende Phosphor ist zu
bilanzieren.
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- Die optimalen Prozesseinstellungen fur die Phosphorrickgewinnung mittels Magne-
siumammoniumphosphat-Kristallisation sind zu bestimmen.

- Die Schadstoffkonzentrationen im rickgewonnenen Sekundarphosphat sind zu
analysieren und die Qualitat im Vergleich zu Klarschlamm und DUngemitteln zu be-
werten.

- Die Anforderungen fur eine grof3technische Umsetzung sind zu beschreiben und
Empfehlungen zur Betriebsweise zu formulieren.

- Die relevanten Auslegungsparameter sind fur alle Verfahrensstufen zu ermitteln und
darauf aufbauend eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung vorzunehmen.
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2 Notwendigkeit einer Phosphorrickgewinnung

2.1 Verwendung von Phosphor

Phosphor ist ein limitierender Nahrstoff fur das Wachstum von Pflanzen und damit
neben Stickstoff das wichtigste Nahrstoffelement des Okosystems. Hinsichtlich seiner
Verfugbarkeit unterscheidet sich der Phosphor jedoch grundlegend vom Stickstoff, der
aus der Luft in unbegrenztem Umfang gewinnbar ist. Phosphor hingegen wird als Phos-
phaterz in Lagerstatten abgebaut, die in der uns heute bekannten Form endlich sind.

Auf landwirtschaftlich genutzten Boden, die eine Unterversorgung eines Nahrstoffes auf-
weisen, erzielen die angebauten Kulturen nicht den erwlnschten Ertrag. Daher werden
den Pflanzen in der landwirtschaftlichen Praxis samtliche bendtigten Nahrstoffe durch
das Ausbringen von Wirtschafts- und Handelsdingern zugefuhrt.

FUr den Bereich der Dungemittelindustrie, die in Westeuropa ca. 79 % des insgesamt
produzierten Phosphors bendtigt, bzw. fur die Verwendung von Phosphor als Pflanzen-
nahrstoff existieren keine Substitute, die einen Einsatz von Rohphosphaten verzichtbar
machen wirden. Weitere wichtige Einsatzgebiete von Phosphor sind die Verwendung
als Futtermittelzusatzstoff (11 %) und in Reinigungsmitteln (7 %) (JOHNSTON und
STEEN, 2000). In letzteren ist Phosphor durch die Verwendung von Zeolith oder Nitrilo-
Tri-Azetat ersetzbar (WAGNER, 1999). Sonstige Einsatzgebiete sind Nahrungs-
erganzungsmittel sowie die Oberflachenbehandlung von Metallen (JOHNSTON und
STEEN, 2000).

Deutschland besitzt keine abbauwirdigen Phosphaterzlagerstatten und ist auf den
Import von Rohphosphaten angewiesen. Im Wirtschaftsjahr 2005/2006 wurden in
Deutschland Dungemittel mit einem Phosphatgehalt in Hohe von 274.000 Mg P,0Os
(120.000 Mg P") eingesetzt (BMELV, 2006). Dies sind ca. 10 % weniger als im vorange-
gangenen Wirtschaftsjahr und etwa ein Drittel weniger als in den Wirtschaftsjahren der
1990er Jahre (> 400.000 Mg P,Os BMELV, 2006). Die Ursachen hierfur sind einerseits
die bedarfsgerechtere Dungung sowie die zum Teil erheblichen Phosphatgehalte, die
durch Uberdiingung in den vergangenen Jahren auf den Ackerflichen aufgebaut
wurden. Auch in den anderen Industrienationen stagniert oder sinkt der Phosphorbedarf,
doch in den Schwellen- und Entwicklungslandern steigt er bestandig. Die Lander, deren
Bruttoinlandsprodukt weniger als 3.000 US-$ je Einwohner (niedriges mittleres
Einkommen nach Definition der Weltbank) betragt, verbrauchen heute mehr als das

! Beim Umgang mit Angaben zu Phosphorgehalten ist stets die BezugsgréRe zu beachten. In der Lager-
stattenkunde und der Landwirtschaft, beispielsweise im Diingerecht (DUMV, 2003), werden Phosphat-
mengen und -gehalte als Phosphorpentoxid (P,Os) angegeben (1 g P,Os entspricht 0,436 g P). Im Abwas-
ser- und Trinkwasserbereich sind Angaben bezogen auf das Phosphatanion PO,> gelaufig (1 g PO,> ent-
spricht 0,326 g P).
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Tausendfache an Phosphatdiungern als vor 40 Jahren (WAGNER, 2005). Auf3erdem ist
nach WAGNER (2005) ein auf den ersten Blick nicht offensichtlicher Zusammenhang
zwischen wirtschaftlichem Aufschwung einerseits und Anstieg des Verbrauchs von
Ernahrungsrohstoffen andererseits zu beobachten. Ein solcher Anstieg ist zunachst
dadurch zu erklaren, dass sich mit Einsetzen des wirtschaftlichen Aufschwunges eines
Landes auch die Erndhrungssituation fur dessen Bevolkerung verbessert. Hinsichtlich
eines steigenden Verbrauchs weitaus bedeutender ist jedoch, dass der ordnungs-
gemale Einsatz von Dungemitteln bei verbesserter Rohstoffverfugbarkeit offensichtlich
erst eines ,lLerneffektes”, z.B. in Form von hoheren Umweltstandards bedarf
(WAGNER, 2005). Dies ist bei westlichen Industrienationen festzustellen, in denen seit
mehreren Jahren ein Ruckgang des Phosphateinsatzes in der Landwirtschaft bei gleich-
bleibenden oder steigenden Ertragen zu verzeichnen ist.

Der Zusammenhang zwischen wirtschaftichem Wachstum und Ressourcenverbrauch
respektive dem Phosphatbedarf wird in den nachsten Jahren insbesondere fur die als
BRIC bezeichnete Staatengruppe Brasilien, Russland, Indien und China von Bedeutung
sein. Diese Staaten verzeichnen derzeit ein enormes wirtschaftliches Wachstum und
konnten bereits im Jahr 2040 eine grof3ere wirtschaftliche Bedeutung besitzen als zu
diesem Zeitpunkt die ehemaligen G6-Staaten Deutschland, Frankreich, Grof3britannien,
Italien, Japan und die Vereinigten Staaten von Amerika zusammen (WILSON und
PURUSHOTHAMAN, 2003). Entsprechend ist bei den BRIC-Staaten in den kommenden
Jahrzehnten eine erhebliche Nachfragesteigerung fur Phosphate zu erwarten.

2.2 Phosphaterzlagerstatten

2.2.1 Lagerstattentypen und Schadstoffgehalte

Phosphor liegt in der Natur nicht elementar vor, sondern als Phosphat in Verbindung mit
Sauerstoff und anderen Elementen (JOHNSTON und STEEN, 2000). Die in der
Erdkruste lagernden Phosphaterzressourcen sind entsprechend ihres geologischen Ent-
stehungsvorganges nach sedimentaren und magmatogenen Lagerstatten zu unter-
scheiden. Bezogen auf den P,Os-Gehalt des derzeit bergbaulich gewonnenen Phos-
phates stammen weltweit ca. 15 % aus magmatogenen und ca. 85 % aus sedimentaren,
insbesondere marin-sedimentaren Lagerstatten (WAGNER, 1999). In etwa entsprechen
diese Anteile dem Verhaltnis der nachgewiesenen sedimentaren und magmatogenen
Vorrate zueinander. Das wichtigste Mineral der Lagerstatten mit nennenswerten
Phosphatanteilen ist Apatit, ein Calciumphosphat der Formel Ca1pX2(PO4)s mit zumeist
Fluor-, Chlor- und/oder Hydroxylanionen als Anion X (WAGNER, 1999).

Marin-Sedimentéare Lagerstatten befinden sich in flachen Kustenregionen, die
ehemals von seichten Meergewassern bedeckt waren und durch tektonische Erdplatten-
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bewegungen und Veranderungen des Meeresspiegels trocken gelegt wurden. Die P,0s-
Gehalte der derzeit im Abbau befindlichen sedimentaren Lagerstatten schwanken
zwischen durchschnittlich 7 — 10 % in den USA (Florida) und uber 30 % in Nord- und
Westafrika (WAGNER, 1999; JASINSKI, 2003). Die 2005 weltweit abgebauten Erze
haben einen mittleren P,05-Gehalt von 32 % (WAGNER, 2005), d. h. es wurden die
hochkonzentrierten Lagerstattenbereiche ausgebeutet. In der Tabelle 2.1 sind Schwer-
metallkonzentrationen verschiedener Lagerstatten zusammengestellt. Aufgrund ihres
besonderen Gefahrdungspotentials im Rahmen einer weiteren Nutzung des
Phosphaterzes, insbesondere als Dlingemittel, werden nachfolgend die Konzentrationen
des toxischen Cadmiums sowie des radioaktiven Urans gesondert diskutiert.

Tabelle 2.1: Schwermetallkonzentrationen in Rohphosphaten, Werte aus

(KPOMBLEKOU und TABATABAI, 1994; KRATZ, 2003)

» Cd Cu Cr Hg Ni Pb Rd U Zn

Lagerstatte

[mg/kg] [ [mg/kg] | [mg/kg]| [mg/kg] |[mg/kg] | [mg/kg] | [mg/kg] [ [mgrkg]| [mglkg]
North Carolina, USA
(sedimentar) " 42 8 137 k. A. 3 20 18 k. A. 54
Zentral-Florida, USA
(sedimentar) V 11 6 45 k. A. 6 11 6 k. A. 108
Nord-Florida, USA
(sedimentar) " 10 5 47 k. A. 6 9 7 k. A. 91
USA
(sedimentar) ? 6,1-92 | 96-23]|60-637]005-029]| 17-37 | 46-17 kA. | 65-180] 204 -382
Khouribga, Marokko
(sedimentar) " 13 29 244 k. A. 23 40 4 k. A. 228
Marokko
(sedimentar)? 15-38 | 1-22 | 75-279| 0,04-0,86 | bis26 7-14 kA. | 75-155| bis 261
Hahotoe, Togo
(sedimentar) " 47 41 97 k. A. 20 43 3 k. A. 339
Gafsa, Tunesien
(sedimentar) " 45 8 165 k. A. 8 11 4 k. A. 576
China
(sedimentar) ? <2-25| kA 18-33 10,005-021] k.A. 15-6 k.A. 23 - 31 k. A.
Mittlerer Osten
(sedimentar) ¥ 1,5-35| 50-31 ] 25-230]0,002-0,02] 20-80 1-33 kA. |40-170| 29-630
Russland (Kola)
(magmatogen)? 0,1-13]| 15-30 13 ]0,004-0,01| 2-15 | 1,8-33 | k. A, 10-28 | 19-23

Quellen: 1) KPOMBLEKOU und TABATABAI, 1994 2) KRATZ, 2003

Die Cadmiumkonzentrationen in sedimentarem Rohphosphat schwanken stark. Chine-
sische Lagerstatten kénnen mit maximal 2,5 mg Cd/kg Rohphosphat als sehr gering
belastet bezeichnet werden. Zahlreiche andere Lagerstatten weisen hingegen
Konzentrationen von mehr als 40 mg Cd/kg auf, und in US-Lagerstatten sind sogar bis
zu 92 mg Cd/kg anzutreffen (KPOMBLEKOU und TABATABAI, 1994; KRATZ, 2003). In
der Dulngemittelverordnung ist fur Cadmium ein Grenzwert von 50 mg Cd/kg P2Os
definiert (DUMV, 2003). Dies bedeutet, dass bei einem P,0s-Gehalt von 25 % im
Dungemittel maximal 12,5 mg Cd/kg enthalten sein durfen.
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Beachtenswert hoch sind die Urangehalte sedimentarer Lagerstatten. Mit Ausnahme der
geringer belasteten chinesischen Vorkommen betragen die Urankonzentrationen
zwischen 40 und 180 mg U/kg Rohphosphat (KRATZ, 2003). Ahnliche Konzentrationen
sind letztlich auch in mineralischen Handelsdingern anzutreffen. Nach KRATZ (2004)
enthalt Superphosphat bis zu 172 mg U/kg (Median 85 mg U/kg) bzw. Triple-Superphos-
phat bis zu 232 mg U/kg Dingemittel (Median 191 mg U/kg).

Magmatogene Lagerstatten enthalten meist zwischen 4 und 8 % P,0s. Anzutreffen
sind teilweise auch bis zu 17 % P20Os oder noch héhere Phosphatgehalte (WAGNER,
1999). Damit weisen sie einen deutlich geringeren Phosphatgehalt auf als die sedimen-
taren Vorkommen.

Mit zunehmender Ausbeutung der Lagerstatten muss vermehrt auf Erze zurtckgegriffen
werden, die hoher mit unerwunschten Stoffen belastet sind. Fur den Abbau von
Phosphaterz aus sedimentaren Lagerstatten sind vor allem die Schwermetalle Cadmium
und Uran als relevante Schadstoffe zu bezeichnen, die insbesondere bei der Verar-
beitung des Phosphaterzes zu Phosphatdungemitteln unerwlinschte Substanzen dar-
stellen (KRATZ, 2003; KRATZ, 2004). Um Dungemittel herzustellen, die keine Schad-
stoffanreicherung im Boden verursachen bzw. die Nahrungsmittel nicht belasten,
mussen diese Schwermetalle aus den Rohphosphaten abgetrennt werden, wodurch
steigende Dungemittelpreise zu verzeichnen sein werden. Naturgemall sind bei
sinkender Rohstoffqualitat hohere Aufwendungen fur die Aufbereitung des Produktes
notwendig.

2.2.2 Einteilung der Lagerstatten, Produktionsmengen und -vorkommen

Um abzuschatzen, wie lange die in der Erdkruste lagernden Phosphatvorkommen als
Rohstoff zur Verfugung stehen, werden diese bewertet und klassifiziert. Es existiert
jedoch keine weltweit einheitliche Systematik zur Einteilung und Bewertung von Phos-
phaterzlagerstatten. International weite Verbreitung hat die Klassifizierung des United
States Geological Survey (USGS) gefunden: Die nachgewiesenen Gesamtreserven
bzw. potentiellen Reserven werden in zwei Gruppen unterteilt. Als ,Reserves® werden
die Lagerstatten bezeichnet, die mit der zurzeit verfiUgbaren Technologie mit
vertretbarem Ookonomischem Aufwand abgebaut werden konnen (ZAPATA und ROY,
2004). Der USGS definiert diese Phosphat-Reserven als die Rohstoffe, die zurzeit unter
40 US-$/Mg Erz gefoérdert werden kénnen (WAGNER, 2005). Die ,Reserve base”
umfasst jene Lagerstatten, die mit der heutigen Abbautechnik nicht wirtschaftlich
ausgebeutet werden konnen. Vom USGS werden als ,Reserve base” alle Lagerstatten
erfasst, fir die derzeit Gewinnungskosten von bis zu 100 US-$/Mg Erz angesetzt
werden mussen (STEEN, 1998). In der ,Reserve base” sind die Mengen der ,Reserves®
enthalten (USGS, 2008). Bei Entwicklung einer effektiveren Fordertechnologie oder bei
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einem Anstieg des Marktwertes der Phosphaterze kann es wirtschaftlich interessant
werden, auch Teile der ,Reserve base” abzubauen. Derzeit werden je Tonne P,Os im
aufbereiteten Konzentrat zwischen 70 und 140 US-$ gezahlt (WAGNER, 2005).

Neben den potentiellen Reserven werden die ,Ressourcen® gefuhrt, die entdeckte,
jedoch nicht weiter erkundete Lagerstatten nicht exakt bekannter GroRe und mit
ungewissem Phosphatgehalt darstellen (WAGNER, 2005).

Die Mengen abgebauten Phosphaterzes des Jahres 2006 und die geschatzten Abbau-
mengen fur das Jahr 2007 sowie die Mengen der ,Reserves” und der ,Reserve base”
sind in der Tabelle 2.2 zusammengestellt. Die im Jahr 2006 weltweit abgebauten 142
Mio. Mg Phosphaterz (Tabelle 2.2) haben — ausgehend von derzeit durchschnittlich
32 % P,0s-Gehalt im Erz (WAGNER, 2005) — einen Phosphatgehalt von etwa 45,5 Mio.

Mg P20s.
Tabelle 2.2: Phosphaterz-Abbaumengen 2006 und 2007 sowie Mengen der
Reserves und der Reserve base (USGS, 2008)
Abbaumengen [1.000 Mg Erz] Reserves Reserve base
2006 2007 Y [1.000 Mg Erz] | [1.000 Mg Erz]

USA 30.100 29.700 1.200.000 3.400.000
Australien 2.300 2.200 77.000 1.200.000
Brasilien 5.800 6.000 260.000 370.000
Kanada 550 500 25.000 200.000
China 30.700 35.000 6.600.000 13.000.000
Agypten 2.200 2.300 100.000 760.000
Israel 2.950 3.000 180.000 800.000
Jordanien 5.870 5.700 900.000 1.700.000
Marokko (inkl. West-Sahara) 27.000 28.000 5.700.000 21.000.000
Russland 11.000 11.000 200.000 1.000.000
Senegal 600 800 50.000 160.000
Slidafrika 2.600 2.700 1.500.000 2.500.000
Syrien 3.850 3.800 100.000 800.000
Togo 1.000 1.000 30.000 60.000
Tunesien 8.000 7.700 100.000 600.000
andere Lander 7.740 8.000 890.000 2.200.000
Welt gesamt, gerundet 142.000 147.000 18.000.000 50.000.000

1) geschatzt

Nutzbare Phosphaterzvorkommen sind nur in wenigen Staaten der Erde vorhanden.
Bezogen auf 18 Mrd. Mg Reserven (Tabelle 2.2) besitzen Marokko (32 %) und die VR
China (36 %) gemeinsam fast 70 % des weltweiten Dargebotes. Weitere ca. 20 % teilen
sich Sudafrika (8 %), die USA (7 %) und Jordanien (5 %). In allen restlichen Staaten der
Erde lagern nur ca. 12 % der Phosphaterzreserven (Bild 2.1). Neben der Gefahr von
Konflikten um lukrative Lagerstatten — Marokko baut Phosphate in ihm vdlkerrechtlich
nicht zugesprochenen und seit Mitte der 1970er Jahre annektierten Gebieten der West-
Sahara ab — besteht fur den Markt das Risiko expandierender Preise durch Oligopol-
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bildung bzw. Begrenzung der Fordermengen, wie es von anderen Rohstoffen, beispiels-
weise vom Rohdl, bekannt ist. Mittel- bis langfristig ist eine zunehmende Abhangigkeit
von den Lieferlandern Marokko und China zu erwarten.

. USA
andere Lander 7%

12%

™~

—

Sudafrika
8% \
\\\ China
36%
Marokko (inkl.
West-Sahara)
0,
32% Jordanien
5%
Bild 2.1: Aufteilung der weltweiten Phosphaterzreserven, Stand Januar

2008; Daten nach USGS (2008)

2.2.3 Erschopfungszeitpunkt der Phosphaterzlagerstatten

Phosphor befindet sich in mehreren, miteinander verknupften Kreislaufen (PINNEKAMP,
2002) und bleibt als Element auf der Erde stets erhalten. Allerdings Ubersteigt die
derzeitige Entnahme des Phosphaterzes aus magmatogenen und sedimentaren Lager-
statten bei weitem die Neubildungsrate des geologischen Kreislaufs. Daher sind die
bislang bekannten und erschlossenen Phosphaterzlagerstatten mittlerweile zu einem
erheblichen Teil erschopft.

Mitunter wird die statische Lebensdauer oder Reichweite, die sich aus dem Quotienten
der derzeit verfugbaren Reserven und der jahrlichen Fordermenge errechnet, zur
Abbildung des Erschopfungszeitpunktes herangezogen. Diese Kenngrofde hat sich seit
1990 nicht signifikant verringert und wird von WAGNER (2005) fur das Jahr 2000 mit 87
Jahren beziffert. Bei Verwendung der Daten des USGS (Tabelle 2.2) ergeben sich
Reichweiten von ca. 125 fur die ,Reserves® bzw. 350 Jahren fur die ,Reserve base®.
Gemaly Angaben der International Fertilizer Industry Association tritt bei gleich bleiben-
der Abbaurate das Ende der Reserven im Jahr 2080 (Produktionskosten unter 36 US-
$/Mg Erz) bzw. im Jahr 2240 (90 US-$/Mg Erz) ein (BANNICK et al., 2001). Allerdings
sind die statische Lebensdauer und ihre Veranderung nur bedingt geeignet, um
Rohstoffvorrate hinsichtlich ihres Erschopfungszeitpunktes zu beurteilen. Vielmehr dient
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die statische Reichweite dazu festzustellen, wie hoch der aktuelle Bedarf an Explora-
tionsaktivitat ist. Bei hohen Reichweiten ist zunachst kein akuter Handlungsbedarf ge-
geben (WAGNER, 2005).

Aussagekraftiger hinsichtlich des Erschopfungszeitpunktes von Phosphaterz sind
dagegen Studien, die die Mengeninhalte der Phosphaterzlagerstatten sowie den
aktuellen und den zukunftigen Phosphorbedarf einbeziehen, der vom — derzeit rapiden —
Anwachsen der Weltbevolkerung sowie von wirtschaftlichen Entwicklungen (Kapitel 2.1)
abhangt. Diese Betrachtungen fuhren — je nach gewahlten GroRen fur die Entwicklung
der Weltbevolkerung und der wirtschaftlichen Veranderungen in Schwellen- und Ent-
wicklungslandern sowie abhangig von den getroffenen Annahmen zur Ressourcenver-
fugbarkeit — zu stark differierenden Erschopfungszeitpunkten. STEEN (1998) hat
errechnet, dass etwa im Jahr 2060 die Halfte der derzeit bekannten und wirtschaftlich
gewinnbaren weltweiten Reserven an Phosphaterz aufgebraucht sein wird. Je nach
Wahl der Eingangsgroflen zum Bevolkerungswachstum und dem Lagerstatteninhalt
ergeben sich fur diese Lagerstatten Zeitraume bis zur Erschopfung von 60 bis 130
Jahren, wobei etwa das Jahr 2100 als wahrscheinlichster Endzeitpunkt der Reserven
angegeben wird. JOHNSTON und STEEN (2000) verweisen in einer Publikation der
European Fertilizer Manufacturers Association darauf, dass Schatzungen des Er-
schopfungszeitraumes der Reserven von 100 bis 250 Jahren variieren.

Die unterschiedlichen Angaben uber den Erschopfungszeitpunkt sind aufgrund der
Unsicherheiten bei der Wahl der EingangsgroRen nachvollziehbar. Wahrscheinlich ist,
dass bis zur endgultigen Erschopfung Phosphat noch mehrere hundert Jahre aus
Lagerstatten gewonnen werden kann. Deutlich unklarer ist, wie sehr die Schadstoff-
belastung der Lagerstatten und damit der Aufbereitungsaufwand in den kommenden
Jahrzehnten zunehmen wird. Unstrittig ist, dass die Phosphaterzlagerstatten — aufgrund
der oben beschriebenen Stérung des Phosphatkreislaufes — in der uns bekannten Form
endlich sind und daher bereits heute moglichst effizient genutzt werden mussen. Mit der
zunehmenden Ausbeutung der Lagerstatten werden die Preise ansteigen. Dies hat
mehrere Grunde, von denen die Verknappung der Ressource und der dadurch steigen-
de Wert des Produktes der augenscheinlichste ist. Des Weiteren steigen zum einen die
Gewinnungskosten mit fortschreitender Ausbeutung (Tiefe) einer jeden Lagerstatte, zum
anderen erhohen sich bei Ruckgreifen auf schadstoffhaltigere Erze die Aufbereitungs-
kosten bzw. steigen die Entsorgungskosten aufgrund der groferen Reststoffmengen.

2.2.4 Phosphatgewinnung und -aufbereitung sowie deren 6kologische Folgen

Phosphaterze werden zu 90 % (WAGNER, 1999) im Tagebau gewonnen und fur die
weitere industrielle Nutzung des Phosphors bereits im Gewinnungsland zu Phosphaterz-
konzentrat aufbereitet. Nach dem Transport in die Abnehmerlander wird dieses Roh-
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phosphat weiteren und je nach gewunschtem Endprodukt unterschiedlichen Aufberei-
tungsschritten unterzogen (Bild 2.2).

Defluorinati .
SR SL Viehfutterzusatz
Roherz

industrielle und
. » nahrungsmittelchemische

Aufbereitung Uran, Cadmium Anwendungen

l phosphathaltige
Rohphosphat | H,s0, Phosohorsaure |Ammoniakl - Diingemittel (einschlieBlich
(Konzentrat) P Stickstoff-Phosphor-Kali-

Dinger)
H,S0,, HNO,, H,PO, (Séuerung)

Trocknung, Mahlung

A 4

Direkteinsatz

Thermische Reduktion |

Elementarphosphor — Chemische Industrie

Bild 2.2: GrundflieRbild zur Gewinnung von Phosphorprodukten (WAGNER,
1999, verandert)

Fur den Grofteil der Phosphaterze, die aus sedimentaren Lagerstatten stammen und
einen P20s5-Gehalt Uber 20 % aufweisen, wird zur Aufkonzentrierung die Nassauf-
bereitung eingesetzt. Das Erz wird zerkleinert und auf einem Sieb mit 3 mm bis 5 mm
Maschenweite nass abgesiebt. Der Siebunterlauf wird weiter aufgeschlossen, in
Zyklonen vom Feinkorn getrennt, auf einen Trockensubstanzgehalt von 84 % bis 87 %
entwassert und schliel3lich getrocknet. Zum Frischwasserbedarf ist bei diesem Aufbe-
reitungsverfahren aufgrund nicht veroéffentlichter Angaben der Anlagenbetreiber oder
aufgrund schlechter Datenlage — in den Aufbereitungsanlagen sind haufig keine Durch-
flussmesser installiert — keine gesicherte Aussage mdglich (WAGNER, 1999).

Eine Kennzahl des Phosphaterzabbaus, der besondere Beachtung geschenkt werden
sollte, ist das Abraumverhaltnis. An dieser Stelle wird ein Vergleich zwischen dem Ab-
raumverhaltnis bei der Phosphatgewinnung (Bezugsgrofle Mg Abraum/Mg P) und dem
Braunkohletagebau (Bezugsgrélte Mg Abraum/Mg C) vorgenommen. Auffallig grof} ist
das Verhaltnis von Abraum zu Phosphor in Nordamerika mit ca. 70 Mg Abraum je Mg P.
Bei den hoéher phosphathaltigen Lagerstatten Afrikas bzw. Asiens betragt dies ca. 32,5
Mg Abraum je Mg P. Als weltweiten Durchschnittswert gibt WAGNER (1999) ca. 50 Mg
Abraum je Mg P an (21,8 Mg Abraum/1 Mg P,0s5). Das Abraumverhaltnis flr Braunkohle
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im Tagebau betragt in Deutschland ca. 3,5:1 bis 10:1 (BUND, 2005; RWE, 2005). Lager-
statten mit einem Abraum-Kohle-Verhaltnis von maximal 10:1 gelten noch als wirtschaft-
lich ausbeutbar (DEBRIV, 2005). Bezogen auf den Kohlenstoffgehalt der Braunkohle
(etwa 45 % Wassergehalt sowie 70 % Kohlenstoff in der Trockensubstanz; ZELKOWS-
Kl, 1986) werden somit zwischen 9 und 26 Mg Abraum je Mg Kohlenstoff erzeugt.

Die zu bewegenden Erdmassen und die dabei entstehenden Devastierungen, also die
enormen lokalen Zerstorungen der Landschaft, sind beim Phosphaterzabbau damit
deutlich grof3er als bei dem 6kologisch stark umstrittenen Braunkohletagebau (BUND,
2002; TESKE, 2004; JANSEN, 2005). Vor dem Hintergrund der zunehmenden Ausbeu-
tung der bekannten Phosphaterzlagerstatten und dem sinkenden Phosphorgehalt des
abgebauten Erzes ist in Zukunft von weiter steigenden Abraummengen auszugehen.

Eine andere signifikante Grolie des Phosphatabbaus und der Erzaufbereitung stellt der
Energieverbrauch dar. Im Ursprungsland sind durchschnittlich fur die bergbauliche
Gewinnung 2.070 MJ/Mg P und fur die Aufbereitung 3.779 MJ/Mg P notwendig
(WAGNER, 1999). Nahezu das Doppelte dieser Energiemenge muss fur den Transport
des Phosphatkonzentrates nach Deutschland aufgewendet werden. Im Mittel fallen
hierbei 11.404 MJ/Mg P an, so dass insgesamt 17.253 MJ/Mg P als Energiebedarf ver-
anschlagt werden konnen (WAGNER, 1999). Dies entspricht ca. 4,8 kWh/kg P und
macht damit bei Veranschlagung deutscher Energiekosten bereits etwa die Halfte des
Handelspreises von Phosphor als Dungemittel aus.

Der Grofteil des abgebauten Phosphors gelangt in die Dingemittelproduktion (Kapitel
2.1). Dabei kommt dem Direkteinsatz des aufbereiteten Rohphosphates aufgrund der
geringen Dungewirkung sowie der Sauerung (Bild 2.2) eine untergeordnete Bedeutung
zu. Hauptsachlich wird das Phosphatkonzentrat durch einen Aufschluss mit Schwefel-
saure (H2SO4) zu Phosphorsaure als Zwischenprodukt der Mineraldingerherstellung
weiterverarbeitet. In den USA, die jahrlich etwa ein Viertel zum weltweiten Phosphaterz-
abbau beitragen, wurden im Jahr 2004 42,4 % des Schwefelverbrauchs und damit 6,87
Mio. Mg S als Schwefelsaure bzw. ca. 21 Mio. Mg H,SO,4 zur Produktion phosphat-
haltiger Dungemittel eingesetzt (USGS, 2004). Auf den weltweiten Verbrauch hochge-
rechnet bedeutet dies, dass etwa 50 % (84 Mio. Mg H2SO4) der produzierten Schwefel-
saure (insgesamt 167 Mio. Mg H2SO4 im Jahr 2000; WINNACKER und KUCHLER,
2005a) allein fur die Herstellung von Phosphatdingern verwendet werden.

Die Weiterverarbeitung des Rohphosphates durch nasschemischen Aufschluss ist in
Bild 2.3 am Beispiel von Apatit dargestellt. Die Schwefelsaure (ca. 6,5 Mg H,SO4/Mg P)
reagiert mit dem Rohphosphat, so dass als Produkte ein abfiltrierbarer CaSO4-Ruck-
stand (9 bis 14 Mg Gips/Mg P) und Roh-Phosphorsaure entstehen. Diese wird ggf. einer
Aufbereitung mittels Fallung bzw. Kristallisation und/oder Extraktion unterzogen.
(WINNACKER und KUCHLER, 2005b)



Notwendigkeit einer Phosphorriickgewinnung 13

Rohphosphat
(Apatit)
Aufschluss-
mittel: Aufschluss
H,SO,

. . Rickstand
Filtration (CaSO,)

Filtrat:
Roh-Phosphorsaure

Cadmium-

Extraktion
Cadmiumarme
Nassphosphorsaure

Riickstand
(CdCO,)

Ammoniak/

Natronlauge Kristallisation Mutterlauge

Phosphor-
dinger

Bild 2.3: GrundflieBbild zum Aufschluss von Rohphosphat mit Schwefel-
saure und Weiterverarbeitung als Mineraldinger (WINNACKER
und KUCHLER, 2005b und 2005c, verandert)

Rohphosphate enthalten je nach der Herkunft der Phosphaterze verschiedene und
unterschiedlich starke Verunreinigungen (Kapitel 2.2.1). Bei den metallischen Verun-
reinigungen handelt es sich hauptsachlich um Silizium (Quarz), Eisen, Aluminium,
Magnesium und in geringeren Mengen auch Cadmium, Kupfer, Zink, Nickel, Chrom,
Vanadium und Uran (KRATZ, 2003). Wahrend eines nassen Aufschlusses mit konzen-
trierter Schwefelsaure reagieren die Hauptbestandteile eines Fluorapatit-Konzentrates
nach Gleichung 2.1 (OBER, 2002).

Ca10(PO4)6F2 (S) + 10 H,SO4+2H,O — 6 H3PO4 + 10 CaS04-2 H,O + 2 HF
Gleichung 2.1
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Das im Rohphosphat enthaltene Calcium (Ca) wird als Calciumsulfat (CaSQO,4) ausge-
fallt. Der Fluorwasserstoff (HF) kann ebenfalls mit dem vorhandenen Quarz (SiOz) zu
Siliziumtetrafluorid (SiF4) reagieren und als flichtige Komponente ausgetrieben werden.
Das Aufschlussverfahren verfolgt das Ziel, eine Phosphorsaure mit moglichst hoher
Konzentration herzustellen. Eine grolRe Bedeutung hat daher die Bildung eines
grobkristallinen, leicht filtrierbaren Calciumsulfates. Die Aufschlussbedingungen lassen
sich so steuern, dass das Calciumsulfat entweder als Dihydrat (CaSO4:2 H,0), Halb-
hydrat (CaS0O4-0,5 H,O) oder als Anhydrit (CaSO,) anfallt und abgetrennt werden kann.
(OBER, 2002)

Das Dihydratverfahren ist das klassische Verfahren zur Herstellung von Nassphosphor-
saure. Es arbeitet bei einer Reaktionstemperatur von etwa 80 °C und Schwefel-
saurekonzentrationen zwischen 60 % und 80 %. Man erreicht eine Phosphorsaure-
konzentration zwischen 40 % und 44 % H3;PO,. Diese Nassphosphorsaure wird weiter
aufkonzentriert und bislang meistens ohne weitere Nachbehandlung zu Dungemitteln
weiterverarbeitet. (WINNACKER und KUCHLER, 2005b und 2005c)

Da vermehrt auf hoher schwermetallbelastete Erze zurickgegriffen werden muss,
steigen die Konzentrationen dieser Elemente in unbehandelter Nassphosphorsaure
naturgemald ebenfalls an. Immer haufiger missen daher je nach Grad der Verun-
reinigung des Erzes und angestrebtem Verwendungszweck verschiedene Nachbe-
handlungsverfahren integriert werden, um den Austrag dieser Stoffe in die Biosphare zu
verringern oder zu verhindern. Bewahrt haben sich Fallungsverfahren und Verfahren der
Reaktivextraktion, die beispielsweise Cadmium aus Nassphosphorsaure selektiv ab-
trennen (Bild 2.3). Entsprechend kann auch Uran aus dem Produkt entfernt werden.
Wenn die Nassphosphorsaure als technische Ware auf den Markt kommen soll, werden
Verfahren eingesetzt, bei denen die Saure selbst extrahiert wird und die Verun-
reinigungen im Raffinat zurtckbleiben. Bei der anschlieBenden Konzentrierung der
Saure werden neben Wasser auch Fluoride aus dem Produkt abgetrennt. (WINNACKER
und KUCHLER, 2005b und 2005c)

Zur Herstellung mineralischer Dlingemittel werden der gereinigten Phosphorsaure Am-
moniak und weitere Zusatzstoffe zugesetzt und so die gewunschten phosphathaltigen
Diingemittel formuliert. (WINNACKER und KUCHLER, 2005c)
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2.3 Zukunft der stofflichen Klarschlammverwertung

Mit zunehmender Urbanisierung und Industrialisierung hat die Gesellschaft der industri-
alisierten Welt den von Mineraldingern unabhangigen Nahrstoff- bzw. Phosphor-
kreislauf unterbrochen (Kapitel 2.2.3). Im traditionellen Phosphorkreislauf gelangten
phosphathaltige organische menschliche und tierische Ausscheidungen als Dunger auf
die Felder. Die erzeugten Nahrungsmittel waren wiederum ,Phosphorquelle” fur Mensch
und Tier. Seit der Installation der zentralen Abwasserentsorgung gelangen zumindest
die menschlichen Ausscheidungen keinesfalls mehr direkt in die Landwirtschaft, sondern
uber die Kanalisation in Klaranlagen. Somit stehen die zunachst dezentral angefallenen
Nahrstoffe dem Phosphorkreislauf nicht mehr zur Verfigung. (PINNEKAMP, 2002)

Die im Zuge der zentralen Abwasserreinigung entstehenden Klarschlamme werden bis
heute zu einem Anteil von ca. 30 % (2003) landwirtschaftlich verwertet (DURTH und
SCHAUM, 2005) und die enthaltenen wertvollen Nahrstoffe so zumindest zum Tell
genutzt. Allerdings ist die tatsachliche Pflanzenverfugbarkeit des im Klarschlamm
enthaltenen Phosphors haufig nicht gegeben. Aufgrund der in den meisten deutschen
Klaranlagen praktizierten chemisch-physikalischen Phosphorelimination liegt der Phos-
phor im Klarschlamm zu gro3en Anteilen als Eisenphosphat vor, das nur schlecht von
den Pflanzen aufgenommen werden kann (ROMER und SAMIE, 2002; ROMER, 2003).
Des Weiteren besteht die Gefahr, dass durch eine Dingung mit einem Klarschlamm, der
noch freie Kationen aus dem Uberstochiometrisch dosierten Fallmittel enthalt,
Phosphate der Bodenmatrix gebunden werden und somit — verursacht durch eine
Klarschlammaufbringung — letztlich dem Boden sogar mehr Nahrstoffe Uber Mineral-
diinger zugefiihrt werden miissen (ROMER et al., 2003). Klarschlamm mit einem engen
Fe:P-Verhaltnis hat jedoch einen positiven Effekt auf die Phosphatversorgung der
Pflanzen und ,ist somit grundsatzlich als [Vorrats]-Dungemittel fur die Landwirtschaft
geeignet” (BERGS, 2007b).

Spatestens seit der gemeinsamen Konferenz der Agrar- und Umweltminister am
13. Juni 2001 ist eine verscharfte politische Diskussion Uber den Fortbestand dieses
Schlamm-Entsorgungspfades entbrannt: Der Ministerbeschluss sieht vor, dass trotz der
zweifelsfrei im Klarschlamm enthaltenen organischen und anorganischen Schadstoffe
eine Klarschlammdingung nicht zur Schadstoffanreicherung in Boden fuhren darf. Im
Nachgang zur Agrar- und Umweltministerkonferenz wurde vom Bundesministerium fur
Umwelt, Naturschutz und Reaktorsicherheit (BMU) und dem Bundesministerium fur
Verbraucherschutz, Ernahrung und Landwirtschaft (BMVEL) am 25. und 26. Oktober
2001 eine wissenschaftliche Anhorung uber die ,Landwirtschaftliche Verwertung von
Klarschlamm, Gulle und anderen Dungern unter BerlUcksichtigung des Umwelt- und
Verbraucherschutzes® durchgefuhrt. ,Ziel der Anhérung war es, den aktuellen Kenntnis-
stand zu moglichen Umwelt- und Nahrungsmittelbelastungen durch Klarschlamm,
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Bioabfalle, Wirtschaftsdinger und Mineraldinger darzustellen und, wo notwendig, Mal}-
nahmen zur Reduzierung von Schadstoffeintragen in landwirtschaftliche Boden aufzu-
zeigen.” (KTBL, 2002)

Eine umfassende Untersuchung zur Schadstoffbelastung kommunaler Klarschlamme
sowie die dkologische Bewertung verschiedener Klarschlammentsorgungsoptionen wur-
den fur Nordrhein-Westfalen vorgenommen. Gegenuber der Mono- oder Mitverbrennung
von Klarschlamm sowie der mechanisch-biologischen Behandlung stellt die landwirt-
schaftliche Verwertung des Klarschlamms ,nicht die Option der Wahl dar (PINNEKAMP
und FRIEDRICH, 2006). Lediglich Schlamme mit niedrigem Schadstoffgehalt und
hohem Gehalt an pflanzenverfugbarem Phosphor sollten in der Landwirtschaft verwertet
werden, sofern keine langen Transportdistanzen zwischen Klaranlage und Acker zu
uberbricken sind. (PINNEKAMP und FRIEDRICH, 2006)

Neben Nordrhein-Westfalen forcieren weitere Bundeslander (z. B. Bayern und Baden-
Wirttemberg) den Ausstieg aus der Klarschlammdingung und die vollstandige ther-
mische Behandlung der Klarschlamme mit anschlieBender Deponierung der Reststoffe
(UVM, 2002; EUWID, 2005; STMUGV, 2005). Andere Lander (z. B. Mecklenburg-Vor-
pommern und Sachsen) beabsichtigen, an der Dungung mit Klarschlamm festzuhalten
oder diese auszubauen (EUWID, 2003a; EUWID, 2003b; SLFUG, 2004).

Auf Bundesebene deutet sich seit dem Jahr 2002 eine Verscharfung der derzeit gultigen
Schwermetall-Grenzwerte der Klarschlammverordnung (ABFKLARYV, 2003) sowie die
Implementierung weiterer Grenzwerte fur organische Schadstoffe an (BMU und BMVEL,
2002; BANNICK et al., 2006; BERGS, 2007b). Das BMU beabsichtigt jedoch weder ein
Totalverbot der landwirtschaftlichen Klarschlammverwertung noch die Einfuhrung
unrealistischer, d. h. de facto im Klarschlamm nicht unterschreitbarer Grenzwerte
(WENDENBURG, 2006). In der Europaischen Union wird ebenfalls uUber eine Ver-
scharfung existierender Anforderungen und die Erganzung weiterer Parameter diskutiert
(EU, 2000; EU, 2003). Grundsatzlich soll jedoch an der Mdglichkeit festgehalten werden,
Klarschlamm in der Landwirtschaft zu verwerten (SCHINK, 2006).

Die auf bundesdeutscher sowie europaischer Ebene zur Diskussion gestellten Grenz-
werte fur verschiedene anorganische und organische Schadstoffe sowie die derzeit
relevanten Werte der Klarschlammverordnung sind in Tabelle 2.3 durchschnittlichen
Gehalten von Klarschlamm gegenubergestellt.
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Tabelle 2.3: Diskutierte und rechtskraftige Grenzwerte sowie durchschnittliche
Schadstoffkonzentrationen in Klarschlamm
diskutierte und rechtskréftige Grenzwerte Durchschnittswerte
in Klarschlamm
3. EU- Vorschlag BMU | Klarschlamm- BANNICK DURTH und
Entwurf Stand 12/2006 verordnung et al. (2001 SCHAUM
Parameter Schlamme (BERGS, (ABFKLARV, und 2006) (2005)
[mg/kg TR] (EU, 2000) 2007a) 2003)
Pb 750 100 900 63 61,7
Cd 10 2 10 1,4 1,52
Cr 1.000 80 900 46 60,5
Cu 1.000 600 800 274 380,2
Ni 300 60 200 23 32,2
Zn 2.500 1.500 2.500 809 955,7
Hg 10 1,4 8 1 0,92
AOX 500 400 500 200 185,7
DEHP 100 evil. 100 k. A. k. A. k. A.
LAS 2.600 n. v. k. A. k. A. k. A.
Nonylphenol 50 n. v. k. A. k. A. k. A.
und NPE
PAK 6" 1 k. A. k. A. 3,26 "
(Benzo(a)pyren)

PCBs 0,82 | 0,1je Kongener | 0,2 je Kongener | 0,084 —0,15 0,078
PCDD/PCDF 100 30 100 k. A. 10,1

ng TE/kg TR ng TE/kg TR ng TE/kg TR ng TE/kg TR
Organozinn- n. v. evtl. 0,6 k.A.| 0,003-9,8% k. A.
verbindungen
(Mono-,
Dibutylzinn)
Moschusver- n. v. evtl. 10 k.A.| 0,003-23% k. A.
bindungen oder 15
(Galaxolid,
Tonalid)

1) Summe aus: Acenaphthen, Phenanthren, Fluoren, Fluoranthen, Pyren, Benzo(b+j+k)fluoranthen,
Benzo(a)pyren, Benzo(ghi)perylen, Indeno(1,2,3-c,d)pyren

2) PCBg (28,52,101,138,153,180) und PCB 118

3) aus (BANNICK et al., 2006)

k. A.: keine Angabe

n. v.: nicht vorgesehen

Im Zuge der Analyse perfluorierter Tenside (PFT) ab Frihsommer 2006 in Ruhr und
Mohne sowie im Trinkwasser der Stadt Arnsberg wird derzeit ebenfalls gepruft, ob fur
PFT ein Klarschlamm-Grenzwert festgelegt wird (BERGS, 2007b).

Zu Beginn des Jahres 2008 ist nicht abzusehen, wie weitgehend die Grenzwertverschar-
fung durch eine Novellierung der deutschen Klarschlammverordnung bzw. einer Folge-
verordnung sein wird, d. h. wie grol® der Anteil der verwertbaren Klarschlamme zukunftig
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sein wird. Es ist jedoch davon auszugehen, dass der thermischen Klarschlamment-
sorgung, insbesondere der kostengunstigen Mitverbrennung in Kohlekraftwerken oder
Zementwerken, eine wachsende Bedeutung zukommen wird. Dies wird bei einer Be-
trachtung der derzeit diskutierten Grenzwerte deutlich, welche oftmals eine GroRen-
ordnung niedriger sind als die derzeit gultigen, bzw. beim Vergleich der diskutierten
Grenzwerte mit den durchschnittlichen Konzentrationen der Schadstoffe im Klar-
schlamm.

Daher gilt es, die im Klarschlamm enthaltenen Phosphate durch gezielte Ruckgewin-
nungsmaflnahmen maoglichst weitgehend einer stofflichen Verwertung zuzufiuhren, bevor
die Entsorgung des Klarschlammes erfolgt und die Nahrstoffe ggf. fur eine Kreislauf-
schlieBung dauerhaft verloren gegangen sind.
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3  Phosphor bei der kommunalen Abwasserbehandlung

3.1 Entwicklung der Phosphorfracht in kommunalem Abwasser

Die Phosphorfracht in kommunalem Abwasser verringerte sich seit den 1970er Jahren
stetig. In Bild 3.1 ist die Entwicklung der einwohnerspezifischen Phosphorfracht in
kommunalem Abwasser in Deutschland von 1975 bis 2000 dargestellt.

B Menschliche Ausscheidungen 0O Nahrungsmittelreste 0 Wasch- und Reinigungsmittel

a1
|

SN
|

N
|

Phosphorfracht [g P/(E-d)]
w

—
|

1975 1985 1987 1990 2000

Bild 3.1: Entwicklung der einwohnerspezifischen Phosphorfracht (PINNE-
KAMP, 2003, verandert)

Wahrend die Fraktionen ,menschliche Ausscheidungen® und ,Nahrungsmittelreste”
konstant geblieben sind, ist die veranderliche Grof3e die Phosphormenge aus Wasch-
und Reinigungsmitteln. Seit den 1980er Jahren wurde dieser Anteil gezielt durch das
Verwenden phosphatfreier Reinigungsmittel deutlich vermindert. Als rechtlicher Hebel
fungierte hier die Phosphathdchstmengenverordnung (PHOCHSTMENGYV, 1980) vom
4. Juni 1980. Diese definiert Hochstmengen fur Phosphorverbindungen in Wasch- und
Reinigungsmitteln sowohl fur die Verwendung im Haushalt als auch in Waschereien, so
dass seit Inkrafttreten die Zulauffracht zu den Klaranlagen verringert werden konnte.
Gemal § 2, Absatz 1 PHochstMengV ist es ,Herstellern (...) untersagt, Wasch- und Rei-
nigungsmittel (...) in Verkehr zu bringen, die einen Phosphatgehalt aufweisen, der bei
bestimmungsgemalliem Gebrauch die (...) festgesetzten Obergrenzen (Phosphathdchst-
mengen) uberschreitet®. Im Jahr 2000 trugen Wasch- und Reinigungsmittel lediglich mit
7 % zur Phosphorzulauffracht in die Klaranlage bei (PINNEKAMP, 2003).
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Der Anteil der menschlichen Ausscheidungen an der gesamten Phosphorfracht betrug
im Jahr 2000 etwa 75 % (50 % bis 65 % davon aus Urin, der Rest aus Fakalien; WAVE,
2003), Kuchenabfalle und Nahrungsmittelreste trugen mit ca. 15 % zur Phosphorfracht
bei (PINNEKAMP, 2003). Es ist davon auszugehen, dass die Frachten dieser beiden
Anteile auch in Zukunft konstant bleiben werden.

Allerdings ist die Phosphorfracht in kommunalem Abwasser seit 1998 von deutlich unter
2 g P/(E-d) wieder merklich gestiegen. Ursache hierfur ist die vermehrte Verwendung
der ,3 in 1“-Spulmaschinentabs oder -pulver (BBU, 2005; METZNER, 2006). Neben dem
Reiniger und dem Kilarspuler ist in diesen Produkten auch die dritte fur den Betrieb von
Geschirrspulmaschinen notwendige Komponente, das Enthartungsmittel, eingebaut.
Statt der zuvor Ublichen separaten und bedarfsgerechten Dosierung von Enthartersalz
sind nun zu diesem Zweck Tenside und vor allem Phosphate in die Tabletten integriert.
Belegt wird dieser vermehrte Einsatz von Phosphaten durch Zahlen des Umweltbundes-
amtes. Wahrend 1993 im Haushaltsbereich 4.000 Mg Phosphate eingesetzt wurden,
erhdhte sich diese Menge auf 22.500 Mg im Jahr 2001 (UMWELTBUNDESAMT, 2006).
Das Marktvolumen der bequem anwendbaren ,3 in 1-Tabs" betragt derzeit ca. 60 % des
Umsatzes bei Geschirrspulmitteln (BBU, 2005). Typische Produkte von Maschinen-
geschirrspulmittel enthalten 13 % bis 26 % Phosphor (30 % bis 60 % P>0s). Nach einer
Umfrage des Industrieverbandes Korperpflege- und Waschmittel e. V. stabilisiert sich
der Einsatz der Phosphate in Maschinengeschirrspulmitteln seit 2001 bei ca. 7.000
Mg P/a, d. h. ca. 16.000 Mg P»Os/a (IKW, 2006; METZNER, 2006). Diese nicht un-
erhebliche Menge bedeutet eine einwohnerspezifische Fracht von etwa 0,25 g P/(E-d).

3.2 Phosphorkonzentration und -fracht in kommunalem Abwasser
sowie Einleitgrenzwerte

Ausgehend von einer einwohnerspezifischen Phosphorfracht von 2 g P/(E-d) — die
aufgrund des in den letzten zehn Jahren angewachsenen Verbrauchs phosphathaltiger
Geschirrspulmaschinenmittel (Kapitel 3.1) einen realistischen Wert darstellen — und
einem Abwasseranfall von 200 I/(E-d) ergibt sich bei rein kommunalem Abwasser eine
Phosphorzulauf-Konzentration von 10 mg P/I. Bei einer deutschlandweiten Betrachtung
der den Klaranlagen zufliellenden Phosphorfracht mussen neben den Frachten aus
kommunalem Abwasser zusatzlich die schwierig zu beziffernden Frachten von industri-
ellen Indirekteinleitern Bertcksichtigung finden. Beispielsweise konnen Einleitungen aus
der Nahrungsmittelindustrie, der Phosphatdingerproduktion und der Metall bearbeiten-
den Industrie erhohte Phosphorfrachten im Klaranlagenzulauf verursachen (BAUMANN
und WEDI, 2005).

2004 waren in Deutschland 77,592 Mio. Einwohner an die offentliche Kanalisation mit
anschlielender Abwasserbehandlungsanlage angeschlossen (DESTATIS, 2006). Bei
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einer einwohnerspezifischen Phosphorfracht von 2 g P/(E-d) ergibt dies aus kommu-
nalem Abwasser eine Phosphorfracht von ca. 56.600 Mg P/a. Die Arbeitsgruppe ,Phos-
phorrickgewinnung“ der Deutschen Vereinigung fur Wasserwirtschaft, Abwasser und
Abfall (DWA) schatzt die Phosphorfracht durch industrielle und gewerbliche Indirektein-
leitungen auf 40 % der hauslichen Phosphorfracht (ATV-DVWK, 2003). Insgesamt ergibt
sich eine Fracht von ca. 79.300 Mg P/a. Bezogen auf die Abwassermenge des Jahres
2004 in Hohe von 9,410 Mrd. m* Abwasser (DESTATIS, 2006) resultiert eine mittlere
Phosphorkonzentration im Zulauf der Klaranlage von etwa 8,4 mg P/I. Dies deckt sich
sehr gut mit den tatsachlich in kommunalen Klaranlagen gemessenen Werten (DWA,
2007).

Die Notwendigkeit der Entfernung von Phosphor aus dem Abwasserstrom ergibt sich
aus seinem Eutrophierungspotential und ist in Deutschland heute durch die Verordnung
uber Anforderungen an das Einleiten von Abwasser in Gewasser (Abwasserverordnung
— AbwV) geregelt (ABWV, 2004). In Anhang 1 der Verordnung sind die Grenzwerte
angegeben, die fur die Einleitung hauslichen und kommunalen Abwassers in Gewasser
mindestens eingehalten werden mussen (Tabelle 3.1).

Mit der Abwasserverordnung wurde ein Blndel europaischer Richtlinien, insbesondere
aber die Richtlinie 91/271/EWG des Rates uber die Behandlung von kommunalem
Abwasser umgesetzt (EWG, 1991). Bei Klaranlagen der Grol3enklasse 4 (Rohabwasser
mit > 600 bis 6.000 kg BSBs/d) und 5 (> 6.000 kg BSBs/d) darf die Phosphorkonzen-
tration beim Einleiten in den Vorfluter hochstens 2 bzw. 1 mg Pges/l betragen. Strengere
Bestimmungen konnen die Ortlich zustandigen Behorden bei sensiblen Vorflutern
festlegen. In Klaranlagen < 10.000 E (GrofRenklassen 1 bis 3) muss eine gezielte Phos-
phorelimination nur auf Anordnung der Behorde durchgefuhrt werden.

Tabelle 3.1: Phosphor-Einleitgrenzwerte fur héusliches und kommunales Ab-
wasser in Gewasser (EWG, 1991; ABWV, 2004)
GroRenklasse (GK) Pges
AbwV GK 4" (>600 - 6.000 kg BSBs/d) | 2 mg/l
(Anhang 1) GK 52 (>6.000 kg BSBs/d) 1 mg/l
RL 91/271/EWG 10.000 - 100.000 E 2 mg/l

oder Elimination = 80 %

> 100.000 E 1 mg/l
oder Elimination = 80 %

' GK 4 entspricht 10.000 — 100.000 E
2 GK 5 entspricht > 100.000 E
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3.3 Phosphorbilanz bei kommunalen Klaranlagen

In kommunalem Rohabwasser ist Phosphor in Form von Orthophosphat (PO,>), orga-
nisch gebundenem Phosphor und Polyphosphaten enthalten (ATV, 1997). Durch Umbau
des in der organischen Substanz enthaltenen Phosphors bzw. des Polyphosphates er-
hoht sich in der Kanalisation der Anteil an Orthophosphat. Im Klaranlagenzulauf liegen
bereits zwei Drittel des Phosphors als Orthophosphat vor. Das verbleibende Dirittel ist
organischer Phosphor, der zu je 50 % gelost und in partikularer Form vorliegt (JARDIN,
2005). Der verbleibende partikulare Phosphor wird hydrolisiert und in die geloste Form
uberfuhrt, so dass in der biologischen Stufe ausschlieBlich Orthophosphat anzutreffen
ist.

Far eine konventionelle Belebungsanlage mit Vorklarung, Nitrifikation/Denitrifikation und
Phosphorelimination wurde eine vereinfachte Stoffstrombilanz aufgestellt. In Bild 3.2
sind die Phosphor- und Feststoffmassenstrome fur eine solche Klaranlage einschlieRlich
der Veranderungen durch eine anaerobe Stabilisierung und eine Verbrennung des
entwasserten Faulschlammes dargestellt.

Zulauf: 2,0 g P/(E+d)

200 /(E~d) Vorklarbecken Belebungsbecken Nachklarbecken Ablauf: 0,2 g P/(E+d)

) T

USs: 1,89 P/(E-d)
phys. P: 0,7 g P/(E+d)V®
A Bio-P/ chem. 3F;: 1,1 g P/(E+d)
PS: 0,2 g P/(E-d)? . 333 Z?g/E(E%)”

35 g TR/(E-d)® RS: 209 PAE-d) T T T 4% P

23 g OTRI(E-d)? 80 g TR/(E-d) TR

0.6 P 52 g oTR/(E*d)

! ® 2,5% Prr Voreindicker

Faulbehalter Morr= 50%°

FS: 2,0 g P/(E-d)
54 g TR/(E-d)?
26 g oTR/(E*d)®
3,7% Prg

Nacheindicker

SW: 0,29 P/(E-d)?

maschinelle Entwésserung

|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
—

7L entw. FS: 1,8 g P/(E-d)
Quellen Legende 54 g TR/(E-d)
1) ATV-DVWK, 2003 PS:  Priméarschlamm 26 g oTR/(E-d)
2) ATV-DVWK, 2000 USS: Uberschussschlamm 3,3% Prg
3) LOLL und GLASENAPP, 2003 RS: Rohschlamm Asche: 1,89 P/(E-d) !
4) JARDIN, 2005 FS: Faulschlamm 28 g TR/(E-d)
SW: Schlammwasser 6,4% Prr Verbrennung

Bild 3.2: Phosphor- und Feststoffstrome in einer kommunalen Klaranlage
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Im Vorklarbecken wird mit dem Primarschlamm (PS) hauptsachlich organischer
Phosphor aus dem Abwasserstrom entfernt, der bereits im Rohabwasser in partikularer
Form vorlag (JARDIN, 2002). Orthophosphat wird also nicht entfernt. Bezogen auf die
Zulauffracht der Klaranlage sind dies 10 % (ATV-DVWK, 2000a) bzw. 0,2 g P/(E-d). Der
Phosphorgehalt im Trockenrtckstand des Primarschlammes betragt 0,6 % P1r.

Im Belebungsbecken erfolgt durch Einbindung in den Uberschussschlamm (USS) der
Hauptteil der Phosphorentnahme aus dem Abwasserstrom. Der im Uberschussschlamm
enthaltene Phosphor teilt sich in verschiedene Fraktionen mit unterschiedlicher Bin-
dungsform auf. Aufgrund des physiologischen Phosphorbedarfes der Mikroorganismen
kommt es zu einer Basiselimination von Phosphor. In der Zelltrockenmasse der Bakte-
rien betragt dieser Anteil des Phosphors etwa 2 % bis 3 % (JARDIN, 2005). Die DWA-
Arbeitsgruppe AK-1.1 setzt hierfur als Mittelwert 25 mg P/g oTR an (ATV-DVWK, 2003).
Bei einem TR-Gehalt von 45 g/(E-d) bzw. 29 g oTR/(E-d) (LOLL und GLASENAPP,
2003) ergibt sich fur den Anteil des physiologischen Phosphorbedarfs damit eine Ein-
bindung von ca. 0,7 g P/(E-d) in den Uberschussschlamm. Damit missen weitere
1,1 g P/(E-d) durch gezielte Malinahmen, beispielsweise mittels einer vermehrten biolo-
gischen Phosphorelimination aus dem Abwasser entfernt werden (Kapitel 3.4). Insge-
samt hat der Uberschussschlamm einen Phosphorgehalt von 4 % P1r.

Der Faulung werden insgesamt mit dem Rohschlamm (RS) 2,0 g P/(E-d) bei
80 g TR/(E-d) (davon 52 g oTR/(E-d)), also 2,5 % Ptr zugefuhrt, von denen bei einem
durchschnittlichen Wirkungsgrad des Organikabbaus von 50 % (LOLL und GLA-
SENAPP, 2003) 54 g TR/(E-d) der Faulschlammentwasserung zugefuhrt werden. Da die
Phosphormenge sich durch den anaeroben Vergarungsprozess nicht verandert, erhoht
sich der spezifische Phosphorgehalt im Faulschlamm (FS) auf 3,7 % P+r.

Nach der Entwasserung des Schlammes (entw. FS) ist eine thermische Behandlung
denkbar, bei der durch vollstandige Verbrennung der organischen Anteile eine weitere
Feststoffreduktion auf 28 g TR/(E-d) erfolgt, so dass die Asche einen Phosphorgehalt
von 6,4 % P aufweist. Mit dem Schlammwasser (SW) werden 10 % der Zulauffracht
(JARDIN, 2005), also 0,2 g P/(E-d) in den Abwasserbehandlungsprozess zuruckgeleitet.
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3.4 Stand der Technik der Phosphorelimination in kommunalen
Klaranlagen

Phosphor kann nur in partikularer, ungeloster (,fester”) Form aus dem Abwasserstrom
entfernt werden. Bei der Phosphorelimination lassen sich biologische und chemische
Mechanismen unterscheiden, wobei in einer Klaranlage stets beide Mechanismen von
Bedeutung sind (PINNEKAMP, 1988; FOCON, 1991).

Das Verfahrensprinzip der biologischen Phosphorelimination beruht auf der Stoff-
wechselfahigkeit der Mikroorganismen im belebten Schlamm. Hier ist aufgrund unter-
schiedlicher Phosphatbindungsformen zwischen der konventionellen biologischen
Phosphorelimination und der vermehrten biologischen Phosphorelimination (Bio-
P) zu differenzieren. Der biologisch aus dem Abwasserstrom entfernte Phosphor wird
dem System mit dem Uberschussschlamm entnommen. Bei der chemisch-physi-
kalischen Phosphorelimination erfolgt eine Fallung des gelosten Phosphates durch
Zugabe von Fallmitteln wie Eisen- bzw. Aluminiumsalz oder Kalk. Die eigentliche Ab-
trennung des ausgefallten Phosphors geschieht abhangig vom Einsatzort der Fallmittel-
zugabe zusammen mit dem Primar- (Vorfallung) oder Uberschussschlamm (Simultan-
fallung) oder in einer separaten Verfahrensstufe als Tertiarschlamm (Nachfallung).

3.4.1 Biologische Phosphorelimination

Ein Teil des im Abwasserstrom enthaltenen Phosphors wird ohne weitere gezielte Mal3-
nahmen bei jeder biologischen Abwasserreinigung eliminiert, da die Mikroorganismen im
Belebungsbecken Phosphor als lebensnotwendigen Nahrstoff flr ihren Erhalt und den
Aufbau neuer Bakterienmasse bendtigen (PINNEKAMP, 1988; MUDRACK und KUNST,
1991). Dieser physiologische Phosphorbedarf der Mikroorganismen wird als konventio-
nelle biologische Phosphorelimination bezeichnet (JARDIN, 1995).

Dieser Anteil der Phosphorelimination ist abhangig von der Kohlenstofffracht im
Abwasser. Fur den zum Zellaufbau bendtigten Phosphor konnen gemall ATV-DVWK
(2003) 25 mg P/g oTR angesetzt werden, so dass etwa 35 % der Phosphorzulauffracht
der Klaranlage gebunden werden (siehe Kapitel 3.3). Durch die Entnahme von Uber-
schussschlamm wird dieser Phosphoranteil aus dem Abwasserstrom entfernt. Bei dem
in der Zellmasse des Uberschussschlammes gebundenen Phosphor handelt es sich
unter anderem um Phospholipide (Zellwandbestandteile), Nukleinsauren (DNS, RNS)
und Nukleotide (NAD, FAD, Coenzym A, AMP, ADP, ATP) (JARDIN, 1995; JARDIN,
2002).

Bei der vermehrten biologischen Phosphorelimination wird die Fahigkeit bestimmter
Mikroorganismen, z. B. Pseudomonas spec., Aeromonas spec. (EISENTRAGER und
HERGT, 1990) sowie Rhodocyclus spec. und Tetrasphaera spec. (ESCHENHAGEN,
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2004), genutzt, in ihren Zellen Phosphor als energiereiches Polyphosphat zu speichern.
Die im Zusammenhag mit der vermehrten biologischen Phosphorelimination zunachst
als dominierende Gattung angesehene Acinetobacter spec. (MUDRACK und KUNST,
1991) spielt nur eine untergeordnete Rolle (JARDIN, 1995; OSS, 1995). Die einge-
lagerten Polyphosphate sind Salze der Polyphosphorsaure (Hn+2P1Osn+1), bei denen die
Wasserstoffatome durch Metallkationen (Na*, K*, Mg?*, Ca®*) ersetzt sind, so dass sie
die Zusammensetzung Mey.2P,O3n+1 aufweisen (JARDIN, 1995). Eine Abschatzung von
JARDIN (1995) ergibt fur die Polyphosphatspeicherung einen theoretischen Schlamm-
anfall von 3,17 g TS je gespeichertem g P. Im ATV-DVWK Arbeitsblatt A 202 wird ein
Schlammanfall von 3 g TS je eliminiertem g P angegeben (ATV-DVWK, 2004). Durch
die Einlagerung der Metallkationen nimmt aulRerdem der anorganische Anteil des
Schlammes zu (JARDIN, 1995) bzw. der Gluhverlust nimmt ab. Andere Mechanismen,
wie z. B. unterschiedliche Wachstumskinetiken verschiedener Mikroorganismen, konnen
unter bestimmten Voraussetzungen eine Erhdhung der Uberschussschlammproduktion,
d. h. des organischen Anteils, hervorrufen.

Durch eine angepasste Verfahrensfuhrung konnen diese Bakterien erheblich mehr
Phosphat in ihren Zellen einlagern, als fur ihr normales Wachstum erforderlich ist
(,Luxusaufnahme®). Um dies im Abwasserreinigungsprozess verfahrenstechnisch zu
nutzen, wird der belebte Schlamm in der Belebungsstufe anaeroben sowie aeroben
Bedingungen ausgesetzt. Dabei mussen zwei Bakteriengruppen zusammenwirken
(BRODISCH, 1985).

Unter anaeroben Bedingungen steht den Mikroorganismen weder Luftsauerstoff noch
verwendbarer gebundener Sauerstoff (Nitrat oder Nitrit) zur Verfugung. Leicht abbau-
bare Kohlenstoffverbindungen des Abwassers werden durch fakultative Anaerobier zu
organischen Sauren (Acetat) umgewandelt. Beim Eintritt des Rucklaufschlammes in die
anaerobe Zone ist der zelleigene Speicher der aeroben, Phosphat einlagernden
Bakterien gefullt. Die Acetate stellen fur diese Mikroorganismen ein leicht zu verstoff-
wechselndes Substrat dar und werden in Form von Poly-B-Hydroxybuttersaure (PHB)
gespeichert (Bild 3.3). Die dafur bendtigte Energie wird von den Bakterien durch den
Abbau des gespeicherten, energiereichen Polyphosphates bezogen, welches sie in die
umgebende Wasserphase abgeben, so dass die Konzentration an geldéstem Phosphat
im Abwasser steigt. (MUDRACK und KUNST, 1991; ESCHENHAGEN, 2004; ROSKE
und UHLMANN, 2005)
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Bild 3.3: Vereinfachte Darstellung der Stoffwechselprozesse bei der ver-
mehrten biologischen Phosphorelimination (ROSKE und UHL-
MANN, 2005)

Gelangen die Bio-P-Bakterien in den mit Sauerstoff angereicherten Nitrifikationsbereich
des Belebungsbeckens, veratmen sie die gespeicherte PHB, nehmen gelostes
Phosphat aus dem Abwasser auf und fullen damit ihren Polyphosphatspeicher, den sie
im anaeroben Bereich weitgehend geleert hatten (Bild 3.3). Durch diesen Mechanismus
weist die Biomasse mit 3 % bis zu 8 % Phosphor in der Trockenzellmasse einen
erhéhten Phosphorgehalt auf (ROSKE und UHLMANN, 2005). Durch ihre Fahigkeit,
mithilfe des Phosphatspeichers auch unter anaeroben Milieubedingungen zu wachsen,
reichert sich diese Bakterien-Spezies im belebten Schlamm schneller an als andere
Bakterien. Insgesamt wird in diesem Prozess im aeroben Bereich mehr Phosphat ge-
speichert, als im Anaerobbecken riuckgeldst wird. Wahrend also im anaeroben Milieu
Phosphat zur Veratmung von der Biomasse freigesetzt wird, wird dieser Anteil plus einer
Reserve im aeroben Milieu wieder in Form von Polyphosphaten inkorporiert. Die
Differenz zwischen ruckgelostem Phosphat und erneut von den Bakterien aufge-
nommenem Phosphat wird als Nettoelimination bezeichnet (Bild 3.4). Aus dem
Abwasserstrom entfernt wird der Phosphor mit dem Uberschussschlamm. (PINNE-
KAMP, 1988; 0SS, 1995; ATV, 1997; ROSKE und UHLMANN, 2005)
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Bild 3.4: Vorgang der vermehrten biologischen Phosphorelimination (SEY-
FRIED und HARTWIG, 1991, verédndert)

Der Prozess wird durch Nitrat im Anaerobbecken beeintrachtigt. Durch Anhebung des
Redox-Potentials werden die Garung respektive die Phosphatricklésung gestort. AulRer-
dem werden bereits gebildete organische Sauren von konkurrierenden Denitrifikanten
als Nahrung verwertet und stehen somit nicht mehr den Polyphosphat speichernden
Bakterien als Energiequelle zur Verfligung. (MUDRACK und KUNST, 1991; ROSKE und
UHLMANN, 2005)

Die Durchflusszeit des Rohabwassers und des Rucklaufschlammes in der anaeroben
Stufe ist relativ kurz. Die Kontaktzeit wird von SEYFRIED und HARTWIG (1991) mit ein
bis zwei Stunden empfohlen, in ATV (1997) werden 15 bis 90 Minuten angegeben, und
nach ROSKE und UHLMANN (2005) sollte die Kontaktzeit mindestens eine Stunde
betragen. Wahrend dieser kurzen Zeitspanne und wegen des sich standig wieder-
holenden Wechsels zwischen anaeroben und aeroben Bedingungen kdénnen sich im
belebten Schlamm keine obligaten Anaerobier anreichern, so dass die Gefahr einer
Methanbildung ausgeschlossen ist (PINNEKAMP, 1988; ATV, 1997).

Fur die verfahrenstechnische Anordnung der anaeroben, anoxischen und aeroben
Zonen der Belebungsstufe gibt es zahlreiche erprobte Ausgestaltungsmaoglichkeiten.
Grundsatzlich wird unterschieden zwischen dem Hauptstromverfahren, bei dem das
gesamte Abwasser vor Nitrifikation und Denitrifikation eine anaerobe Zone durchflief3t,
und dem Nebenstromverfahren, das durch ein anaerobes Becken im Rucklaufschlamm-
kreislauf gekennzeichnet ist. Eine typische Prozessanordnung stellt das Johannesburg-
(JHB)-Verfahren dar (Bild 3.5). Das JHB-Verfahren besteht im Hauptstrom aus einer
Folge von drei Becken. Im Anaerobbecken wird der Zulauf mit dem Rucklaufschlamm
gemischt. In das nachfolgende Denitrifikationsbecken gelangen der Ablauf des ersten
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Beckens und der Rezirkulationsstrom aus der Nitrifikation. Im Rucklaufschlammstrom
aus dem Nachklarbecken zum Anaerobbecken ist ein weiteres Denitrifikationsbecken
angeordnet. Unter anoxischen Bedingungen wird durch endogene Atmung Nitrat
genutzt, so dass in das vorgeschaltete Anaerobbecken nitratfreier Rucklaufschlamm
eingeleitet wird (FOCON, 1991; MATSCHE, 1993). Ohne die anoxische Stufe im Riick-
laufschlammstrom ist dieses Prinzip als Phoredox-Verfahren bekannt.

anaerob anoxisch aerob Nachklarbecken
Zulauf Ablauf
A
Rezirkulation
anoxisch
Uberschuss-

Rucklaufschlamm schlamm -

Bild 3.5: Verfahrensschema des JHB-Verfahrens

Weitere Verfahren der vermehrten biologischen Phosphorelimination mit Modifikationen
der Beckenanordnung sind:

o AJ/O- und A’/O-Verfahren,

e Bardenpho-Verfahren,

¢ Biodenipho-Verfahren,

e Extended Anaerobic Sludge Contact-(EASC)-Verfahren,

¢ Institut flr Siedlungswasserwirtschaft und Abfalltechnik der Universitat Hannover-
(ISAH)-Verfahren,

e CISAH-Verfahren (combined ISAH-Verfahren),

e Phostrip-Verfahren,

¢ (modifiziertes) University of Cape Town-(UCT)-Verfahren.

Prozessbeschreibungen der o. g. Verfahren finden sich u. a. in PINNEKAMP (1988),

FOCON (1991), MUDRACK und KUNST (1991), SEYFRIED und HARTWIG (1991),

MATSCHE (1993), DOHMANN et al. (1994), SCHEER (1994), ATV (1997), BRETT et
al. (1997), ROSKE und UHLMANN (2005).



Phosphor bei der kommunalen Abwasserbehandlung 29

Durch die vermehrte biologische Phosphorelimination ist theoretisch ein vollstandiger
Verzicht auf die chemische Fallung moglich (ROSKE und UHLMANN, 2005). Aufgrund
der Einsparung von Fallmitteln sinken die Betriebskosten der Klaranlage. Da die bio-
logischen Eliminationsprozesse mit einer hoheren betrieblichen Unsicherheit behaftet
sind als chemische Eliminationsverfahren, werden Bio-P-Klaranlagen haufig mit einer
bedarfsweise aktivierbaren Simultanfallung ausgeristet (MUDRACK und KUNST, 1991).

3.4.2 Chemisch-physikalische Phosphorelimination

3.4.21 Grundlagen

Die chemisch-physikalische Phosphorelimination besteht aus funf nacheinander ab-
laufenden Prozessen (Tabelle 3.2).
Tabelle 3.2: Beschreibung der Prozessschritte bei der chemisch-

physikalischen Phosphorelimination (ATV, 1997, ATV-DVWK,
2004, verandert)

Prozessschritt Beschreibung
1. Dosierung Dosieren und Einmischen des Fallmittels in den Abwasserstrom
2. Fallungsreaktion Bildung partikularer Verbindungen (Mikroflocken) durch chemische

Reaktionen der Falimittelkationen (Fe**, AP**, Fe?*, Ca®") mit den

Phosphatanionen (PO,>) sowie anderen Anionen

3. Koagulation Destabilisierung der im Abwasser enthaltenen geladenen Kolloide
und Zusammenlagerung zu Mikroflocken

4. Flockung Bildung von gut abtrennbaren Makroflocken aus den Mikroflocken;
Mitfallung und -flockung von Schwebstoffen und Kolloiden und damit
auch des organisch gebundenen Phosphors

5. Flockenabtrennung | Abscheidung der Makroflocken aus dem Abwasser durch Sedimen-

tation, Flotation, Filtration oder Kombinationen dieser Verfahren

Die Fallungsreaktion (Prozessschritt 2) stellt den chemischen Prozess dar, die Prozess-
schritte 3 bis 5 (Koagulation, Flockung, Flockenabtrennung) beschreiben die physika-
lischen Teilprozesse der chemisch-physikalischen Phosphatentfernung. Fur einen opti-
malen Erfolg der Prozesse, die in den Prozessschritten 2 und 4 ablaufen, bedarf es
unterschiedlicher Bedingungen. Die Fallung bendtigt eine hohe Leistungsdichte (100 bis
150 W/m?3) bei kurzer Verweilzeit (ca. 1 Minute), dagegen mussen fur eine zufrieden-
stellende Makroflockenbildung eine langere Verweilzeit (30 Minuten) und eine geringe
Leistungsdichte (5 W/m?®) vorhanden sein (ATV, 1997). In kommunalen Klaranlagen
finden sich solche Abfolgen beispielsweise hinter einer Venturieinschnurung oder im
Dukereinlauf eines Rundbeckens (ATV, 1997).
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Hauptsachlich werden zur Fallung Fe**, AI**, Fe? und Ca** verwendet. Der Einsatz von
Fe®" ist nur dann erfolgreich, wenn es in stark sauerstoffhaltigem Wasser durch Oxida-
tionsprozesse zu Fe** umgewandelt wird. In Tabelle 3.3 sind die zur Fallung von Phos-
phat in kommunalen Klaranlagen uUblichen Fallmittel zusammengestellt. Die verwendet-
en Metallsalze geben zur Phosphataufnahme (Prozessschritt 2) die in ihnen gebunden-
en Anionen (CI" oder SO,%) ins Abwasser ab (Anionenaustausch). Die hierdurch hervor-
gerufene Aufsalzung liegt in einer tolerierbaren Groflenordnung (ATV-DVWK, 2004).

Da die Falimittel teilweise Neben- oder Abfallprodukte gro3technischer Prozesse sind,
konnen sie Verunreinigungen, wie z. B. Schwermetalle und organische Halogenverbin-
dungen, enthalten. Diese Verunreinigungen werden weitestgehend in den Fallschlamm
gebunden und erhohen somit die Schadstofffracht des Klarschlamms.

Tabelle 3.3: Ubliche Fallmittel zur Phosphorelimination in kommunalen Klar-
anlagen (ATV-DVWK, 2004, verandert)
Produkt- Chemische Formel Typische Wirksames | Wirksubstanz-

bezeichnung Lieferform Kation gehalt [g/kg]
Aluminiumchlorid AICl; Lésung AR 58-60
Aluminium- - 3+ 3+
Eisen(Ill)chlorid AICI; + FeCls Lésung Al und Fe 19 und10

_ Granulat 3+ 40
Aluminiumsulfat Alx(SO4); oder Lésung Al oder 24

TR [Al2(SOy)s +
é:ggulalﬁ)r:mf ” Fez(SHOé))g] Granulat | AP*und Fe® | 82 und 10

°n 2
Eisen(ll)chlorid FeCl, Lésung Fe”— Fe** 86-135
Eisen(lll)chlorid FeCl; Losung Fe® 135-138
Eisen(lll)chloridsulfat FeCISO,4 Losung Fe® 123
. . restfeuchtes 2+ 3+

Eisen(ll)sulfat FeSO, 7 H,O (Griin-)Salz Fe“ — Fe 178-195
Eisen(ll)sulfat FeSO, * n H,0 Granulat Fe*— Fe* 195
Eisen(l)sulfat Fex(S04)s Lésung Fe® 118

: . Pulver oder 2+ 376 oder
Calciumhydroxid Ca(OH). Suspension Ca 75
Natriumaluminat NaAIl(OH), Lésung AP 62-105
Polyaluminium- . 3+
(Hydroxid)chlorid [AI(OH)3.4Cly]n Loésung Al 70-90
Polyaluminium-(Hy- ; 3+
droxid)chlorid-Sulfat | AHOH)NCL(SOa) Losung Al 52-90
Polyaluminium- [AI(OH)34Clln . 3+ 3+ )
Eisen(lll)chlorid + FeCl, Lésung Al’"und Fe 59 und 6-15
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3.4.2.2 Eisen- und Aluminiumsalze

Das chemische Verhalten von Fe** und A" als Fallmittel ist sehr ahnlich, daher kann
die Reaktion von Eisen- oder Aluminiumsalz und Phosphat folgendermalien als Metall-
(Me-)Salzfallung vereinfacht werden:

Me* + POs> — MePO, (}) Gleichung 3.1

Unterschiedlich bei der Verwendung von Eisen- bzw. Aluminiumsubstanzen ist der fur
die Fallung jeweils optimale pH-Wert (Bild 3.6). Die geringste Loslichkeit von Aluminium-
phosphat liegt im pH-Bereich von pH =5,0 bis 7,0. Beim Einsatz von Eisen liegt der
optimale pH-Wert etwas niedriger. (ATV, 1997)
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Bild 3.6: Loslichkeit verschiedener Phosphate in Abhangigkeit vom pH-

Wert (ATV, 1985, verandert)

Allerdings funktioniert die Flockenbildung (Kapitel 3.4.2.1) in diesen pH-Wert-Bereichen
u. U. nicht zufriedenstellend (ATV, 1985). Bei pH-Werten zwischen pH=6,5 und
pH = 8,5 lasst sich dagegen eine optimale Flockung bei weiterhin effektiver Phosphat-
fallung durchfuhren. Eisenflocken sind in der Regel schwerer, kompakter und mecha-
nisch bestandiger als Aluminiumflocken und ermdglichen eine einfachere Abtrennung
uber Sedimentationsvorgange (ATV-DVWK, 2004).

Der Fallmittelbedarf bei der Phosphatelimination mit Eisen- bzw. Aluminiumsalzen wird
beeinflusst durch die Dosierstelle in der Klaranlage und die Hohe des Uberwachungs-
wertes fur Phosphor. Weitere Einflussfaktoren sind die Phosphorfracht des Abwassers,
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wobei die Art und die Konzentration des Phosphors berlcksichtigt werden muss, die
Leistung der biologischen Phosphorelimination, der pH-Wert des Abwassers, die
Konzentration der Substanzen, die durch das Fallmittel komplexiert werden und die
Konzentration der Verbindungen, die sich als Schutzhulle an Feststoffe anlagern und
dadurch die Wirkung von flockungsfordernden Chemikalien verringern. (ATV, 1985;
ATV-DVWK, 2004)

Eine wichtige EingangsgrofRe zur Berechnung des Fallmittelbedarfs ist der ,Beta-Wert®
(Rez1), der angibt, wie hoch die stéchiometrische Uberdosierung an Wirksubstanz (Metall
— Me) des Fallmittels sein sollte:

R = XMe/AMMe [_]
Fall Xo ran /AMp Gleichung 3.2
XMe erforderliche Fallmittelmenge [mg Me/Liter Abwasser],
Xp Eal zu fallender Phosphor [mg P/Liter Abwasser],
AMpyie Atommasse Metall [mg Me/mmol],
AMp Atommasse des Phosphors [mg P/mmaol].

Neben den beschriebenen angestrebten Reaktionen bei Zugabe von Metallsalzen kann
es zeitgleich zu konkurrierenden Reaktionen, d. h. zu einer Hydroxidbildung kommen,
die zu einem Mehrverbrauch an Fallmittel sowie zu einem vermehrten Fallschlammanfall
fuhrt. (ATV, 1997; ATV-DVWK, 2004)

Me>* + 30H" — Me(OH); Gleichung 3.3

Phosphat wird durch diese Reaktionen nicht gefallt, sondern bestenfalls dadurch mit
eliminiert, dass es zur Adsorption von partikularem Phosphor an die entstehenden
Hydroxidflocken kommt. Daher muss das Fallmittel Gberdosiert werden. In der Praxis
sollte von einem Rgy = 1,5 ausgegangen werden und die Dosiermenge soweit reduziert
werden, bis der geforderte Phosphoreinleitwert nicht mehr sicher einzuhalten ist (ATV,
1997). Der durch die chemische Fallung zu erwartende Schlammanfall kann bei Ver-
wendung von Fe-Salzen einschlieBlich mitgefallter Substanzen mit 2,5 g TS/g Fe, bei
Einsatz von Al-Salzen mit 4 g TS/g Al angesetzt werden (ATV-DVWK, 2004).

3.4.2.3 Calcium

Die Calciumfallung wird durch Zugabe von Calciumhydroxid (Ca(OH),, auch bezeichnet
als Kalkhydrat, Kalkmilch) induziert. Fir die Bindung von Phosphat mit Calcium sind
mehrere Reaktionen bekannt. Da Abwasser ein Vielstoffgemisch ist, kann nicht
vorhergesagt oder beeinflusst werden, welche Reaktion jeweils ablaufen wird (ATV,
1997). Das wichtigste Fallungsprodukt beim Einsatz von Calcium ist Hydroxylapatit
(Cas(PO4)30H). Die chemische Reaktion lauft nach Gleichung 3.4 ab:
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5 Ca*" + 3 PO, + OH — Cas(P04)s0H (|) Gleichung 3.4

Theoretisch ist Calcium im Abwasser fur eine Phosphatentfernung immer ausreichend
vorhanden, sofern es sich nicht um ein weiches oder sehr weiches Wasser handelt. Die
Phosphorkonzentration im Abwasser betrige nur ca. 2 ug P/I, also drei Zehnerpotenzen
niedriger als der erlaubte Einleitwert, wenn sich das Abwasser mit Hydroxylapatit im
Gleichgewicht befande (DONNERT, 2003). Durch die Dosierung von Ca(OH), als
,Fallmittel wird daher vornehmlich eine Erh6hung des pH-Wertes bezweckt, d. h. die
Fallung und Flockung wird im Wesentlichen nicht durch das zudosierte Calcium,
sondern durch die Hydroxylionen bewirkt. Die Kalkzugabe ist damit unabhangig von der
Phosphatkonzentration im Abwasser. Die Reaktion der Kalkfallung geschieht ublicher-
weise im pH-Wert-Bereich von pH = 8,0 bis 11,0 (BRETT et al., 1997). Die geringste
Loslichkeit weist Hydroxylapatit bei einem pH-Wert tber pH = 12 auf (ATV, 1997 sowie
Bild 3.6). Bei derart hohen pH-Werten sind jedoch die biologischen Prozesse der Klar-
anlage gestort bzw. im Falle einer Kalk-Nachfallung ist vor der Einleitung in den Vorfluter
eine Neutralisation des Abwasserstromes erforderlich. Durch eine Kalkzugabe bis auf
pH =11 oder 12 wiurden aullerdem sehr grof3e Fallschlammmengen entstehen. Aus
diesen Grunden wird in der Regel ein pH-Wert von ca. pH =9 eingestellt und die
Kalkfallung ggf. durch eine Metallsalzfallung unterstutzt (Zweipunktfallung, siehe Kapitel
3.4.2.4). (ATV, 1997)

Erst an zweiter Stelle dient die Zugabe von Calciumhydroxid auch der Erh6hung der
Konzentration an Calciumionen (Ca®*). Bei Wassern hoherer Harte kann daher eine
Calciumfallung durch die Zugabe einer beliebigen Lauge zur Erhéhung des pH-Wertes
ausgelost werden (ATV-DVWK, 2004). Allerdings ist die Verwendung von Kalkhydrat
meist auch die kostengunstigste Variante zur pH-Wert-Anpassung (ATV, 1997).

Die zur Einstellung des optimalen pH-Wertes notwendige Zugabemenge von Kalkhydrat
ist abhangig vom Puffervermdgen (Saurekapazitat) des Abwassers und daher nicht
allgemeingultig abzuschatzen. Mit zunehmender Wasserharte muss zum Erreichen des
gleichen pH-Wertes mehr Kalk dosiert werden. Das dabei entstehende Calciumcarbonat
beglinstigt die Phasentrennung und ist insofern tolerierbar (KUHN, 1989). Bei pH-
Werten von ca. pH = 9 sind etwa 50 g Kalk/m? nétig, bei pH > 11 mussen etwa 150 g/m?
dosiert werden (ATV, 1997). Wird Kalkhydrat als Fallmittel verwendet, entsteht durch
diese Art der Phosphorelimination ein Feststoffzuwachs von ca. dem 1,35fachen der
dosierten Menge (ATV-DVWK, 2004).

Wie bei der Verwendung von Metallsalzen (Kapitel 3.4.2.2) kann es auch bei der Zuga-
be von Calciumverbindungen zeitgleich zum Fallungsprozess zu konkurrierenden Reak-
tionen kommen, die den Fallmittelverbrauch erhdhen (ATV, 1997; ATV-DVWK, 2004).
Die konkurrierende Reaktion bei der Calciumfallung ist die Bildung von Calciumcar-
bonat:
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Ca** + CO3* - CaCOs Gleichung 3.5

Zu einer Phosphatelimination kommt es durch diese Reaktion nur indirekt, wenn partiku-
larer Phosphor an die entstehenden Karbonatflocken adsorbiert.

3.4.2.4 Verfahrenstechnische Umsetzung

Je nach Einsatzstelle der Fallmitteldosierung wird zwischen Vorfallung, Simultanfallung
und Nachfallung sowie Flockungsfiltration unterschieden (Bild 3.7).

VF1 VF2 SF1 SF2 SF4 NF

Koagulations-
Vorklarbecken Belebungsbecken behilter Abscheideeinheit
LY,

o | | > Ablauf
A ‘ l ~ ~ au

Riicklaufschlamm J

Sandfang

\ Nachklarbecken

Sandfanggut Primarschlamm Uberschussschlamm

mit Fallschlamm mit Fallschlamm reiner Féllschlamm

VF: Vorfallung
SF: Simultanfallung
NF: Nachféillung

Bild 3.7: Mdglichkeiten der chemischen Phosphorelimination in kommuna-
len Klaranlagen

Das Fallmittel wird bei Einsatz der Vorfallung (Bild 3.7) vor dem Sandfang (VF1) oder
dem Vorklarbecken (VF2) zugegeben. Die Aufgabestelle muss so ausgewahlt werden,
dass schon gebildete Flocken nicht zerstort werden. Ein Rest-Phosphorgehalt von
1,5 mg P/l bis 2,5 mg P/l (ATV, 1997) bzw. 0,7 mg P/l bis 1,0 mg P/l je 100 mg BSB5/I
(ATV-DVWK, 2004) muss im Ablauf der Vorklarung erhalten bleiben, um die Versorgung
der Bakterien in der nachfolgenden biologischen Stufe zu gewahrleisten. Kalkhydrat ist
nur bis zu einem pH-Wert von pH = 9,5 einsetzbar, Fe?*-Salze sollten nur vor einem
beliifteten Sandfang dosiert werden, um zu Fe** oxidieren zu kénnen. Die Vorfallung
wird selten eingesetzt, da neben Phosphor auch organische und abfiltrierbare Stoffe
entfernt werden. Dies ist zwar eine Erleichterung fir die Nitrifikation, erschwert aber die
Denitrifikation aufgrund eines ungulnstigen BSBs:N-Verhaltnisses. Die Fallungsprodukte
werden im Vorklarbecken mit dem Primarschlamm abgeschieden. (ATV, 1997; ATV-
DVWK, 2004)

Bei der Simultanfallung (Bild 3.7) kann das Fallmittel entweder vor dem Belebungs-
becken (SF1), in die Nitrifikationszone (SF2), in die Ricklaufschlammleitung (SF3) oder
in den Zulauf des Nachklarbeckens (SF4) dosiert werden. Wenn ein anaerobes Becken
zur vermehrten biologischen Phosphorelimination (Kapitel 3.4.1) vorhanden ist, ist nur
die letzte Dosierstelle sinnvoll, da ansonsten der Bio-P-Prozess beeintrachtigt wird.
Beim Tropfkorperverfahren ist die Fallmittelzugabe ausschlieBlich in den Zulauf des
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Nachklarbeckens maoglich. 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 die Simultanfallung
eingesetzt (DWA, 2006), da sie sehr einfach in die ubrigen Prozesse der Abwasser-
behandlung zu integrieren und zuverlassig zu betreiben ist. Die Fallungsprodukte
werden gemeinsam mit dem Uberschussschlamm im Nachklarbecken abgetrennt. (ATV-
DVWK, 2004)

Die Fallungsreaktion und die Abtrennung der Fallprodukte erfolgen bei der Nachfallung
(Bild 3.7) in einer separaten Prozesseinheit nach der biologischen Abwasserreinigungs-
stufe. Die Zugabestelle fur das Fallmittel befindet sich direkt hinter der Nachklarung im
Einlaufgerinne der nachgeschalteten Trennstufe oder in einem Mischbecken mit sehr
kurzer Durchflusszeit (etwa 0,5 bis 2 Minuten) (ATV, 1985). Bei zu langer Mischzeit
besteht die Gefahr, dass bereits im Mischbecken gebildete Flocken wieder zu kleineren
Teilchen zerschlagen werden, deren Affinitat zu erneuter Flockenbildung geringer ist
(ATV, 1985). Die Abscheidung der Flocken als separater Fallschlamm erfolgt entweder
durch Sedimentation in einem kombinierten Flockungs- und Absetzbecken (ggf. Lamel-
lenseparator) oder durch Flotation. Mdglich ist auch die Installation von separaten Koa-
gulations- sowie Absatzbecken. In diesem Fall wird in dem Flockungsbecken eine
langsame Wasserbewegung mittels PaddelrUhrwerken Uber einen Zeitraum von 10 bis
15 Minuten eingestellt, bevor das Absetzbecken beschickt wird (ATV, 1985).

Im Zulauf der Nachfallungsstufe sind die Schwankungen der Phosphatkonzentration
gering, so dass eine einfachere Anpassung der Fallmitteldosierung moglich ist. Die
Nachfallung wird wegen der zusatzlichen Kosten fur eine weitere Verfahrensstufe
(Sedimentationsbecken und ggf. Flockungs- und/oder Mischreaktor) selten eingesetzt
(ATV-DVWK, 2004).

Die Flockungsfiltration (Bild 3.7) kann nur als zweite Stufe zur Phosphorelimination
eingesetzt werden. Eine vermehrte biologische Phosphorelimination bzw. eine Vor- oder
Simultanfallung (Zweipunktfallung) muss der Flockungsfiltration vorgeschaltet sein, da
sonst die entstehende Fallschlammmenge fur den Filter zu gro3 wird bzw. die
Spulvorgange so schnell aufeinander folgen mussen, dass unwirtschaftliche Filterstand-
zeiten resultieren. Im Anschluss an die Nachklarung wird das Fallmittel im Zulauf des
Filters in das Abwasser, das noch eine Rest-Phosphorkonzentration von 1 mg P/I bis 1,5
mg P/l aufweist, eingemischt. Ablaufwerte von < 0,5 mg P/I sind sicher erreichbar (ATV,
1997). Die chemischen und physikalischen Prozesse zwischen Fallmittelkation und
Phosphatanion im Abwasser sind analog zu denen der Fallung. Die Flockung und die
Abscheidung der Flocken finden im Filter statt. Die Flockenbildung wird durch die Misch-
vorgange bei der Durchstromung des Filterbettes gefordert. Der Fallschlamm wird
gemeinsam mit dem Filterschlamm abgezogen. (FOCON, 1991)
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Die Flockungsfiltration arbeitet zuverlassig. Betriebstechnische Probleme konnen durch
die Verstopfung des Filtermediums sowie durch unzureichende Reinigung auftreten. Auf
die Verwendung von Polymeren sollte wegen der Gefahr des Verklumpens bzw. Ver-
blockens des Filtermaterials vorsorglich verzichtet werden (ATV-DVWK, 2004). Umfang-
reiche Untersuchungen zum Einsatz kontinuierlich betriebener Filter hat beispielsweise
SANZ CHAVEZ (1999) durchgefiihrt.

In Tabelle 3.4 sind einige Vor- und Nachteile der Vor-, Simultan- und Nachfallung sowie
der Flockungsfiltration zusammengestellt (BUER und MONTAG, 2003).

Verschiedene Kombinationen dieser Verfahren sind moglich (Zweipunktfallung), bei-
spielsweise Vorfallung und Simultanfallung, Simultanfallung und Nachfallung sowie
Simultanfallung und Flockungsfiltration. Der entscheidende Vorteil einer Zweipunkt-
fallung ist, dass insgesamt die Phosphatelimination bei gleicher Fallmittelmenge weit-
gehender ist als bei Dosierung der gesamten Fallsubstanz an einer Einsatzstelle. Es ist
ausreichend, die Regelung bzw. Steuerung der Chemikalienzugabe auf die zweite Stufe
zu beschranken und fir die erste Stufe einen festen Wert einzustellen (ATV-DVWK,
2004).

An den Dosierstellen der Fallsubstanzen sollte bei allen Verfahren eine hohe Turbulenz
der Stromung vorhanden sein, damit eine gute Durchmischung und Flockung gewahr-
leistet ist. Ist keine ausreichende Turbulenz gegeben, lasst sich der Wirkungsgrad der
Fallung haufig schon durch Erhdhung der Leistungsdichte an der Dosierstelle erheblich
verbessern.
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Tabelle 3.4: Vor- und Nachteile von Vor-, Simultan- und Nachfallung sowie der
Flockungsfiltration
Vorteile Nachteile
Vorféllung geringeres Belebungsbecken- mogliche Verschlechterung des
volumen Schlammindexes
Einsatz von Kalkmilch mdglich vermehrte Entnahme von
nur wenige bauliche Malihahmen Kohlenstoff in der Vorklarung,
erforderlich dadurch evtl. unzureichende
Denitrifikation
Anderung der S3urekapazitat
Simultan- gute Fallmittelausnutzung durch durch Metallsalzzugabe pH-Wert-
fallung Rezirkulation des Fallschlammes Verschiebung in den sauren
nur wenige bauliche Ma3nahmen Bereich
erforderlich bei Kalkmilchzugabe pH-Wert-
durch Beschwerung des Anhebung, dadurch betriebliche
Schlammes mit Metallionen Probleme
bessere Absetz- und Erhdhung des anorganischen
Eindickfahigkeit Anteils des belebten Schlammes
im Belebungsbecken kann Fe?* und Verminderung des Schlamm-
eingesetzt werden alters
Vergrélierung des Belebungs-
beckenvolumens
Nachfallung hoher Wirkungsgrad hoher zusatzlicher Bauaufwand mit
hohe Betriebssicherheit durch hohen Investitionen
Unabhangigkeit von anderen
Prozessen
separate Erfassung der
Phosphorschlamme
Flockungs- besonders niedrige Phosphor- nicht als einstufiges Fallungs-
filtration Ablaufwerte erreichbar verfahren umsetzbar

3.4.3 Stand der Phosphorelimination in Deutschland

Im Jahr 2004 wurde bundesweit die DWA-Klarschlammerhebung fur das Jahr 2003
durchgefiihrt, um einen Uberblick iber den aktuellen Stand der Klarschlammbehandlung
und -entsorgung zu erlangen (DURTH und SCHAUM, 2005; DWA, 2005). An dieser Um-
frage nahmen 3.100 und damit etwa 30 % der kommunalen Abwasserbehandlungs-
anlagen? in Deutschland teil. Dabei wurden von der gesamten Behandlungskapagzitat in
Deutschland ca. 99 Mio. E (ca. 64 %) berucksichtigt. Es wurden somit vor allem grol3e
Klaranlagen erfasst. Bezogen auf Einwohnerwerte waren dies in der GroRenklasse 4

22004: 9994 kommunale Abwasserbehandlungsanlagen, AusbaugréRe 154,7 Mio. E (DESTATIS, 2006)
2001: 10.188 kommunale Abwasserbehandlungsanlagen, Ausbaugréfie 157,2 Mio. E (DESTATIS, 2003)
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62 % und 67 % in der GroRRenklasse 5. Bei einigen Betrachtungen kann die Daten-
grundlage aufgrund unplausibler und daher nicht verwendeter Angaben abweichen.
(DURTH und SCHAUM, 2005)

Mit der Klarschlammerhebung wurden u.a. Angaben zur installierten Abwasser-
reinigungstechnik abgefragt. In Bild 3.8 und Bild 3.9 ist die Art der Phosphorelimination
auf deutschen Klaranlagen dargestellt. Bezogen auf die Einwohnerwerte (EW) wird fur
2 % der Abwasser keine gezielte Phosphorelimination durchgefuhrt. Dies sind die
kleinen Klaranlagen, die gesetzlich nicht pauschal zu einer Phosphorelimination ver-
pflichtet sind. Bezogen auf die Anzahl der Klaranlagen (KA) fallen diese Anlagen mit
20 % deutlicher ins Gewicht. Bei 61 % der Anlagen (bezogen auf EW) bzw. 43 % (bezo-
gen auf KA) erfolgt die Phosphorelimination vorwiegend chemisch-physikalisch durch
den Einsatz von Fallmitteln. Bei 31 % (bezogen auf EW) bzw. 21 % (bezogen auf KA)
wird eine vorwiegend biologische Phosphorelimination durchgefuhrt, bei 6 % (bezogen
auf EW) bzw. 16 % der Anlagen (bezogen auf KA) eine ausschlieRlich biologische. D. h.
bei beiden Betrachtungsweisen wird bei 37 % der Anlagen eine ausschliel3liche oder
vorwiegende biologische Phosphorelimination durchgeflhrt.

keine ausschlie3lich
2% biologisch
6%

/ vorwiegend
f biologisch
31%
vorwiegend \
chemisch- /\
physikalisch
61%
[Datenbasis: 99 Mio. E|
Bild 3.8: Art der Phosphorelimination bezogen auf EW (DWA, 2005, veran-

dert)
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keine
vorwiegend
chemisch-
physikalisch / ausschlieBlich
43% biologisch
[ 16%
\
\
vorwiegend
[Datenbasis: 3.100 KA | biologisch
21%
Bild 3.9: Art der Phosphorelimination bezogen auf Klaranlagen (KA) (DWA,

2005, verandert)

Die Art der fir die chemisch-physikalische Phosphorelimination verwendeten Fallmittel
ist in Bild 3.10 und Bild 3.11 dargestellt. Es werden zu etwa zwei Dritteln eisenhaltige
Fallmittel eingesetzt (bezogen auf EW 67 %, bezogen auf KA 65 %). Die Kalkfallung
spielt nur eine untergeordnete Rolle, wohingegen Aluminiumfallmittel mit 13,5 %
(bezogen auf EW) bzw. 23,3 % (bezogen auf KA) eine breite Verwendung finden. Zu
diesen Anteilen kommen noch Mischungen von Aluminium- und Eisenfallmitteln.
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Bild 3.10: Verwendete Fallmittel bezogen auf EW (DWA, 2005, veréndert)
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Bild 3.11: Verwendete Fallmittel bezogen auf Klaranlagen (KA) (DWA, 2005,

verandert)
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In Deutschland waren im Jahr 2004 etwa 94 % der Bevdlkerung an eine geordnete
Abwasserbeseitigung Uber eine Kanalisation mit anschlieBender Behandlung des
Abwassers in einer Klaranlage angeschlossen (DESTATIS, 2006). Insgesamt fuhrten
3.326 Klaranlagen (33,3 % von 9.994) mit einer AusbaugrofRe von 142,2 Mio. E (92 %
von 1547 Mio. E) eine gezielte Phosphorelimination durch (DESTATIS, 2006). Der 19.
Leistungsvergleich kommunaler Klaranlagen 2006 der DWA hat fur insgesamt 6.089
ausgewertete Klaranlagen mit einer Ausbaugrof3e von 139 Mio. E eine Phosphorelimi-
nationsleistung von 90,5 % des der Klaranlage zufliefenden Phosphors ergeben (DWA,
2007). Die Auswertung umfasst alle Gro3enklassen, also auch die Klaranlagen mit
Ausbaugrof3en < 10.000 E, die nicht pauschal zur Phosphorelimination verpflichtet sind.
Im Jahresmittel wurden 0,78 mg Pges/l von den Klaranlagen in die Vorfluter eingeleitet,
der Mittelwert der Zulaufkonzentration lag bei 8,2 mg Pges/l (DWA, 2007).

3.5 Bindungsform des Phosphors im Klarschlamm

Die Bindungsform des eliminierten Phosphors ist fur die Wirksamkeit eines Verfahrens
zur Phosphorruckgewinnung (Kapitel 4.2) von entscheidender Bedeutung. Zu beachten
ist, dass im Anschluss an die Phosphorelimination in der Klaranlage noch wahrend der
Schlammbehandlung Veranderungen der Bindungsformen auftreten konnen. Umfang-
reiche Untersuchungen hierzu hat JARDIN (1995) durchgefiuhrt. Insofern sind sowohl
der Einsatzstelle der Phosphorrickgewinnung als auch der auf der Klaranlage verwen-
deten Verfahrenstechnik der Phosphorelimination besondere Beachtung zu schenken.

Entsprechend der verschiedenen Moglichkeiten der Elimination gelosten Phosphates
wahrend der Prozesse der Abwasserreinigung (Kapitel 3.4) ist die Bindungsform des
Phosphors im belebten Schlamm unterschiedlich: Zu unterscheiden sind die biologisch
gebundene sowie die physikochemisch gebundene Fraktion (OSS, 1995).

Bei der biologisch gebundenen Fraktion werden wiederum der assimilativ gebundene
Phosphor (Biomolekule, z. B. DNS, RNS, ATP) sowie die anorganischen Polyphos-
phate, die durch eine vermehrte biologische Phosphorelimination eingelagert wurden,
unterschieden (OSS, 1995). Letztere lassen sich entsprechend der biochemischen
Prozesse, die auch bei der vermehrten biologischen Phosphorelimination im Anaerob-
becken ablaufen, erneut durch Stoffwechselaktivitaten der Mikroorganismen in die
flussige Phase uberfuhren. Diese Phosphate stehen somit gezielten Mal3nahmen einer
Phosphorrickgewinnung zur Verfugung. Wahrend der anaeroben Stabilisierung werden
die eingelagerten Polyphosphate zunachst vollstandig freigesetzt und liegen im
Schlammwasser als Orthophosphat vor, bevor sie umgehend in eine chemisch-
physikalische Bindungsform (Kristallisation als Magnesiumammoniumphosphat oder
Adsorption an Aluminiumverbindungen) umgelagert werden (JARDIN, 2005).
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Die physikochemisch gebundene Fraktion setzt sich zusammen aus den an die Matrix
des belebten Schlammes adsorbierten Phosphaten sowie den chemischen Fallungs-
produkten, z. B. Eisen- oder Aluminiumphosphate (OSS, 1995). Der in chemisch-physi-
kalischer Form gebundene Phosphor zeichnet sich durch eine sehr hohe Stabilitat aus.
Mit Ruckloseprozessen im Verlauf der Schlammbehandlung ist daher bei der Vorein-
dickung nicht und wahrend der Stabilisierung nur in einem geringen Mal} zu rechnen.
Das bedeutet, dass alleine durch Stoffwechselvorgange der im Schlamm-Wasser-
Gemisch vorhandenen Bakterien keine Rucklosung des chemisch-physikalisch gebun-
denen Phosphors erreicht werden kann. Dies wird bestatigt durch Untersuchungen zur
Phosphatrucklosung von LOHSE et al. (2005), die u. a. die biologische Rucklésung von
reinen Bio-P-Uberschussschlammen sowie von Klarschlammen mit Bio-P und Simultan-
fallung gegenubergestellt haben. Das Ruckldsepotential sank schon bei Verwendung
geringer Mengen an Eisenfallmittel im Abwasserreinigungsprozess stark ab. Eine weit-
gehende (> 80 %) Rucklosung der physikochemisch gebundenen Phosphorfraktion ist
nur bei Verwendung von Sauren bei pH-Werten von pH < 2 mdglich (WEIDELENER et
al., 2004; WEIDELENER et al., 2005; PINNEKAMP et al., 2007b). Durch den Einsatz
von Natronlauge sind dagegen lediglich geringe Phosphatricklosungen zu erzielen. Bei
Klarschlammen einer Klaranlage mit Eisensalzfallung wurden bei einem pH-Wert von
pH =13 maximal 13 % des im Schlamm enthaltenen Phosphors in Losung gebracht; bei
Verwendung von Schlammen aus Klaranlagen, die Aluminiumfallmittel eingesetzt
haben, wurden 46 % bis 56 % des Gesamtphosphors ruckgelost (WEIDELENER et al.,
2004; WEIDELENER et al., 2005). WEIDELENER et al. (2005) schlussfolgern, dass
unter alkalischen Bedingungen hauptsachlich der biologisch gebundene Phosphor in
Losung geht, wohingegen der chemisch gebundene Phosphor durch sauren Aufschluss
gel6st wird.
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4  Moglichkeiten der Phosphorrickgewinnung in kommu-
nalen Klaranlagen

4.1 Potentiale der Phosphorrickgewinnung in kommunalen Klar-
anlagen

Eine Phosphorriackgewinnung wird derzeit in Deutschland in kommunalen Klaranlagen
nicht in nennenswertem Umfang praktiziert. Die Phosphormengen, die zum Schutz der
Vorfluter auf den Klaranlagen eliminiert werden (Kapitel 3.4), konnten jedoch einen
Beitrag zur Ressourcenschonung leisten. Die mogliche Ausgestaltung einer Phosphor-
ruckgewinnung in kommunalen Klaranlagen ist abhangig von der Art der Phosphor-
elimination in der Klaranlage, respektive der Bindungsform des Phosphors im Kilar-
schlamm (Kapitel 3.5). Vielfach ist die Phosphorriuckgewinnung leichter durchfihrbar,
wenn ausschlieldlich eine biologische Phosphorelimination durchgefuhrt wird.

Bei den Prozessen der kommunalen Abwasser- und Klarschlammbehandlung besteht
an mehreren Stellen die Moglichkeit, Anlagen zur Phosphorrickgewinnung zu integrie-
ren bzw. konsekutiv einzusetzen. Es stehen dabei grundsatzlich vier Einsatzstellen zur
Verfugung (Bild 4.1):

1. Klaranlagenablauf,
2 Schlammwasser,
3. entwasserter Faulschlamm,
4 Klarschlammasche.
Sandfang Vorklarbecken Belebungsbecken Nachklarbecken
. Ablauf
Abwasser- ) A .
zulauf o 00° 2 &
o o 00¢o
28 88 sus S
_ Riicklaufschlamm
Sandfanggut ) Schlammwasser
! 1 Klirgas
\j
Voreindicker  Faulbehdlter Nacheindicker Entwasserung Verbrennung
Bild 4.1: Einsatzstellen zur Phosphorrickgewinnung in kommunalen Klar-

anlagen (PINNEKAMP et al., 2005, verandert)
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Die Einsatzstellen unterscheiden sich hinsichtlich verschiedener Kriterien, die fur die Art,
die Effizienz und die Wirtschaftlichkeit der Ruckgewinnungsverfahren von entscheiden-
der Bedeutung sind (PINNEKAMP, 2002):

Durchsatzmenge bzw. Volumenstrom,

Phosphorkonzentration,

Bindungsform des Phosphors,

¢ Rickgewinnungspotential,

Diese Kriterien werden im Folgenden fur die vier Einsatzstellen genauer beleuchtet. Die
Ruckgewinnungspotentiale kdénnen je nach eingesetzter Verfahrenstechnik auf der
Klaranlage sowie abhangig von lokalen Randbedingungen, allen voran der Zusammen-
setzung des Abwassers, von den angegebenen Werten abweichen (PINNEKAMP,
2002). Basis dieser Berechnungen ist die Bilanzierung des Phosphorverbleibs bei der
Abwasserbehandlung, wie sie in Kapitel 3.3 vorgenommen wird.

1. Kldranlagenablauf

Im Ablauf einer Klaranlage, in der keine gezielten Maldnhahmen zur Phosphorelimination
eingesetzt werden, betragt die Phosphorkonzentration bis zu 5 mg P/l bei einem
Volumenstrom von etwa 200 I/(E-d). Phosphor liegt an dieser Einsatzstelle als gelostes
Orthophosphat im Abwasserstrom vor. Das Ruckgewinnungspotential betragt unter
Berucksichtigung einer Ablauffracht von 0,2 g P/(E-d) maximal 55 % der Zulauffracht zur
Klaranlage.

2. Schlammwasser

Je Einwohner und Tag fallen zwischen 1 und 10 Liter Schlammwasser an. Damit ist ein
deutlich kleinerer Volumenstrom zu behandeln als bei der Einsatzstelle ,Klaranlagen-
ablauf. Der Phosphor liegt auch hier als Orthophosphat vor, die Konzentrationen
schwanken zwischen ca. 20 und 100 mg P/I. Das Ruckgewinnungspotential betragt bei
der Ruckgewinnung aus Schlammwasser bis zu 50 % der Zulauffracht zur Klaranlage.
Anzumerken ist jedoch, dass fur diese Einsatzstelle das Rickgewinnungspotential am
schwierigsten abzuschatzen ist, da die Schlammwasserbelastung von zahlreichen
Prozessablaufen in der Klaranlage abhangt. Leicht verflugbar fir eine Ricklésung aus
dem Schlamm und damit relevant fur die Belastung des Schlammwassers ist der Anteil
des Phosphors, der im Belebungsbecken uber eine vermehrte biologische Phosphor-
elimination als Polyphosphate aus dem Abwasser entfernt wurde (JARDIN, 2002).

3. Entwasserter Faulschlamm

Im entwasserten Faulschlamm liegt Phosphor mit einer Konzentration von 33 g P/kg TR
(Kapitel 3.3) bzw. ca. 10 g P/kg Faulschlamm (FS) biologisch und chemisch gebunden
vor. Dies bedeutet, dass vor einer Phosphorrickgewinnung der Phosphor zunachst
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gezielt aus der Schlammmatrix rickgeldst werden muss. Der Volumenstrom an dieser
Einsatzstelle ist mit 0,15 I/(E-d) nochmals deutlich kleiner als bei den Verfahren, bei
denen Phosphat gelost vorliegt. Als Potential fur eine Ruckgewinnung steht samtlicher in
der Klaranlage eliminierter Phosphor zur Verfugung, d. h. 1,8 g P/(E-d) ausgehend von
0,2 g P/(E-d) nicht eliminierter Ablauffracht. Damit betragt das Ruckgewinnungspotential
90 % der Zulauffracht zur Klaranlage.

4. Klarschlammasche

In der Klarschlammasche liegt der Phosphor in chemisch gebundener Form vor. Der
Massenstrom betragt 0,03 kg Asche/(E-d) und weist mit einem Gehalt von etwa
64 g P/kg Asche (Kapitel 3.3) aufgrund der vollstandigen Entwasserung und des weit-
gehenden Verlustes an organischer Substanz naturgemal die hochste Phosphorkon-
zentration auf. Das Potential der Phosphorrickgewinnung aus Klarschlammasche be-
tragt wie bei entwassertem Faulschlamm ca. 90 % der Zulauffracht. Von entscheidender
Bedeutung bei einer naheren Betrachtung einer Phosphorrickgewinnung aus Klar-
schlammasche ist, dass nur geringe Mengen an Klarschlamm in Monoverbrennungsan-
lagen entsorgt werden. Im Jahr 2007 sind in Deutschland 15 kommunale Monoklar-
schlammverbrennungsanlagen mit einem Durchsatz von ca. 390.000 Mg TS/a in Betrieb
(HANREN, 2007). Zusatzlich entsorgen funf Klarschlammverbrennungsanlagen der Che-
mie- und Pharmaindustrie ca. 40.000 Mg TS/a kommunale Klarschlamme (HANREN,
2007). Damit werden etwa nur 430.000 Mg TS/a bzw. weniger als ein Funftel der
gesamten Klarschlammmenge in Deutschland in Monoverbrennungsanlagen entsorgt.

Eine Zusammen- und Gegenuberstellung der oben erorterten Kriterien wird in Tabelle
4.1 vorgenommen.

Tabelle 4.1: Charakterisierung der Einsatzstellen zur Phosphorrickgewinnung
in kommunalen Klaranlagen (PINNEKAMP, 2002, verandert und
erganzt)

Ruckgewinnungs- | maximaler
: VELIEED | PLIEE e Bindungs- | potential (bezogen Ruckge-
Einsatzstelle Massen- | konzen- f f 7ulauffrach -
strom tration orm auf Zulauffracht | winnungs-
der Klaranlage) grad
1. Klaranlagen- 200 . o o
ablauf U(E-d) <5 mg/l gelost max. 55 % 50 %
2. Schlamm- 1-10 20-100 . 0 0
wasser I(E-d) mg/l gelost max. 50 % 45 %
. N biologisch/
e | g | TR aemen | s | s
gebunden

4. Klarschlamm- 0,03 chemisch —ono o

asche kg/(E-d) 64 glkg gebunden 90 % 80 %
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Bei allen vier Einsatzstellen ist zu beachten, dass das angegebene Rickgewinnungspo-
tential noch nicht den Wirkungsgrad des eingesetzten Verfahrens zur tatsachlichen
Ruckgewinnung des Phosphors einschlie3t. Angegeben wird lediglich der prozentuale
Anteil des Phosphors aus dem Klaranlagenzulauf, der in dem jeweiligen Stoffstrom vor-
liegt. Je nach Einsatzstelle und verwendetem Ruckgewinnungsverfahren betragt der
Wirkungsgrad etwa 50 % (Faulschlamm) bis 90 % (andere Einsatzstellen) (MONTAG et
al., 2005; PINNEKAMP et al., 2005; PINNEKAMP et al., 2007a; PINNEKAMP et al.,
2007b), so dass sich insgesamt die in Tabelle 4.1 angegebenen Ruckgewinnungsgrade
ergeben. Der geringe Wirkungsgrad der Phosphorrickgewinnung bei der Einsatzstelle
,=Faulschlamm® resultiert aus verfahrensbedingten Schwierigkeiten bei der Einstellung
der exakten Dosiermenge von Komplexbildnern und Magnesiumfallmittel (PINNEKAMP
et al., 2007b).

Um sowohl einen Uberblick Uber den heutigen Stand der Phosphorelimination als auch
uber die ortlichen und betriebstechnischen Gegebenheiten der Klaranlagen fur den Ein-
satz anderer Eliminationsverfahren zu erhalten, wurde vom Institut fur Siedlungswasser-
wirtschaft der RWTH Aachen eine bundesweite Umfrage durchgefihrt und ausgewertet.
Da aufgrund der zur Verfugung stehenden Phosphorfracht eine Phosphorrickge-
winnung erst bei Klaranlagen der GroRenklasse 5 wirtschaftlich sinnvoll erscheint
(PINNEKAMP et al., 2007a), wurden Fragebdgen nur an die Betreiber dieser Klar-
anlagen versandt.

Im Jahr 2004 wurden in Deutschland 252 Klaranlagen der Grof3enklasse 5 mit einer
Gesamtausbaugrof’e von 80.850.000 E betrieben (DESTATIS, 2006). Von den ange-
schriebenen Klaranlagen beteiligten sich 182 mit einem ausgefullten Fragebogen. Die
Rucklaufquote betrug damit ca. 72 % und lasst eine verlassliche Ergebnisdarstellung
bezuglich der bundesweit eingesetzten und moglichen Verfahren zur Phosphor-
elimination in Klaranlagen der Gro3enklasse 5 zu. Die erfassten 182 Klaranlagen haben
eine AusbaugrofRe von 61.064.220 E, was einem prozentualem Anteil an der Gesamt-
ausbaugrofRe der GroRenklasse 5 von ca. 75 % entspricht.

Gemall den Angaben der Klaranlagenbetreiber kann auf 124 Klaranlagen (68 %) eine
ausschlieRlich vermehrte biologische Phosphorelimination (Bio-P) im Hauptstrom be-
trieben werden (Tabelle 4.2). Diese 124 Klaranlagen besitzen eine Ausbaugrof’e von
38.053.370 E (62 % der erfassten Einwohnerwerte). Auf acht Klaranlagen besteht die
Maoglichkeit, eine Bio-P im Nebenstrom einzusetzen (4,4 % der Klaranlagen,
1.497.000 Mio. E). Funf Klaranlagenbetreiber von diesen acht Anlagen gaben an,
zusatzlich eine Bio-P im Hauptstrom betreiben zu konnen. Bei Berlcksichtigung dieser
Mehrfachnennungen resultieren 127 Klaranlagen (70 %) mit einer Ausbaugrof3e von
38.840.370 E (64 % der erfassten Einwohnerwerte), in denen eine ausschliellich biolo-
gische Phosphorelimination betrieben werden kann.
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Tabelle 4.2: Anzahl und AusbaugrdfRen der in der Umfrage erfassten Klaran-
lagen, in die eine Phosphorrickgewinnung integrierbar ist
Verfahren Bio-P (Hauptstrom) | Bio-P (Nebenstrom) | Bio-P (gesamt)
Anzahl 124 8 127
Ausbaugrofe [E] 38.053.370 1.497.000 38.840.370

In den Anlagenbetrieb dieser Klaranlagen koénnen Verfahren zur Phosphorrick-
gewinnung mit geringerem Aufwand integriert werden als in Klaranlagen, die eine
Metallsalzfallung verwenden. Die Hochrechnung auf die in der Umfrage nicht erfassten
Einwohnerwerte ergibt 51.425.269 E, so dass der Klaranlagenbetrieb fur etwa 64 % der
Einwohnerwerte der GrolRenklasse 5 auf eine ausschlieBlich vermehrte biologische
Phosphorelimination umgestellt werden kann.

4.2 Verfahren zur Phosphorrickgewinnung

4.2.1 Einordnung und grundlegende Hinweise

Phosphorrickgewinnungsverfahren sind Techniken, mit denen Phosphor aus Sekundar-
rohstoffen als mineralisches Produkt rickgewonnen werden kann. Ziel ist es, dieses
Produkt einer Verwertung direkt in der Landwirtschaft als Dunger, der Dunge(mittel)-
industrie oder der Phosphorindustrie zuzufihren. Der Entwicklungsstand bzw. die
Anwendungsreife der Verfahren ist sehr unterschiedlich. In den Kapiteln 4.2.2 bis 4.2.4
werden einige dieser Verfahren beschrieben und dabei in Abhangigkeit von der Bin-
dungsform des Phosphors unterschieden in Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus

e der flissigen Phase,
e Klarschlamm und

e Klarschlammasche.

Eine Gemeinsamkeit aller Einsatzstellen und Verfahren ist, dass einer der letzten
Schritte die gezielte Uberfiihrung des geldsten Phosphates in eine nutzbare feste Form
darstellt. Kristallisationsprozesse generieren hierbei ein reineres Produkt als Fallungs-
prozesse, bei denen ein hoherer Anteil an Verunreinigungen, d. h. im Abwasser ent-
haltenen Schadstoffen, im Produkt zu verzeichnen ist. Auch wenn die erforderlichen
Prozessparameter eingestellt wurden, ist im Klaranlagenbereich aufgrund der Abwas-
serzusammensetzung nicht immer von kontrolliert ablaufenden Kristallisationsvorgéngen
auszugehen. Haufig Uberlagern sich Kristallisations- und Fallungsreaktionen und es ent-
stehen Mischprodukte.
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Zur Ausfallung bzw. Kristallisation der gelosten Phosphate kdnnen hinsichtlich einer
spateren Phosphorverwertung bzw. -verwendung insbesondere Magnesium-Verbin-
dungen zum Einsatz kommen. Liegt auller Phosphat ebenfalls Ammonium in der
flussigen Phase vor, kann unter bestimmten Randbedingungen die Kristallisation von
Magnesiumammoniumphosphat (MAP, mineralogisch als ,Struvit® bezeichnet) nach
Gleichung 4.1 erfolgen.

Mg?* + NH4* + PO4> + 6 H,O — MgNH4POy4 + 6 H,0 Gleichung 4.1

Aus der Reaktionsgleichung ist zu erkennen, dass im MAP-Salz Magnesium (Mg?"),
Ammonium (NH4*) und Phosphat (PO4>) im stdchiometrischen Verhaltnis von 1:1:1
enthalten sind. Um dieses molare Gleichgewicht in einem wassrigen Medium zu
erhalten, mussen in der Regel Phosphor und vor allem Magnesium zudosiert werden.
Wird lediglich die Phosphorrickgewinnung (im Beisein von Ammonium) angestrebt, wird
nur Magnesium bis zum Gleichgewicht mit Phosphat oder zur Verbesserung des
Kristallisationsgrades leicht Uberstochiometrisch zudosiert.

4.2.2 Phosphorriickgewinnung aus der flissigen Phase

4.2.21 Vorbemerkungen

Fir die Einsatzstellen ,Klaranlagenablauf sowie ,Schlammwasser® sind verschiedene
Verfahren bekannt, mit denen Phosphate aus der flissigen Phase in einen festen Zu-
stand Uberfuhrt werden kénnen, der eine anschlieBende Verwertung des Phosphat-
produktes ermdglicht. In den folgenden Kapiteln werden einige verfahrenstechnische
Madglichkeiten der Phosphorriickgewinnung aus der flissigen Phase vorgestellt. Weitere
Verfahren, die derzeit keine Anwendung in der Praxis finden, wie beispielsweise die
Magnetseparation (KRUMM, 1991; BRETT et al., 1997), werden hier nicht weiter er-
lautert.

4.2.2.2 Nachfallung

Die Phosphorrickgewinnung mittels chemischer Fallung lauft entsprechend der Ver-
fahrensschritte der chemischen Phosphorelimination (Kapitel 3.4.2) ab. Eine Rickge-
winnung von Phosphor ist lediglich bei Einsatz einer Nachfallung méglich, da nur an
dieser Einsatzstelle der Phosphat-Fallschlamm separat vom biologischen Schlamm
gewonnen werden kann. Bei Verwendung von Aluminium- oder Eisensalzen ist die
Aufbereitung des Fallproduktes zu einem nutzbaren Phosphatprodukt aufwendig und
kostenintensiv. Somit sollten als Fallmittel vornehmlich Magnesium-Verbindungen zum
Einsatz kommen, die jedoch bislang kaum Verwendung in Klaranlagen finden.
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4223 Kristallisationsverfahren

Die Reaktoren der Kristallisationsanlagen sind im Anschluss an die biologische Stufe
angeordnet und konnen im Haupt- oder Nebenstrom eingesetzt werden. Die Phosphate
kristallisieren durch Chemikalieneinsatz aus und werden anschliel3end abgetrennt. Zum
Einsatz kommen haufig Calciumhydroxid (Ca(OH),) und Calciumchlorid (CaCl,), alter-
nativ ist auch die Zugabe von Magnesiumoxid (MgO) bzw. Magnesiumchlorid (MgCl,)
moglich. Je nach Fallmittel entstehen so Calcium- bzw. Magnesiumphosphatverbin-
dungen, abhangig von der Einsatzstelle wird ggf. Ammonium mit eingebunden. Zum Teil
konnen diese Nahrstoffe direkt in der Landwirtschaft als Dungemittel genutzt werden.

Insbesondere die Hauptstrom-Kristallisation (Bild 4.2) lasst sich als nachgeschaltete
Stufe bei bestehenden kommunalen Klaranlagen erganzen. Im Anschluss an die
Kristallisation im Hauptstrom muss der pH-Wert des gereinigten Abwassers durch die
Zudosierung von Saure auf Einleitbedingungen eingestellt werden, da der Ablauf der
Kristallisation stark alkalisch ist und in dieser Qualitat nicht direkt dem Vorfluter Uber-
geben werden darf (BUER und MONTAG, 2003). Durch dieses Verfahren konnen
maximal 45 % der Phosphorzulauffracht einer Klaranlage rickgewonnen werden
(Kapitel 4.1).

Sandfang Vorkléarbecken Belebungsbecken Nachklarbecken
Abwasser |
A
°o° :o
o 000
(= =) 58::::0:0:0:0
Ricklaufschlamm
Sandfanggut Primar- l
schlamm .
Neutralisation [+—— Uberschuss-
| schlamm
Ablauf zum T

Vorfluter Saure “3:,

oo
o
oog:
°°
4 Ablauf
Pelletabzug *—— Nachklarbecken
Kristallisationsmittel
Bild 4.2: Verfahrensschema der Hauptstrom-Kristallisation

Der Einsatz der Nebenstrom-Kristallisation ist im Verbund mit einer vermehrten
biologischen Phosphorelimination madglich. Ein Teil des phosphorreichen, belebten
Schlammes aus der biologischen Reinigungsstufe (Uberschussschlamm) wird in einem
Absetzbecken und einem nachgeschalteten Kristallisator behandelt. Das Ruckgewin-
nungspotential betragt maximal 45 % des Phosphorzulaufs zur Klaranlage (Kapitel 4.1).
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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. dieser sogar zum Erliegen kommen. So berichtet z. B. HEINZMANN (2001) von
massiven Betriebsproblemen infolge von MAP-Verkrustungen in den Zentratwasser-
leitungen der Klaranlage Berlin Wallmannsdorf, die eine vermehrte biologische Phos-
phorelimination einsetzt.

Verschiedene verfahrenstechnische Umsetzungen von Kristallisationsverfahren sind
u. a. aus Australien, Grof3britannien, Japan sowie den Niederlanden bekannt (BRETT et
al., 1997; ANGEL, 1999; GIESEN, 1999). Dies sind beispielsweise:

o DHV-Crystalactor® (GIESEN, 1999; GIESEN und DE BOER, 2003),

e Kurita Festbett (BRETT et al., 1997; STRATFUL et al., 1999),

e CSIR Wirbelschichtreaktor (BRETT et al., 1997; STRATFUL et al., 1999),
e Unitika Phosnix (STRATFUL et al., 1999; UENO und FUJII, 2001),

¢ Sydney Water Board Reactor (BRETT et al., 1997).

In Bild 4.3 sind beispielhaft das Prinzip des Crystalactor® der Firma DHV Water BV und
eine Ansicht der Anlage zur Nebenstromrickgewinnung von Phosphor in Geestmer-
ambacht (230.000 E) dargestellt. Der Crystalactor® ist ein zylinderformiger Wirbel-
schichtreaktor, der im unteren Teil mit einem Mineralstoffgemisch (z. B. Sand) als Auf-
wuchsmaterial fur die Kristalle gefillt ist. Das phosphathaltige Medium, dem zuvor als
Fallmittel Calcium oder Magnesium zudosiert wurde, durchstromt den Reaktor von unten
nach oben. Dabei bilden sich auf dem Aufwuchsmaterial die Kristalle (z. B. Calcium-
phosphat, Magnesiumphosphat, Magnesiumammoniumphosphat, Kaliummagnesium-
phosphat), die sich durch eine hohe Produktreinheit auszeichnen (GIESEN, 1999). Mit
zunehmender Grolle werden diese Partikel schwerer und sinken entgegen dem
Aufstrom auf den Boden des Reaktors, wo sie in regelmaligen Intervallen abgezogen
werden. Die so entstehenden Pellets haben eine GréfRe von ca. 0,8 mm bis 1 mm und
weisen nach einer Lufttrocknung einen sehr geringen Wasseranteil von 1 % bis 5 % auf
(GIESEN et al., 2005). Die Pellets kdnnen je nach Zusammensetzung beispielsweise
zur Produktion von Phosphorsaure, als Zwischenprodukt der Duingerherstellung oder als
langsam wirkender Dinger verwendet werden. Der Anteil des Tragermaterials betragt
maximal 5 % der Gesamtmasse (GIESEN, 1999). Das Klarwasser wird im oberen
Bereich des Reaktors abgezogen (Bild 4.3, links). Werden im Crystalactor® die Betriebs-
einstellungen derart vorgenommen, dass als Produkt Calciumphosphat-Pellets ent-
stehen, sind Ablaufwerte von unter 0,5 mg P/l méglich (GIESEN, 1999).
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Bild 4.3: Prinzip des Crystalactor® und Ansicht der Reaktoren in Geest-
merambacht (GIESEN und DE BOER, 2003)
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Da sich Anfang der 1990er Jahre die Phosphorfrachten im Klaranlagenzulauf etwa hal-
biert hatten, waren Reaktoren zur Behandlung des Ablaufs der biologischen Stufe
(Hauptstromverfahren) kommunaler Klaranlagen in den Niederlanden aus 6konomischer
Sicht nicht mehr interessant und wurden, wie in Westerbork, abgeschaltet (GIESEN et
al., 2005).

Dagegen stellt sich die Wirtschaftlichkeit des Crystalactor® im Nebenstrom positiver dar,
wenn durch Rickldseprozesse bis zu 80 mg P/l im Schlammwasser vorliegen (GIESEN,
1999). Dennoch betrugen die Kosten fur die Entfernung des Phosphors in der (Uber-
dimensionierten) Demonstrationsanlage auf der Klaranlage Geestmerambacht etwa
6 €/kg P, fur hochkonzentrierte Strome bei Industrieabwasser geben GIESEN und DE
BOER (2003) 0,25 bis 3 €/kg P an, wobei nicht naher spezifiziert ist, um welche Indus-
trieabwasser es sich handelt. Die bei der Industrieabwasserbehandlung entstehenden
Kosten sind nicht zwangslaufig auf die Behandlung kommunaler Abwasser Ubertragbar.

4224 RIM NUT-lonenaustauscherverfahren

Von Anfang bis Mitte der 1980er Jahre wurde der RIM NUT- bzw. REM-NUT-Prozess
als Verfahren zur Nahrstoffelimination in Italien entwickelt (LIBERTI et al., 1986).
Abwasser aus dem Ablauf der biologischen Stufe, in der keine gezielte Phosphoreli-
mination durchgefuhrt wird, wird jeweils durch einen Kationen- und Anionentauscher ge-
leitet. Im Kationentauscher werden Ammoniumionen mithilfe von natdrlichen Zeolithen
zurlckgehalten. Im Anschluss erfolgt der Ruckhalt von Phosphationen durch stark
basische Austauscherharze. Um trotz der Regenerationsintervalle einen kontinuierlichen
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Betrieb zu gewabhrleisten, ist der Prozess zweistral3ig aufgebaut. Die Regenerierung der
lonentauscher erfolgt mit einer Natriumchloridlosung. (BRETT et al., 1997; LIBERTI et
al., 2001; PETRUZZELLI, et al. 2002)

Die bei der Regenerierung der lonentauscher anfallenden nahrstoffhaltigen Spulwasser
werden einer MAP-Kristallisationsstufe (Kapitel 4.2.1) zugefuhrt. In dieser wird der
Mangel an Magnesium durch Zugabe von Magnesiumchlorid ausgeglichen. Ggf. wird
ebenfalls Phosphorsaure zugesetzt, um ein optimales stochiometrisches Verhaltnis fur
eine vollstandige Nahrstoffentfernung mittels MAP-Kristallisation zu erhalten. Alternativ
kann der im Abwasser naturgemal’ gegenuber dem Phosphor tUberschussig vorliegende
Stickstoff in einer nachfolgenden Verfahrensstufe durch eine Strippung oder durch
andere Verfahren entfernt werden. Durch Zugabe von Natronlauge wird der zur Bildung
des MAP erforderliche pH-Wert von pH = 9,5 eingestellt. Ammonium wird zu tber 90 %
und Phosphat zu mehr als 95 % aus der flissigen Phase in das Produkt eingebunden
(BRETT et al., 1997). Abhangig von der Zusammensetzung des Abwassers ist auch die
Entstehung von Kalium-Struvit moglich. (LIBERTI et al., 2001)

Das Kristallisationsprodukt enthalt in der Trockensubstanz ca. 7 % hauptsachlich
organische Verunreinigungen (LIBERTI et al., 2001) und besteht zu ca. 93 % aus MAP.
Zur Entwasserung wird es direkt in Filtersacke gepumpt. (BRETT et al., 1997)

Ein Nachteil des Verfahrens ist, dass in den einzelnen Prozessstufen neben Ammonium
und Phosphat auch organische Reststoffe zurlickgehalten werden. Dies ruft Foulingpro-
zesse hervor, die einen vollstandigen Austausch des Tragermaterials in den lonenaus-
tauschern notwendig werden lassen konnen (BRETT et al., 1997).

Neben Laborversuchen wurden ebenfalls vollautomatische Pilotanlagen mit einem
Durchsatz von 10 m?®h in Bari, Italien sowie in South Lyon, USA betrieben. Es konnten
gute Wirkungsgrade erzielt werden mit Phosphor-Restgehalten im Klaranlagenablauf
von etwa 0,5 mg P/l (BRETT et al.,, 1997). Auf der Basis der Pilotuntersuchungen
scheint auch der groftechnische Einsatz moglich, wenngleich LIBERTI et al. (1986)
keine Aussagen zum Personalbedarf, zu Wartungsaufwendungen und zur Zuverlassig-
keit des Prozesses machen.
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4.2.3 Phosphorrickgewinnung aus Klarschlamm

4.2.3.1 Vorbemerkungen

Um bei Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus dem Klarschlamm bzw. Schlamm-
wasser einen hohen Ruckgewinnungsgrad zu erreichen, ist es notwendig, im Kilar-
prozess moglichst viel Phosphor in den Klarschlamm einzubinden. Ublicherweise ge-
schieht dies durch die chemische Phosphorelimination. Bei einigen Verfahren zur Phos-
phorrickgewinnung ist aber eine vorangestellte chemische Phosphorelimination dem
Ruckgewinnungsprozess hinderlich. Um dennoch moglichst viel Phosphor in den
Klarschlamm einzubinden, sollten stattdessen Verfahren zur vermehrten biologischen
Phosphorelimination (Kapitel 3.4.1) genutzt werden.

In jedem Fall muss im Rahmen einer Phosphorrickgewinnung aus dem Klarschlamm
der chemisch und/oder biologisch gebundene Phosphor zunachst rickgeldst werden. Je
nach Bindungsform (Kapitel 3.5) kommen hier unterschiedliche Methoden zum Einsatz.
Nach der Rucklosung gilt es, die Phosphate in eine pflanzenverfugbare oder industriell
verwertbare Form zu Uberfuhren und von der flussigen Phase abzutrennen. Die
Verfahren, die am haufigsten in der Fachwelt diskutiert werden bzw. zumindest in Pilot-
anlagen bereits grofdtechnisch umgesetzt wurden, werden in den folgenden Kapiteln
beschrieben. Weitere Verfahren der Phosphorrickgewinnung aus Klarschlamm werden
nachfolgend ohne Anspruch auf Vollstandigkeit genannt:

e Stuttgarter Verfahren (WEIDELENER et al., 2004, WEIDELENER et al., 2005;
MAIER et al., 2005),

e Verfahren zur Phosphorriuckgewinnung aus Faulschlamm der Berliner Wasser-
betriebe (HEINZMANNN und ENGEL, 2005),

e Aqua Reci Prozess (STENDAHL und JAFERSTROM, 2002; CORNEL und
SCHAUM, 2003),

e CAMBI-Prozess (SIEVERS et al., 2005),
e Klarschlammbehandlung im Eisenbad (MOCKER und FAULSTICH, 2005),
e P-Roc-Verfahren (BERG, 2005; BERG und DONNERT, 2005).

4.2.3.2 Seaborne-Verfahren

Das Seaborne-Verfahren (Bild 4.4) ist ein Verfahren zur Aufbereitung verschiedener
organischer Reststoffe. Es wurde vom Seaborne Environmental Research Laboratory
entwickelt. Eine Pilotanlage zur Verfahrensentwicklung und -optimierung ist seit Februar
2000 in Owschlag, Schleswig-Holstein, in Betrieb.
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Biogas (H,S-haltig)

Séure M2+ NaOH
Biomasse f l Wasser
RoHM |
| ——
Aufschluss - \ NRS 1
pH=2-3 Feststoffe Biogas (ent- Schwer-
schwefelt) metall- MeNH;PO,
sulfide
y
Asche -w— y NRS 2
Verbrennung T
RoHM: Removal of Heavy Metals
RGU: Regenerative Gas Upgrading CO;
NRS: Nutrient Recycling System CHy
Bild 4.4: Verfahrensschema des Seaborne-Verfahrens

Der Prozess ermdglicht eine Ruckgewinnung von Nahrstoffen bei gleichzeitiger Aus-
schleusung der im Ausgangsstoff enthaltenen Schwermetalle aus dem Nahrstoffkreis-
lauf. Als Ausgangsstoff kdnnen neben Klarschlamm auch Co-Fermentate wie Wirt-
schaftsdiunger und Abfélle aus landwirtschaftlichen Produktionsprozessen verwendet
werden. Diese Stoffe werden vermischt und gemeinsam behandelt.

Das Verfahren besteht aus mehreren eng miteinander verbundenen Verfahrensstufen.
In der Biogasanlage findet die anaerobe Schlammbehandlung statt, die das Biogas zur
Energiegewinnung und -erzeugung bereitstellt. Das Biogas wird im RGU-Modul (Re-
generative Gas Upgrading) aufbereitet und kann als Methan bereitgestellt werden.
Darlber hinaus sind Module zur Schwermetallentfernung (RoHM = Removal of Heavy
Metals) und Nahrstoffrickgewinnung (NRS = Nutrient Recycling System) vorgesehen.
Des Weiteren ist eine Verbrennungsanlage angeschlossen, in der die aus dem Garruck-
stand abgetrennten Feststoffe entsorgt werden. Die Asche kann in den Aufbereitungs-
prozess zurtckgefihrt werden. (SCHULZ und SCHULTZE, 2001; SIMON, 2001;
VESTERAGER, 2003)

Die Vergarung der Biomasse dient dem Abbau der Feststofffracht und der Energiege-
winnung. Der in der ausgefaulten Biomasse gebundene Phosphor wird durch einen che-
mischen Aufschluss fur eine Ruckgewinnung verfligbar gemacht. Durch Saurezugabe
wird der pH-Wert auf ca. pH = 2 bis pH = 3 abgesenkt und dadurch der Phosphor — aber
auch die in der Biomassen enthaltenen Schwermetalle — in Lésung gebracht. Anschliel3-
end wird im RoHM-Modul in die flissige Phase schwefelwasserstoffhaltiges Biogas aus
der Fermentation eingedist und der pH-Wert wieder angehoben, wodurch die Schwer-
metalle mit dem Schwefelwasserstoff reagieren, als Schwermetallsulfide ausfallen und
mit einer Filterpresse abgetrennt werden konnen. Unterstiutzend kann externes Sulfat
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zur Schwermetallfallung eingesetzt werden. (SCHULZ und SCHULTZE, 2001; VESTER-
AGER, 2003)

Im flussigen Ablauf des RoHM-Moduls befinden sich ca. 86 % bis 96 % des Phosphors
aus dem Zulauf des Moduls (VESTERAGER, 2003). Dieser wird der Nahrstoffrickge-
winnungsstufe zugefuhrt (NRS). In dieser werden durch Zugabe eines zweiwertigen
Metalls (Me**) die Phosphate gezielt ausgefillt. In Frage kommen Calcium, Magnesium,
Mangan oder Eisen. Bei Einsatz von Magnesium ist der Phosphor im entstehenden Pro-
dukt pflanzenverfugbar.

Mit dem Seaborne-Verfahren sollen ca. 80 % des im Klarschlamm enthaltenen Phos-
phors rickgewonnen werden konnen (VESTERAGER, 2003). AufRer dem Dunger
(Ammoniakwasser und MeHPO,) verbleiben am Ende des Prozesses Wasser, das sich
weiter bis zur Vorfluterqualitat reinigen lasst, elektrische und thermische Energie sowie
abgetrennte Schwermetalle (SCHULZ und SCHULTZE, 2001). Die Schwermetalle kon-
nen nach Aussage der Entwicklerfirma zu einem ,grof3en Teil“ in industriellen Prozessen
(Galvanisierung, Batterieherstellung) eingesetzt werden (SCHULZ und SCHULTZE,
2001).

Eine grotechnische Anlage mit einem Klarschlammdurchsatz von 110 m®d wurde auf
der Klaranlage Gifhorn in Niedersachsen errichtet und im Oktober 2007 in Betrieb ge-
nommen. Nach einer detaillierten Kostenanalyse wahrend der Planungsphase entfiel bei
dieser Umsetzung ein Teil der urspringlichen Seaborne-Technologie. Dies betrifft zum
einen die Anlagentechnik zur Biogasreinigung, und zum anderen sind in dieser Anlagen-
konzeption durch den Verzicht auf die Kreislauffuhrung von MeHPO, die Produktions-
moglichkeiten von Dunger eingeschrankt (Bild 4.5). Die wichtigsten Bestandteile des
Seaborne-Verfahrens wie die Schwermetallabtrennung und das Nahrstoffrecycling
bleiben erhalten. (MULLER, 2005)

Aufschluss Schwermetallfallung Nahrstofffallung Stripper Wascher

NaOH NaOH
HxSO4 (> pH=28-3) (> pH=4,5) Na;S Mg(OH), (2 pH=8,7) NH;,-beladene Luft

| T T

1L

Biogas

Klarschlamm

Feststoffe
(25 % TS)

-4 Ammonium-
sulfat

Schwermetall- MgNH4PO,  Ablauf zur
sulfide (30% TS) Klaranlage

Asche ¢———

Verbrennung

Bild 4.5: Verfahrensschema des Seaborne-Verfahrens in Gifhorn
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Der Schwefelsaureaufschluss wird etwa bei pH = 3 durchgefuhrt. Bei niedrigeren pH-
Werten erwies sich die anschlieBende Entwasserung aufgrund der weitgehenden Zer-
storung der Schlammflocken als nicht handhabbar. Allerdings werden auf diese Weise
lediglich 60 % bis 70 % des Phosphors aus dem Klarschlamm gelost und stehen fur eine
Ruckgewinnung zur Verfugung. Zu Betriebsbeginn Ende 2007 ist das MAP noch mit
30 % bis 35 % an organischen Bestandteilen verunreinigt. Anstelle der MeHPO4-Kreis-
lauffUhrung ist der MAP-Kristallisation, die bei pH=8,7 durchgefuhrt wird, eine
Ammoniakstrippung nachgeschaltet, um Uberschissigen Stickstoff aus dem Prozess-
wasser zu eliminieren und als weiteres Produkt Ammoniumsulfat zu gewinnen. Der
Stripper reduziert die Stickstoffkonzentration auf < 50 mg NH4-N/I. (BAYERLE, 2007)

Auch nach der Beschrankung auf die entscheidenden Verfahrensstufen ist das
Verfahren mit seinen zahlreichen Prozessschritten moglicherweise zu kompliziert fur
einen Praxisbetrieb mit Klarwerkspersonal. Derzeit wird das modifizierte Seaborne-Ver-
fahren umfangreich von den Hochschulen Braunschweig und Hannover unter Koordi-
nation der PFl Planungsgemeinschaft GbR, Hannover wissenschaftlich begleitet
(GUNTHER et al., 2007).

Auf Basis der Owschlager Pilotanlage und der ersten grof3technischen Umsetzung in
Gifhorn kdnnen noch keine belastbaren und Ubertragbaren Angaben zu den Kosten des
Verfahrens gemacht werden. Nach Aussagen des Seaborne-Geschaftsfuhrers und
Verfahrensentwicklers kdnnen die Kosten durch Einnahmen fur angenommene Substra-
te und den Einnahmen aus Verkaufen der Nahrstoffe und der erzeugten Uberschussigen
Energie gedeckt werden (SIMON, 2001). Dies muss sicherlich standortspezifisch
erortert und kalkuliert werden.

4.2.3.3 Phostrip-Verfahren

Das Phostrip-Verfahren ist in erster Linie eine Variante der biologischen Phosphor-
elimination im Nebenstrom (Kapitel 3.4.1). Es ermdglicht allerdings durch chemische
Fallung eine integrierte Phosphorrickgewinnung, weshalb der Prozess haufig den Phos-
phorrickgewinnungsverfahren aus Klarschlamm zugeordnet wird. In Bild 4.6 ist das
Verfahrensschema des Phostrip-Prozesses dargestellt.
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Bild 4.6: Verfahrensschema des Phostrip-Verfahrens (BARTL und ELSTER,

1992, verandert)

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 Sau-
ren, die im nachfolgenden Phostrip-Becken die Ricklésung des Phosphats beschleuni-
gen. 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 zurick ins
Belebungsbecken geleitet, wo er wiederum Phosphat aufnehmen kann (Nebenstrom
Bio-P). Der phosphatreiche Uberlauf des Phostrip-Beckens wird dem Fallungsreaktor
zugefihrt. Die in die Wasserphase des abgesetzten Schlammes rickgelésten Phos-
phate gelangen durch den internen Schlammkreislauf in den Klarwasserteil des
Phostrip-Beckens. Dadurch wird eine zu hohe Ruckfihrung der gelésten 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 anschlielend abgeschieden. (FOCON, 1991; BARTL und ELSTER, 1992)

Das Fallprodukt enthélt ca. 14 % bis 18 % Pges in der Trockenmasse und ist frei von
Stoér- und Fremdstoffen (BARTL und ELSTER, 1992). Das Rickgewinnungspotential
wird mit ca. 30 % der im Klaranlagenzulauf enthaltenen Phosphate angegeben (KASCH-
KA, 2003). Der Klarwasseruberstand der Fallung wird in den Zulauf der Klaranlage
zuriickgeleitet. Wird der phosphatreiche Uberlauf eines solchen Riickldsevorganges in
einem Crystalactor® behandelt, so erfiillen die Maximalgehalte an Kupfer, Eisen und
Zink sowie der Mindestgehalt an Phosphor im Produkt die Prozess-Anforderungen der
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Elementarphosphorindustrie (Firma Thermphos International, Vlissingen, Niederlande)
(KLAPWIJK und RULKENS, 2001).

Aufgrund der Absatzschwierigkeiten fur geringe Mengen an recyceltem Phosphor ist das
Phostrip-Verfahren nur fur grol3e Klaranlagen interessant, in denen groldere Phosphat-
schlammmengen anfallen. In Kombination mit einer Aktivfiltration bietet sich das
Konzept auch fur Klaranlagen kleinerer und mittlerer GroRe an (KASCHKA, 2003;
BERG, 2005; KASCHKA et al., 2005). Der Stripperuberlauf wird bei dieser Modifikation
uber einen Aktivfilter geleitet, der mit Calcit oder Tobermorit als Filtermaterial gefullt ist.
An der Oberflache des Filtermaterials kristallisiert das Phosphat aus. Der
Stripperuberlauf muss vor Beschickung des Filters 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, wird ausgetauscht und steht als Rohstoff fur die phosphorverarbeitende
Industrie zur Verfugung. Das Endprodukt (P-Gehalt =10 %) erfullt weitestgehend die
chemischen und mineralogischen Anforderungen der Phosphorindustrie an Rohphos-
phate (BERG, 2005). Der Vorteil dieses Verfahrens ist, dass keine weiteren Fallungs-
chemikalien notig sind.

Verschiedene betriebstechnische Schwierigkeiten fuhrten dazu, dass die beiden
Darmstadter Phostrip-Anlagen stillgelegt wurden und in Deutschland keine Phostrip-
Anlage mehr betrieben wird (CORNEL, 2002). 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). 2006
wurden mindestens noch die Anlagen in Tahoe Truckee (PARKER, 2006) und Lansdale
(SHINSKIE, 2006) betrieben.

4.2.3.4 KREPRO-Prozess (Thermische Hydrolyse) und KEMICOND-Verfahren

Zur thermischen Hydrolyse von Klarschlamm sind verschiedene Verfahren bekannt. An
dieser Stelle wird stellvertretend der KREPRO-Prozess (Bild 4.7) beschrieben, der auf
der Klaranlage in Helsingborg (Schweden) uber mehrere Jahre im Pilotbetrieb unter-
sucht wurde (CORNEL und SCHAUM, 2003).
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Bild 4.7: Verfahrensschema des KREPRO-Prozesses (KARLSSON, 2001,

verandert)

Zu Beginn des Prozesses werden die Schlamminhaltsstoffe in einer Zentrifuge durch
Entwasserung aufkonzentriert. Das abgeschiedene Trubwasser wird zur Klaranlage zu-
ruckgeleitet.

Mit Schwefelsaure wird anschlieBend der pH-Wert auf pH = 1,5 eingestellt. Hierdurch
werden die im Schlamm enthaltenen Feststoffe aufgeschlossen und der weiteren
Behandlung zuganglich gemacht. Anschlieliend wird der Schlamm uber eine Zeitspanne
von bis zu einer Stunde bei ca. 140 °C erhitzt und bei 4 bar hydrolysiert (KARLSSON,
2001; KREPRO, 2002).

Die ungelOste Fraktion wird in einer weiteren Fest-Flussig-Trennung mittels Zentrifuge
auf 45 % Trockensubstanz entwassert und abgetrennt (KREPRO, 2002). Im Zentrat
befinden sich der geloste Phosphor, die geldosten Schwermetalle und alle weiteren in
Losung gegangenen Metalle, beispielsweise die ursprunglich im Abwasserreinigungs-
prozess als Fallmittel verwendeten Eisensalze. Die hauptsachlich organischen Fest-
stoffe enthalten nur wenige ungeldste anorganische Feinststoffe und kdonnen kom-
postiert werden (RECKTENWALD, 2002).

Im letzten Schritt werden die Wertstoffe aus der flissigen Phase ruckgewonnen. In
einem Mischbehalter wird Eisen als Fallmittel sowie Alkali zur pH-Wert-Anpassung
eingesetzt und die entstehenden Eisenphosphate in einer Zentrifuge abgetrennt
(35 % TS, RECKTENWALD, 2002). Dieses Produkt kann wegen des hohen Eisen-
gehalts allerdings keine Verwendung in der elektrothermischen Phosphorindustrie
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(Thermphos International) finden. Etwa 75 % des Phosphors aus dem Klarschlamm
konnen auf diese Weise ruckgewonnen werden (RECKTENWALD, 2002). Nach einer
weiteren pH-Wert-Anhebung fallen die Schwermetalle aus und werden separat abge-
zogen. Die flussige Phase enthalt geldsten organischen Kohlenstoff und geloste Fall-
mittel, die ebenfalls wieder verwendet werden konnen. Auf Grund des hohen Kohlen-
stoffgehalts ist die flussige Phase als Kohlenstoffquelle im Belebungsbecken von Klar-
anlagen einsetzbar. Jedoch ist anzumerken, dass sich in der flissigen Phase auch der
grolte Teil der Schwermetallfracht befindet. (HAHN, 1997; KREPRO, 2002; RECKTEN-
WALD, 2002)

Nach RECKTENWALD (2002) kann das Eisenphosphat auf den sauren schwedischen
Boden zu Dingezwecken verwendet werden. Untersuchungen zur Dungewirkung von
Eisenphosphat aus Klarschlammen belegen jedoch eine schlechte Pflanzenver-
fugbarkeit des Eisenphosphates (ROMER und SAMIE, 2002; ROMER, 2003).

Die geplante Realisierung einer grof3technischen Anlage in Malmo ist bis heute nicht
erfolgt und fur die Zukunft fraglich (HULTMAN et al., 2003). Nach Aussagen der Ent-
wickler war das Verfahren zu kostenintensiv, so dass mit dem Kemicond-Verfahren eine
Modifikation entwickelt wurde (KREPRO, 2005).

Das nassoxidative Kemicond-Verfahren weist gegeniber dem KREPRO-Prozesses
einen weiter verbesserten Entwasserungsgrad des Schlammes auf. Aufgrund der Ener-
gieintensitat entfiel die thermische Schlammhydrolyse. Zunachst wird der gefaulte Klar-
schlamm durch Schwefelsdurezugabe auf einen pH-Wert von pH = 4 eingestellt. Dies
fuhrt zu einem Aufschluss der Eisenphosphate und Metallhydroxide. Anschlie3end
erfolgt durch Zudosierung eines Oxidationsmittels (z. B. H;O,) die Einleitung der
Oxidations- und Fallungsreaktionen. Zweiwertiges Eisen wird oxidiert und als Eisen-
hydroxid ausgefallt, weiterhin werden organische Gelstrukturen aufgel6st und gebun-
denes Wasser freigesetzt. (KEMICOND, 2005)

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 grof3technisch getestet, nachdem erste Pilotversuche
zufriedenstellend verlaufen sind (BENDLER, 2004). Die Moglichkeit der Integration einer
Wertstoffrickgewinnung in dieses Verfahren wird noch erforscht.
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4.2.3.5 Kurita- und Unitika-Phosnix-Verfahren

In Japan werden derzeit zwei groftechnische Anlagen betrieben, die eine MAP-
Kristallisation aus Schlammwasser durchfuhren: Die von der Firma Kurita errichtete
Anlage auf der Klaranlage in Fukuota mit sechs Einheiten a 170 m3d (7 m hoch, 20 cm
Durchmesser in der Kristallisationszone, 60 cm Durchmesser in der Trennzone) wurde
im Juli 1997 in Betrieb genommen. Seit 1998 werden in Shinji zwei Reaktoren der Firma
Unitika mit einem Durchsatz von 500 m3d (9 m hoch, 1,43 m Durchmesser in der
Kristallisationszone, 3,6 m Durchmesser in der Trennzone) sowie 150 m?3/d (5,5 m hoch,
0,96 m Durchmesser in der Kristallisationszone, 2,6 m Durchmesser in der Trennzone)
betrieben. Im September 2000 wurde die Anlage um einen dritten Reaktor mit ebenfalls
500 m?®/d Behandlungskapazitat erweitert. (UENO, 2004)

Die Klaranlage in Fukuota wird mit einer rein biologischen Phosphorelimination
betrieben. Nach der Faulschlammentwasserung wird das Schlammwasser (durch-
schnittlich 120 mg POs-P/l bzw. ca. 122 kg P/d) in einen Kristallisationsreaktor geleitet,
der im Aufstrom betrieben wird. Die Anpassung des pH-Wertes erfolgt durch Zugabe
von Natronlauge, als Magnesiumquelle wird Magnesiumchlorid eingesetzt. In der
Kristallisationszone soll das Kristallwachstum durch Beluftung beschleunigt werden. Die
MAP-Kristalle sinken im Reaktor nach unten, werden im Bodenbereich abgezogen und
gelangen zur Entwasserung bzw. Wirbelschicht-Trocknung. Sie werden in Dunger-
fabriken als Rohstoff zur Dungerherstellung eingesetzt. Das nahrstoffarme Wasser wird
in der Trennzone im oberen Bereich des Reaktors abgezogen und zur Klaranlage
zurlckgeleitet, wo insbesondere der restliche Stickstoff aus dem Schlammwasser
entfernt wird. (UENO, 2004)

Auf der Klaranlage in Shinji wird eine vermehrte biologische Phosphorelimination durch-
gefuhrt, die in Verbindung mit der MAP-Kristallisationseinheit im Nebenstrom in der
Lage ist, die geforderten Einleitbedingungen zu erfullen. Das Filtrat der Faulschlamm-
entwasserung (ca. 117 mg POs-P/l bzw. ca. 135 kg P/d) gelangt kontinuierlich in die
aufwarts durchstromten MAP-Kristallisationsreaktoren. Magnesiumhydroxid wird als
Kristallisationsmittel und Natronlauge zur pH-Wert-Einstellung auf pH=8,2 bis 8,8
zugegeben. Die Durchmischung im Reaktor wird durch Luftzufuhr gewahrleistet. Der
erzielte durchschnittliche Phosphatkristallisationsgrad betragt ca. 90 %. Etwa alle zehn
Tage werden MAP-Kristalle am Reaktorboden abgezogen und klassiert. Die grof3en
Kristalle werden aus dem Prozess ausgeschleust und vor dem Verkauf an Dunger-
hersteller bis zu einem Trockensubstanzgehalt von 90 % getrocknet, wohingegen die
kleineren Kristalle als Tragermaterial in den Reaktor zurtuckgefuhrt werden. Die
Abnehmer des Produktes mischen das MAP mit anderen Dungern und stellen so die
gewunschten Nahrstoffverhaltnisse ein. (UENO und FUJII, 2001)
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Bild 4.8: Phosnix-Verfahrensschema der Fa. Unitika auf der Klaranlage in

Shinji (UENO und FUJII, 2001, verandert)

4.2.3.6 Ostara-MAP-Kristallisationsanlage

In Edmonton, Kanada, wurde von der Ostara Nutrient Recovery Technologies Inc.,
einem spin-off der University of British Columbia, auf der Bio-P-Klaranlage Edmonton
Goldbar eine grof3technische Demonstrationsanlage mit einem Schwebebettreaktor zur
MAP-KTristallisation errichtet und Gber sechs Monate betrieben (BRITTON et al., 2007).

In dem aufwarts durchstromten Reaktor (Bild 4.9) werden Natronlauge zur pH-Wert-Ein-
stellung und Magnesiumchlorid als Fallmittel zugegeben. Die im oberen Reaktorbereich
gebildeten MAP-Kristalle sinken infolge der Querschnittserweiterung des Reaktors bzw.
der Stromungsverlangsamung ab und dienen im unteren Reaktorbereich als Pellet-
Keime, so dass keine externen Tragermaterialien wie z. B. Sand zugegeben werden
mussen. Nach Erkenntnissen der Verfahrensentwickler aus dem Betrieb verschiedener
Versuchsanlagen fluhren dieses Prinzip sowie ein patentiertes Einmischsystem fir Che-
mikalien und Uberstandswasser am Reaktorboden zu MAP-Kristallen mit einer Reinheit
von mehr als 97 %. Die am Reaktorboden abgezogenen MAP-Pellets haben einen
Durchmesser von bis zu 6 mm. (ESEMAG, 2006; N. N., 2006)

Bis zu 500 m®d Uberstandswasser aus Schlammteichen kdnnen mit dem Ziel einer
75 %igen Ruckgewinnung von Phosphat in dem Pilotreaktor behandelt werden. Durch
den Bau weiterer funf Reaktoren und den Ausbau der Kapazitat auf insgesamt
3.000 m3*/d konnte das gesamte Schlammwasser der Klaranlage behandelt werden.
Hierdurch lie3en sich jahrlich 1.000 bis 1.200 Mg MAP rickgewinnen. (ESEMAG, 2006;
N. N., 2006; BRITTON et al., 2007)
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Bild 4.9: Verfahrensschema der MAP-Kristallisationsanlage in Edmonton
(ESEMAG, 2006, verandert)

4.2.4 Phosphorrickgewinnung aus Klarschlammasche

4241 Vorbemerkungen

Durch den Verbrennungsprozess werden im Klarschlamm enthaltene Keime, geruchs-
verursachende Stoffe, organische Schadstoffe und endokrine Substanzen weitest-
gehend zerstort und sind in den Klarschlammaschen nicht nachweisbar. Phosphor
verbleibt vollstandig als Ruckstand in der Asche, die zwischen 1,5% und 10 %
Phosphor enthalt. Der Median untersuchter Klarschlammaschen betragt 6,2 % P (WIE-
BUSCH und SEYFRIED, 1998). Dies deckt sich sehr gut mit der in Kapitel 3.3 vorge-
nommenen Bilanzierung, die einen P-Gehalt von 6,4 % in der Asche ergibt, zumal die
Phosphorfracht im Klaranlagenzulauf seit 1998 wieder leicht gestiegen ist. Das in der
Verbrennung entstehende Produkt ist gut transportier- und lagerbar.

Die Schwermetalle Pb, Cd, Cu, Cr, Hg, Ni und Zn liegen in der Regel nur als Spuren-
komponenten in der Asche vor. Dennoch kann es zu Uberschreitungen dieser Elemente
bezlglich der in der Dingemittelverordnung festgesetzten Grenzwerte kommen, so dass
eine direkte Verwendung der Klarschlammasche als Dunger in der Landwirtschaft
unrechtmalig wurde und eine weitere Behandlung der Asche erforderlich wird (KLEY et
al., 2005). Aulderdem ist im Boden die Verfugbarkeit des Phosphors, der in der Asche
hauptsachlich als Apatit vorliegt, ohne weitere Behandlung fur eine Nahrstoffversorgung
der Pflanzen nicht ausreichend (ROSYADI, 2004).

Zu beachten ist, dass hinsichtlich einer spateren Phosphorrickgewinnung aus der
Asche nur die Monoverbrennung von Klarschlamm ein sinnvoller Ansatz ist. Wird der
Klarschlamm in Mdullverbrennungsanlagen, Zementwerken oder Kohlekraftwerken mit-
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verbrannt, ist der Phosphorgehalt in den jeweiligen Verbrennungsrickstanden so
niedrig, dass eine Ruckgewinnung nicht sinnvoll ist. In den folgenden Kapiteln werden
die wichtigsten derzeit bekannten Verfahren der Phosphorrickgewinnung aus Kilar-
schlammasche vorgestellt.

4242 BioCon-Verfahren

Beim von der danischen Firma PM Energie entwickelten BioCon-Verfahren (Bild 4.10)
wird nach der Klarschlammtrocknung und -verbrennung die Asche mechanisch aufge-
schlossen und in ein Schwefelsaurebad gegeben. Phosphor und die meisten Metalle
gehen hier in Losung. Anschlielend wird die Losung uber mehrere lonenaustauscher
gefuhrt. In dieser Verfahrensstufe wird zunachst Eisenchlorid (FeCls), nachfolgend
Kaliumhydrogensulfat (KHSO4) und schlieRBlich Phosphorsaure (HsPO4) gewonnen.
Schwermetalle werden in einem kleinen Stoffstrom (,Reststoffschlamm®) separiert und
konnen entsorgt werden. (HULTMAN et al., 2001)

Aschesilo Aschemiihle

Klarschlamm
Trocknung —® Verbrennung

lonenaustauscher

| Losungsbecken H,SO,—Wasser
B g [ ey I ey [ 19 2o
Sand
Wasser zur N N N |
Behandlungsanlage ]I _]I —.II _'II
Reststoff- H3;PO, KHSO4 FeCls
schlamm
Bild 4.10: Verfahrensschema des BioCon-Verfahrens (HULTMAN et al., 2001,
verandert)

Der Einsatz der Eisen- bzw. Aluminiumfalimittel zur Phosphorelimination in der Klar-
anlage sollte auf das erforderliche Minimum reduziert werden, da der Chemikalienbedarf
fur das BioCon-Verfahren linear mit dem Metallgehalt des Schlamms bzw. der Asche
steigt (HULTMAN et al., 2001). Das Verfahren wurde im Technikumsmalstab auf einer
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Klaranlage bei Aalborg (Danemark) erprobt (ATV-DVWK, 2003). Die Installation einer
grofRtechnischen Anlage in Verbindung mit der Schlammverbrennungsanlage in Falun
(Schweden) wurde vor einigen Jahren diskutiert, aber nicht umgesetzt (HULTMAN et al.,
2003; STARK, 2004).

4243 SEPHOS-Verfahren

Mit dem SEPHOS (Sequential Precipitation of Phosphorus)-Verfahren (Bild 4.11) erfolgt
die Phosphorruckgewinnung als Aluminium- bzw. Calciumphosphat. Das Verfahren
wurde im Labormafstab erforscht und ermoglicht eine Phosphorrickgewinnung aus
Klarschlammaschen, die von Klaranlagen mit Eisen- oder Aluminiumsalzfallung
stammen.

H,SO, Riickfiihrung Saure

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

Abwasser

_ Restasche _ Fallprodukt ,,AIPO,*
pH=1,5 (Sand) pH=35
Bild 4.11: Verfahrensschema des SEPHOS-Verfahrens (CORNEL und

SCHAUM, 2005)

Die Klarschlammasche wird mit Schwefelsaure versetzt bis der pH-Wert auf pH < 1,5
abgesenkt ist. Der Phosphor wird auf diese Weise nahezu vollstandig ruckgelost. Der
Einsatz von Salz- oder Salpetersaure als Elutionsmittel erzielt hier geringere Rucklose-
grade. Auch die in der Asche gebundenen (Schwer-)Metalle gehen zu einem grof3en
Teil in Losung. In einem nachsten Schritt erfolgt die Abtrennung der flissigen von der
festen Phase. Das Filtrat wird stufenweise mit Natronlauge auf einen pH-Wert von ca.
pH = 3 bis pH =4 angehoben und so Aluminiumposphat ausgefallt. Dieses wird von der
flussigen Phase getrennt und abgezogen. (CORNEL und SCHAUM, 2005)

Der Phosphorgehalt des Fallprodukts betragt etwa 12 % P. Die Schwermetallbelastung
des Produktes ist wesentlich geringer als die von Klarschlammasche, es wurde eine
Abreicherung von 70 % bis 90 % erreicht. (CORNEL und SCHAUM, 2005)

Eine Weiterentwicklung des Verfahrens bzw. eine zusatzliche Aufbereitung des produ-
zierten Aluminiumphosphates ermoglicht die Erzeugung von Calciumphosphat (Bild
4.12).




66 Méglichkeiten der Phosphorrickgewinnung in kommunalen Klaranlagen

Fallprodukt ,,AIPO,*“
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Bild 4.12: Verfahrensschema des erweiterten SEPHOS-Verfahrens (CORNEL

und SCHAUM, 2005)

Das Fallprodukt (AIPO4) wird hierzu mit einem alkalischen Elutionsmittel bei einem pH-
Wert von pH =12 bis pH = 14 gelaugt, so dass Aluminium und Phosphor in Lésung
gehen. Die Schwermetalle werden unter diesen Bedingungen nicht rickgeldst und ver-
bleiben im Fallschlammrest. Das Schlamm-Wasser-Gemisch wird zentrifugiert und die
Schwermetalle somit abgetrennt. Dem Zentrat wird Calcium zudosiert, so dass Calcium-
phosphat ausfallt. Das Aluminium verbleibt in der Losung, die als Fallmittel in der
Abwasserbehandlung eingesetzt werden kann. (CORNEL und SCHAUM, 2005)

Ob das erzeugte Calciumphosphat direkt landwirtschaftlich verwertet werden kann, ist
umestritten. Gefallte Calciumphosphate ahneln in ihrer ackerbaulichen Effizienz den nicht
sonderlich gut pflanzenverfugbaren Rohphosphaten und nicht dem wasserldslichen
Monocalciumphosphat (Ca(H.PO4)2) (ROMER, 2006).

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

Ein Verfahren zur thermochemischen Behandlung von Klarschlammaschen zu
Phosphordingern befindet sich derzeit im Entwicklungsstadium. Erste erfolgreiche
Untersuchungen wurden dazu von der Bundesanstalt fur Materialforschung und -prifung
(BAM) in einem UFOPLAN-Projekt durchgefuhrt. Die Weiterentwicklung des Verfahrens
erfolgt durch ein internationales Projektteam im EU-Projekt SUSAN (Sustainable and
Safe Re-use of Municipal Sewage Sludge for Nutrient Recovery) von November 2005
bis Oktober 2008 (ADAM et al., 2007).

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 Landwirtschaft verhindern. Ein weiteres Ziel ist
es, die Phosphate in eine pflanzenverfugbare Form zu Uberfihren. In Bild 4.13 ist das
Prinzip der thermochemischen Behandlung dargestellt. (KLEY et al., 2005)
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Nasswasche
Drehrohrofen
Rauchgas
MgCl,, CaCl, (Schwermetall-

l chloride)

Klarschlammasche ——» Luft

P-haltiger Diinger

Bild 4.13: Verfahrensschema zur thermochemischen Behandlung von Klar-
schlammasche (ADAM et al., 2007, verandert)

Zunachst wird die phospathaltige Klarschlammasche mit Calciumchlorid (CaCly)
und/oder Magnesiumchlorid (MgCl,) versetzt. Diese werden in destilliertem Wasser
geldst, mit der Asche vermischt und so ein Wassergehalt im Ausgangsstoff von ca. 30 %
eingestellt. Das Gemisch wird anschlielRend der thermischen Behandlung zugefuhrt. In
geschlossenen Systemen wie z. B. Drehrohréfen werden bei Temperaturen zwischen
850 °C und 1.000 °C die Schwermetalle in die entsprechenden Chloride tberflihrt und
verdampft. Das mit Schwermetallchloriden angereicherte Abgas wird ausgeschleust und
die Schadstoffe Uber einen Nasswascher abgeschieden und entsorgt. (KLEY et al.,
2005; ADAM et al., 2007)

Eine weitgehende Entfrachtung der Asche von den Schwermetallen Pb, Cd, Cu und Zn
von > 90 %, von Mo > 80 % und von Sn > 70 % ist durch das Verfahren mdéglich. Eine
Chlorzugabe von 50 bis 100 g Cl/kg Asche ist bei ca. 1.000 °C Behandlungstemperatur
notwendig, um im Produkt die Schwermetallgrenzwerte der Dingeverordnung einzu-
halten. (ADAM et al., 2007)

In Gegenwart von Eisenoxiden sind As-, Cr- und Ni-Chloride nur eingeschrankt bestan-
dig und lassen sich somit nicht in nennenswerten Grof3enordnungen durch MgCl,-Dona-
toren entfernen. Daher muss flr eine quantitative Entfernung von As, Cr und Ni aus der
Asche zunachst durch Chlorgasdosierung (statt der Zugabe von Magnesiumchlorid) eine
Cl-haltige Atmosphare erzeugt werden, in der auch das Eisenoxid weitgehend in Eisen-
chlorid umgeformt werden kann. (KLEY et al., 2005)

Durch diesen Prozess werden die in der Klarschlammasche vorliegenden Phosphate in
pflanzenverfigbare Magnesiumphosphate Uberflihrt. Untersuchungen zur Zitronen-
saureldslichkeit der behandelten Aschen sind ein erstes Indiz fur eine deutlich gestei-
gerte Pflanzenverfugbarkeit des Phosphors in den Rickstanden. Bis zu 100 % des
Phosphors sind nach der Behandlung zitronensaureléslich, gegeniber 30 % bis 50 % in
der Rohasche (KLEY et al.,, 2005). Erste Topfversuche zur Pflanzenverfligbarkeit
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zeigten etwas geringere Ertrage auf als konventionelle Dungemittel. Der Phosphorgehalt
der Produkte betragt durchschnittlich ca. 9 %. (KLEY et al., 2005; ADAM et al., 2007;
SUSAN, 2007)

In Leoben (Osterreich) befindet sich eine Technikumsanlage mit einer Auslegungskapa-
zitat von 100 kg Asche/h, die nach diesem Verfahren arbeitet. Die Anlage kann bis zu
funf Tage kontinuierlich betrieben werden. Am gleichen Standort soll im zweiten Quartal
2008 eine weitgehend automatisierte Pilotanlage in Betrieb genommen werden. In
dieser Anlage sollen jahrlich etwa 2.000 Mg Asche behandelt bzw. bis zu 4.000 Mg
Dunger produziert werden (ASHDEC, 2007). Offene Fragen zu dieser Verfahrenstechnik
konnen nach Aufnahme des kontinuierlichen Probebetriebes beantwortet werden, bei-
spielsweise hinsichtlich der Korrosionsbestandigkeit der Anlagenteile und der o6ko-
nomischen und okologischen Auswirkungen der Reaktionsgase bzw. der entstehenden
schadstoffhaltigen Waschwasser aus der Rauchgasreinigung.

4245 RUPA bzw. PASCH-Verfahren

Laborversuche am Institut fur Siedlungswasserwirtschaft der RWTH Aachen bzw. dem
Institut fr Angewandte Polymerchemie der Fachhochschule (FH) Aachen (PINNEKAMP
et al.,, 2007b) haben gezeigt, dass sich der Phosphor nahezu vollstandig aus
Klarschlammasche rucklosen lasst. Hierzu ist bei Verwendung von 7 %iger Salzsaure
als Aufschlussmittel eine Laugungszeit von maximal einer Stunde bei einer Temperatur
von 30 °C bis 40 °C ausreichend. AuRer Phosphor werden bei diesen Bedingungen
auch Al, Ca, Fe und andere Metalle gelost, die als Spurenstoffe in der Asche enthalten
sind. Diese gilt es vor der Fallung des Phosphors aus der Aufschlusslosung zu
entfernen, um ein moglichst gering mit Metallen belastetes Phosphatprodukt zu erhalten.
Zur Abtrennung von Fe aus der Laugungslosung wurde eine Solventextraktion mit
handelsublichen Komplexbildnern eingesetzt. Mit den untersuchten Extraktions-
chemikalien lasst sich Fe aus chloridischen Losungen fast vollstandig entfernen. Zur
Abtrennung von Pb, Cd, Cu, Cr und Zn werden lonentauscherharze eingesetzt. Mit
diesen lasst sich Cd vollstandig abtrennen, die Konzentrationen der restlichen Metalle
werden zum Teil deutlich herabgesetzt. (MONTAG et al., 2005)

Nach der Metallabtrennung entsteht eine saure LOsung, die neben Salzsaure haupt-
sachlich Aluminium, Calcium, Magnesium und Phosphor enthalt. Durch Anheben des
pH-Wertes der Losung fallt ab einem pH-Wert von pH = 2 Aluminiumphosphat aus. Bei
pH =5 ist die Fallung vollstandig abgeschlossen. Der Pges-Gehalt im Produkt betragt
zwischen 10 % und 16 %. Die Verfahrenskonzeption wird als RUPA-Verfahren (Riickge-
winnung von Phosphor aus Asche) bezeichnet. (MONTAG et al., 2005; PINNEKAMP et
al., 2007b)
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Das Aluminiumphosphat stellt aufgrund seiner schlechten Pflanzenverfugbarkeit ein
Produkt dar, das nicht direkt in der Dungeindustrie eingesetzt werden kann, sondern
lediglich in der Phosphorindustrie verwertbar ist. Im Forschungsvorhaben ,Ruckgewin-
nung von Pflanzennahrstoffen, insbesondere Phosphor aus der Asche von Kiar-
schlamm® (PASCH) verfolgt daher ein Projektverbund der RWTH Aachen, der FH
Aachen und der ATEMIS GmbH, Aachen den Ansatz des RuPA-Verfahrens im konti-
nuierlichen Technikumsmalstab weiter, insbesondere mit dem Ziel, auch das Aluminium
aus der Aufschlusslosung abzutrennen. Durch Zugabe von Magnesium konnte der
Phosphor in diesem Fall als pflanzenverfugbares Magnesiumphosphat rickgewonnen
werden.

Da Ruckgewinnungsverfahren naturgemal® umso effizienter sind, je hoher der Phos-
phorgehalt der Ausgangssubstanz ist, wird in einem ersten Ansatz des Projektes ange-
strebt, eine phosphorangereicherte bzw. metallabgereicherte Fraktion aus den Aschen
zu generieren. Hierzu werden verschiedene aufbereitungstechnische Mallnahmen, die
Zugabe von Additiven in den Verbrennungsprozess sowie eine thermische Nachbe-
handlung der Asche erforscht (Bild 4.14). Die in der Asche enthaltenen Schwermetalle
konnen durch die Aschenaufbereitung jedoch nicht vollstandig ausgeschleust werden.

. Abzug von
Thermische Nachbehandlung/ o
Mechanische Aufbereitung Hclﬂ %) Feststoffen
P-angereicherte _
Asche Fraktion / Filtrat
—> ——————
/7
Chemischer Feststoffabtrennung
+ Aufschluss
P-arme Fraktion
Extrakt
NaOH MgO, MgCl, (organische Phase)

4— l... ..g.

Ablauf ¢ ¢ i
<

— Raffinatiésung et
(phosphorhaltig) Solventextraktion
Féllung
\/
Phosphorprodukt
Bild 4.14: Verfahrensschema zur Phosphorrickgewinnung im Forschungs-

vorhaben PASCH

Der nachste Schritt der Phosphorrickgewinnung ist die Losung des Phosphors aus der
Asche durch einen Saureaufschluss (Bild 4.14). Um moglichst den gesamten Phosphor
aus der Asche in Losung zu bringen, wird weiterhin eine ca. 7 %ige Salzsaureldésung bei
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etwa 60 Minuten Reaktionszeit und Raumtemperatur verwendet. Um am Ende des
Prozesses einen moglichst schadstoffarmen Sekundarrohstoff erhalten zu kdnnen,
mussen Metalle und Schwermetalle aus dieser Aufschlusslosung entfernt werden.
Hierzu werden eine mehrstufige Solventextraktion mit Re-Extraktion sowie der Einsatz
einer selektiven Fallung erprobt. Als Extraktionsmittel wird derzeit eine Mischung aus
Alamine 336® und Tributylphosphat in einer Kerosinverdiinnung eingesetzt. Mit der
selektiven Fallung kann u. a. die Entfernung des Aluminiums erreicht werden. Zuletzt
muss das geloste Phosphat durch die Zugabe geeigneter Fallmittel in einen unloslichen
Zustand Uberfuhrt und aus der Losung abgetrennt werden. Damit der Phosphor im
Produkt in pflanzenverfugbarer Form vorliegt, werden als Fallmittel Magnesium-
Verbindungen eingesetzt (Bild 4.14).

Die Versuche haben ergeben, dass fast der gesamte im Klarschlamm gebundene
Phosphor uber die Asche einem Recycling zugefuhrt werden kann. Der zu behandelnde
Massenstrom ist deutlich kleiner als bei einer Rucklosung von Phosphaten aus dem
Klarschlamm. Das Verfahren ist unabhangig von der Art der Phosphorelimination auf der
Klaranlage, in der somit keinerlei Umstellungen vorgenommen werden mussen. Aller-
dings ist das Verfahren chemikalienintensiv sowie mit einem hohen verfahrenstech-
nischen Aufwand und damit hohen Kosten fur ein Recycling des Phosphors verbunden
und bietet sich ausschlieflich fur gro3e Anlagendurchsatze an.

4.3 Bewertung der Verfahren zur Phosphorrickgewinnung

Die zuvor beschriebenen Verfahren zur Ruckgewinnung von Phosphor aus der flissigen
Phase wurden fur stark phosphathaltige Abwasserstrome entwickelt. Solche sind bei
kommunalen Klaranlagen im Ablauf einer funktionstichtigen Belebungsstufe — auch
wenn diese ohne gezielte Mallnhahmen zur Phosphorelimination betrieben wird — nicht
anzutreffen, und in Abwasserteilstromen werden hohe Belastungen durch betriebliche
Malinahmen weitgehend vermieden.

Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus dem Klarschlamm zeichnen sich zumeist
durch eine komplexe Verfahrenstechnik aus. In der Regel ist eine zusatzliche Ver-
fahrensstufe vollstandig neu zu errichten. Ein groRer verfahrenstechnischer Aufwand
bedeutet auch hohe Anforderungen an die Qualifikation des Betriebspersonals. Der
Bedarf an Chemikalien zur Ruckgewinnung des Phosphors ist bei einigen Verfahren
sehr hoch.

Von den dargestellten Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus der flissigen Phase
sowie dem Klarschlamm wird in Deutschland derzeit nur das Seaborne-Verfahren grof3-
technisch eingesetzt. Die Gesamtkosten dieses Pilotprojektes in Hohe von 8,6 Mio. €
werden vom Land Niedersachsen mit 4 Mio. € geférdert (MULLER, 2005).
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Zur Phosphorrickgewinnung aus Asche wurden vier Verfahren beschrieben. Das
BioCon-Verfahren wurde vor einigen Jahren im Labormal3stab erforscht, seitdem
erfolgte keine weitere Untersuchung. Das SEPHOS- und das PASCH-Verfahren sind
Gegenstand aktueller Forschungsarbeit und werden bis 2009 im halbtechnischen
Malstab weiterentwickelt. Fur groRe Anlagen mit einem Aschedurchsatz von mehr als
10.000 Mg konnte nach derzeitigem Kenntnisstand eine Phosphorrickgewinnung aus
der Asche wirtschaftlich tragbar sein. Allerdings zeichnet sich bereits heute ein enormer
verfahrenstechnischer Aufwand ab. Die erste grof3technische Pilotanlage zur Phosphor-
rickgewinnung aus Asche soll ab Mitte 2008 in Leoben (Osterreich) nach dem im EU-
Projekt SUSAN entwickelten Verfahren den Betrieb aufnehmen und bis zu 4.000 Mg
Dunger jahrlich produzieren (ASHDEC, 2007).

Es ist davon auszugehen, dass in wenigen Jahren Techniken weiterentwickelt sein
werden, die eine wirtschaftliche Nutzung des Phosphors aus Klarschlammaschen, in
denen sich die hochsten Ruckgewinnungspotentiale befinden (siehe Kapitel 4.1 sowie
Tabelle 4.1), ermdglichen. Allerdings besitzt bislang die Monoverbrennung von Kilar-
schlamm aus Kostengrunden nur eine untergeordnete Rolle. Derzeit konnen mit jahrlich
etwa 560.000 Mg TS lediglich rund ein Viertel der in Deutschland anfallenden Kilar-
schlamme in Monoverbrennungsanlagen entsorgt werden, und eine nennenswerte Aus-
weitung dieser Kapazitat ist nicht absehbar (HANREN, 2007). Bei der alternativ fur be-
trachtliche Klarschlammmengen durchzufiuhrenden Mitverbrennung in Kohlekraftwerken,
Mullverbrennungsanlagen oder Zementwerken wird der Klarschlammphosphor soweit
verdunnt, dass eine Ruckgewinnung aus den Reststoffen praktisch nicht mehr sinnvoll
ist.

Im Bereich der Siedlungswasserwirtschaft sind verschiedene Ansatzstellen einer Phos-
phorrickgewinnung auch auflerhalb der Klaranlage grundsatzlich denkbar. Beispiels-
weise bietet der menschliche Urin mit Uber 50 % des Phosphorgehaltes des
kommunalen Abwassers in nur 1,5 bis 2 Liter je Person und Tag einen hoch konzen-
trierten phosphathaltigen Stoffstrom (Kapitel 3.1). Allerdings sind in Deutschland und
weiten Teilen West-Europas nahezu flachendeckend Schwemmkanalisationen und
Abwasserreinigungsanlagen errichtet worden. Ein weitverbreiteter Einsatz alternativer,
dezentraler Sanitarkonzepte mit der Installation von Separationstoiletten, die Grund-
voraussetzung fur ein Phosphorrecycling aus dem Urin sind, ist daher auch auf lange
Sicht in Deutschland nicht zu erwarten. In den wenigen derart ausgerusteten Siedlungen
ist die Installation von Verfahrenseinheiten zur Phosphorriickgewinnung aus Nachhaltig-
keitsgesichtspunkten dennoch sinnvoll, zumal hier die SchlieBung von Nahrstoffkreis-
laufen in enger Abstimmung mit der Behandlung des Teilstromes Urin erfolgen kann.
Fir den gesamten Phosphorbedarf in Deutschland sind aufgrund der geringen Anzahl
solcher Systeme die recycelbaren Mengen jedoch nicht relevant.
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Damit ist offenkundig, dass zwar zahlreiche Verfahrenstechniken der Phosphorrickge-
winnung konzipiert und in unterschiedlicher Intensitat erforscht wurden, allerdings die
meisten Entwicklungen noch nicht zum groftechnischen Einsatz kommen. Dies ist —
neben den Kosten, die noch die Erlose fur Sekundarphosphate Ubersteigen — zurtck-
zufuhren auf

e zu komplexe und schwer handhabbare Verfahrenstechniken,
e zu grol3e Aufwendungen an Einsatzstoffen und/oder Energie bzw.
e zu einzelfallspezifische und nicht anpassbare bzw. nicht universell integrierbare

Konzepte.

Es fehlt bislang die Entwicklung und wissenschaftliche Untersuchung eines nachtraglich
in bestehende Abwasserreinigungsprozesse integrierbaren Verfahrens zur Rickgewin-
nung eines wieder verwertbaren Sekundarphosphatproduktes. Zudem sollte der Prozess
mit dem Ausbildungs- und Kenntnisstand des vorhandenen Klarwerkpersonals zu betrei-
ben sein, um eine verbreitete EinflUhrung des Verfahrens nicht von Vornherein auszu-
schlieen. Das Schlammwasser ist eine vielversprechende Einsatzstelle fur eine Phos-
phorrickgewinnung, da hier bis zu 50 % (Tabelle 4.1) des Phosphors aus dem Kilar-
anlagenzulauf gel6st vorliegen kann, wenn entsprechend geeignete Mallnahmen er-
griffen werden.

Im folgenden Kapitel wird das PRISA (Phosphorruckgewinnung entwickelt am Institut fur
Siedlungswasserwirtschaft der RWTH Aachen)-Verfahren erlautert, das im Rahmen
dieser Arbeit entwickelt und soweit optimiert wurde, dass es den oben genannten Anfor-
derungen entspricht. Neben Phosphor lassen sich mit dem PRISA-Verfahren auch
andere Nahrstoffe, insbesondere Stickstoff, aus dem Abwasser gewinnen. In dieser
Arbeit soll jedoch der Schwerpunkt der Verfahrensoptimierung auf die Phosphorrickge-
winnung gesetzt werden, da Stickstoff prinzipiell endlos aus Luft gewonnen werden kann
und sich somit von der Ressource Phosphor unterscheidet, deren Lagerstatten in der
uns bekannten Form endlich sind.
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5 Beschreibung des PRISA-Verfahrens

Das PRISA-Verfahren (Bild 5.1) ermoglicht die Ruckgewinnung von Phosphat und
Ammonium aus Schlammwasser. Voraussetzungen fur eine leichte Integration des
Prozesses in bestehende Klaranlagen sind:

¢ eine vermehrte biologische Phosphorelimination im Hauptstrom sowie

e eine anaerobe Schlammstabilisierung.

Voreindickung

Anaerobe Nacheindickung
Schlamm-
Uberschuss- behandlung
schlamm Bio-P
Entwésserung
. entwasserter
- Klarschlamm
v | 2 \ 2
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Klaranlage vorlage
Tuchfilter
Misch-
behalter
MAP
Bild 5.1: Verfahrensschema des PRISA-Verfahrens

Die statische Voreindickung wird mit dem Uberschussschlamm der Bio-P-Klaranlage
beschickt. Die Ubliche Betriebsweise des Voreindickers wird in der Form verandert, dass
die Eindickzeit verlangert und der bereits sedimentierte Schlamm mittels eines Ruhr-
werks oder einer Umwalzleitung periodisch durchmischt wird. Auf diese Weise wird
einerseits eine erhdhte biologische Ruckldsung von Phosphat im anaeroben Milieu
erzielt sowie andererseits eine Uberfiihrung des riickgelosten Phosphates ins Uber-
standswasser gewabhrleistet.

Fir die Phosphorriickgewinnung wird das Uberstandswasser aus dem Vor- (VE) und
Nacheindicker (NE) sowie das Schlammwasser aus der maschinellen Schlamment-
wasserung (MSE) genutzt. Der entwasserte Klarschlamm wird aus dem Verfahren
ausgeschleust und entsorgt, so dass keinerlei negative Beeinflussungen des Abwasser-
reinigungsprozesses durch zurlckgeflhrten Klarschlamm auftreten kénnen, wie dies
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von Nebenstromverfahren der Phosphorelimination, z. B. dem Phostrip-Verfahren
(Kapitel 4.2.3.3), bekannt ist. Das phosphatreiche Uberstandswasser des Voreindickers
wird mit dem hoch ammonium- sowie phosphathaltigen Uberstandswasser des Nachein-
dickers und mit dem Schlammwasser aus der maschinellen Schlammentwasserung zu-
sammengefuhrt und beispielsweise mittels eines Tuchfilters von Feststoffen (Schlamm-
partikeln) befreit. Abhangig vom angestrebten Reinheitsgrad des spateren Sekundar-
phosphatproduktes kdnnen hier auch alternative Techniken eingesetzt werden, wie z. B.
Siebtrommeln sowie Mikro- oder Ultrafiltrationsmembranen.

Das filtrierte nahrstoffreiche Schlammwasser wird im nachsten Schritt einem Misch-
behalter zugefuhrt. Dem Schlammwasser werden hier Magnesiumoxid (MgO) als
Fallmittel und Natronlauge (NaOH) zur Einstellung des pH-Wertes zugemischt. Im
Kristallisationsbehalter bilden sich die Magnesiumammoniumphosphat-(MAP)-Kristalle
und sedimentieren. Zur Uberfilhrung der gesamten geldst vorliegenden Magnesium-,
Ammonium- und Phosphationen ist ein stochiometrisches Verhaltnis von
Mg:NH4:PO4 = 1:1:1 notwendig (Kapitel 4.2.1). Da das Schlammwasser bei Ublichen Be-
triebsweisen einer Klaranlage etwa 15fach hohere Konzentrationen an Ammoniumstick-
stoff enthalt als Phosphatphosphor (ATV-DVWK, 2000b), wird fur eine vollstandige
Ammoniumelimination eine Zudosierung von Phosphorsaure als Phosphatquelle not-
wendig. Dies gilt auch, wenn das Phosphat zuvor gezielt und deutlich erhoht rickgelost
wurde. Magnesium, das nur in geringen Konzentrationen im Abwasser enthalten ist,
muss in noch hoherem Malde zudosiert werden.

Ziel fur das hier entwickelte PRISA-Verfahren ist nicht die vollstandige Elimination von
Ammonium aus dem Schlammwasser, sondern die gezielte Entfernung des Phosphats
in Form von weiterverwertbarem oder -verwendbarem MAP, das zur Pflanzenernahrung
genutzt werden kann. Wahrend also die MAP-Kristallisation urspranglich zur voll-
standigen Ammoniumelimination durch Zudosierung von Magnesium- und Phosphat-
ionen (beispielsweise in Form von Phosphorsaure) entwickelt und betrieben wurde
(SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988), ist bei einer Betriebsweise mit dem Ziel der
weitgehenden Phosphorentfernung bzw. -rickgewinnung lediglich eine Zugabe von
Mg2+-lonen beispielsweise in Form von Magnesiumoxid erforderlich. Eine Zudosierung
von Phosphor, die den Gesamtprozess verteuern wirde, ist nicht Bestandteil des
PRISA-Verfahrens. Erhebliche Anteile des Ammoniums verbleiben somit auch bei einer
nahezu vollstandigen Phosphatentfernung im Ablauf der MAP-Kristallisation.

Abhangig von der Belastungssituation der Klaranlage kann im Anschluss an die Phos-
phorruckgewinnung als MAP eine gezielte Stickstoffelimination bzw. -ruckgewinnung,
beispielsweise mittels Strippung, durchgefuhrt werden. Alternativ wird der Ablauf der
MAP-Kristallisation in den Zulauf der Klaranlage bzw. der Belebungsstufe zurtckgefuhrt.
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6  Bisherige Erkenntnisse Gber Phosphatricklosung und
MAP-Kristallisation

In diesem Kapitel wird der derzeitige Kenntnisstand Uber die in Kapitel 5 beschriebenen
zentralen Prozesse des PRISA-Verfahrens — die Phosphatricklosung aus dem
Uberschussschlamm sowie die gezielte Phosphorriickgewinnung mittels MAP-Kristalli-
sation — dargestellt.

6.1 Anaerobe biologische Phosphatriicklésung aus Bio-P-Uber-
schussschlamm

6.1.1 Grundlegende Hinweise

Die durch biologische Vorgange aus dem Abwasser in den Schlamm uberfuhrten
Phosphate lassen sich zumindest teilweise durch entsprechende biologische Umkehr-
vorgange wieder rucklosen. Die biologische Phosphatrucklésung beruht dabei auf den in
Kapitel 3.4.1 beschriebenen Vorgangen der erneuten Abgabe zuvor aufgenommener
Phosphate durch die Mikroorganismen infolge des Wechsels zwischen anaeroben und
aeroben Milieubedingungen (vermehrte biologische Phosphorelimination, Bio-P). Fur
eine Phosphorriuckgewinnung kann daher die Schaffung anaerober Bedingungen gezielt
genutzt werden, um gespeicherte Polyphosphate aus dem Bio-P-Uberschussschlamm
freizusetzen. Das Konzept des PRISA-Verfahrens sieht vor, im Bereich der Schlamm-
behandlung einen Schwerkrafteindicker derart zu betreiben, dass bewusst eine erhdhte
Phosphatriucklosung erzeugt wird (Kapitel 5). Das entstehende phosphatreiche
Schlammwasser kann anschlieend einer Verfahrensstufe zur Phosphorrickgewinnung
zugefuhrt werden. Von entscheidender Bedeutung fur eine gezielte Ruckldsung von
Polyphosphat ist, dass strikt anaerobe Bedingungen vorherrschen. Geloster Sauerstoff
muss unbedingt vermieden werden, aber auch das Vorhandensein von gebundenem
Sauerstoff, z. B. als Nitrat, beeintrachtigt ab etwa 3,5 mg NO3-N/I bis 5 mg NOs-N/I
(KUNST, 1991) die Aufnahme von leicht abbaubarem Substrat und damit die Ricklose-
prozesse. Bei Anlagen mit simultaner, chemischer Phosphatfallung ist naturgemaf
keine Freisetzung nennenswerter Phosphoranteile durch biologische Prozesse aus dem
Uberschussschlamm mdglich.

Bei der herkdmmlichen statischen Uberschussschlammeindickung erfolgt zwar eine
Freisetzung eines Teils der Polyphosphate aus dem Schlamm, die gelosten Phosphate
verbleiben allerdings in der flissigen Phase in der Schlammschicht und fuhren nicht
zwangslaufig zu einer hoheren Belastung des Uberstandswassers (JARDIN, 1995; OSS,
1995). Dies ist darauf zurickzufuhren, dass der Durchlassigkeitsbeiwert bei zunehmen-
der Konsolidierung des belebten Schlammes schnell abnimmt (ATV, 1996). Bild 6.1 ver-
anschaulicht ein Phosphatkonzentrations- und Feststoffprofil eines statischen Ein-
dickers.
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Bild 6.1: Profil der Phosphat- und Feststoffkonzentration in einem Stand-

eindicker nach 24 Stunden Eindickzeit (OSS, 1995, verandert)

Um eine Uberfiihrung gelésten Phosphates ins Uberstandswasser zu erreichen, muss
eine gezielte, periodische vertikale Durchmischung des Eindickerinhaltes vorgenommen
werden. Die Effizienz einer biologischen Freisetzung gebundenen Phosphats im Ein-
dicker ist von mehreren Einflussfaktoren abhangig, die in den folgenden Kapiteln disku-
tiert werden.

6.1.2 Aufenthaltszeit des Uberschussschlammes im Voreindicker

Um hohe Ruckbelastungen zu vermeiden, wird in der Schlammbehandlung ublicher-
weise die Eindickzeit auf hochstens einen Tag begrenzt (ATV, 1996). Bei langeren
Aufenthaltszeiten ist mit einer Freisetzung der Polyphosphate zu rechnen (OSS, 1995).
LOHSE et al. (2005) geben fur eine optimale Phosphatrickldsung drei bis vier Tage als
durchschnittliche Zeitspanne an. Die Aufenthaltszeit hat auch bei Variation aller anderen
EinflussgroRen entscheidende Auswirkungen auf die Rucklésung und wird daher bei
den Einflussgrofden der Kapitel 6.1.3 bis 6.1.6 mitbetrachtet.
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6.1.3 Temperatur

Eine Abhangigkeit der Kinetik des biologischen Ruckloseprozesses von der Temperatur
ist in OSS (1995) angemerkt und beispielsweise von LOHSE et al. (2005) nachge-
wiesen. Bei ,untemperierter” Betriebsweise — anzunehmen sind hier 10 °C bis 20 °C —
ist die Rlcklésung des Phosphates aus Bio-P-Uberschussschlamm an den ersten
beiden Tagen geringer als in Vergleichsversuchen, fur die ein mesophiles (35 °C)
Temperaturniveau eingestellt wurde. Das resultierende maximale Ruckgewinnungs-
potential nach drei bis vier Tagen liegt jedoch bei beiden Ansatzen in gleicher Hohe.
Eine weitere Variante der Rucklosung im thermophilen Bereich (55 °C) fuhrte ebenfalls
zu keiner hoheren Rucklosung. Die Konzentration gelosten Phosphates lag bereits zu
Beginn der thermophilen Racklésung sehr hoch, lie® sich jedoch nicht weiter steigern
und blieb bei ca. 75 % bis 80 % der in den anderen beiden Temperaturbereichen er-
mittelten Konzentrationen. (LOHSE et al., 2005)

Weitere Untersuchungen zur Temperaturabhangigkeit der Rucklosung wurden mit
Essigsaure, Propionsaure und Milchsaure bei Temperaturen von 5 °C, 10 °C, 15 °C und
20 °C durchgefuhrt (KUNST, 1991), also im unteren Bereich der von LOHSE et al.
(2005) untersuchten Temperaturen. Ziel der Versuche von KUNST (1991) war die Opti-
mierung der Phosphatricklosung im Anaerobbecken der Belebungsstufe zur Verbesser-
ung der biologischen Phosphorelimination. Die Absenkung der Temperatur von 20 °C
auf 15 °C ergab keinen signifikanten Einfluss auf die Phosphatrtcklosung. Bei 10 °C ist
eine Verminderung der Rucklosung nach funf Stunden Versuchsdauer bei Essigsaure
um 10 %, bei Propionsaure um 22 % und bei Milchsaure um 52 % feststellbar. Nach funf
Stunden bewirkt eine Temperatur von 5 °C flur alle untersuchten Sauren etwa eine
Halbierung der Rucklosung bezogen auf die Rucklosung bei 15 °C. Nach 24 bzw. 36
Stunden sind die bei 10 °C, 15 °C und 20 °C absolut ruckgelosten Phosphatfrachten
gleich. Lediglich bei 5 °C ist eine nachhaltige Verminderung der rickgelosten Phosphat-
menge von 10 % verglichen mit der Rucklosung bei 20 °C feststellbar. (KUNST, 1991)

Die Polyphosphathydrolyse in Abhangigkeit der Temperatur und der Aufenthaltszeit
wurde auch von JARDIN (1995) in Standversuchen untersucht. Der starke Einfluss der
Temperatur auf die Hydrolysegeschwindigkeit wird hier bestatigt. In Abwesenheit von
direkt verwertbarem Substrat wurde eine 90 %ige Polyphosphathydrolyse bei 55 °C
nach 2,5 Stunden und bei 10 °C erst nach Uber 12 Tagen erreicht. Die Versuchsergeb-
nisse von JARDIN (1995) sind in Bild 6.2 dargestellt und zeigen die deutliche Tem-
peraturabhangigkeit der Ruckloésung auf.

Damit ist die Kernaussage dieser Untersuchungen identisch: Die Kinetik der bio-
logischen Phosphatricklosung ist temperaturabhangig. Allerdings lasst sich alleine
durch erhohte Temperaturen keine Steigerung der absoluten Phosphatkonzentrationen
bzw. -mengen erzielen, sondern lediglich eine hohere Umsatzgeschwindigkeit einstellen.
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Bild 6.2: 90 %ige Polyphosphathydrolyse in Abhangigkeit von der Aufent-
haltszeit und Temperatur; eigene Darstellung der Daten aus
(JARDIN, 1995)

6.1.4 TS-Gehalt des Uberschussschlammes

LOHSE et al. (2005) haben anhand direkt aus dem Belebungsbecken abgezogenen
(0,5% TS) sowie maschinell eingedickten (3,8 % TS) Uberschussschlammes Unter-
suchungen zum Einfluss des TS-Gehaltes auf die Ricklésung wahrend des Eindickpro-
zesses durchgeflhrt. Bei bereits zuvor maschinell eingedicktem Schlamm waren die
Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser deutlich héher als bei nicht vorab
eingedicktem Uberschussschlamm. Dennoch sank die im Uberstand ermittelte und auf
den TS-Gehalt bezogene Phosphatriicklésung bei steigendem TS-Gehalt des Uber-
schussschlammes. Dies wird auf zwei Ursachen zurlckgefuhrt: Einerseits erfolgt bei
héherem TS-Gehalt eine geringere Phosphatfreisetzung der Polyphosphat speichernden
Mikroorganismen. Andererseits ist bei einem bereits zu Beginn der Rulcklése- und
Sedimentationsphase héherem TS-Gehalt — bzw. bei geringerem Wasseranteil — die
resultierende Menge an Schlammwasser geringer. Ein relativ hoher Anteil phosphat-
reichen Schlammwassers verbleibt also in der Schlammschicht. (LOHSE et al., 2005)

Vor einem biologischen Ruickldseprozess sollte also eine maschinelle Schlammein-
dickung vermieden werden bzw. zumindest eine Durchmischung oder Umwalzung
vorgesehen werden, durch die eine Uberfiihrung geléster Phosphate ins Schlamm-
wasser moglich wird. Ansonsten kann die rickgewinnbare Phosphormenge merklich
reduziert sein. Nach einer vorangegangenen maschinellen Entwasserung resultiert in
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der statischen Eindickung eine geringere Menge an Uberstandswasser und somit bei
gleichbleibender Phosphatfracht hohere Phosphatkonzentrationen. Dies kann vorteilhaft
sein, da sich hohe Konzentrationen gunstig auf Kristallisationsprozesse auswirken
konnen. Des Weiteren bote sich die Mdoglichkeit, die entsprechenden Rucklése- und
Kristallisationsreaktoren kleiner und damit kostengunstiger zu errichten (LOHSE et al.,
2005).

6.1.5 Substratzugabe

Die Kinetik der Polyphosphatriucklosung sowie der Grad der Rucklosung lassen sich
durch hohe Gehalte leicht abbaubarer Substanzen bzw. durch die Zugabe externer
Kohlenstoffquellen fordern (JARDIN, 1995; OSS, 1995). Untersuchungen zur Ruck-
[6sung unter Zudosierung von Primarschlamm (Anteile 0 %, 25 %, 50 %) haben erge-
ben, dass hierdurch grundsatzlich eine vermehrte Rucklosung des Phosphatanteils aus
dem Uberschussschlamm méglich ist (LOHSE et al., 2005). Allerdings lasst sich auf-
grund der Versuchsbedingungen keine allgemein gultige Aussage zur tatsachlich in Vor-
eindickern kommunaler Klaranlagen erreichbaren absoluten Steigerung des Rucklose-
erfolges ableiten, da in den Untersuchungen mesophile Bedingungen herrschten.
AuRerdem wurde 3- bzw. 6fach mehr Primarschlamm zugegeben, als bei kommunalen
Klaranlagen anfallt, und die Referenzschlammcharge ohne Zugabe von Primarschlamm
war nicht identisch mit den Chargen mit Primarschlammverwendung. Die Umsatzge-
schwindigkeit war bei den drei Ansatzen ahnlich.

Untersuchungen zur Phosphatricklésung aus belebtem Schlamm durch Zugabe
verschiedener Substrate unter anaeroben Bedingungen wurden von KUNST (1991)
vorgenommen. Die Versuchsdauer war auf drei Stunden begrenzt, da das Ziel der
Versuche die Optimierung der Phosphatricklosung im Anaerobbecken der Belebungs-
stufe zur Verbesserung der biologischen Phosphorelimination war (Kapitel 3.4.1). Nach
drei Stunden lag die Rucklosung durch die Verwendung von Propionsaure, Essigsaure,
angefaultem Abwasser (280 mg/l organische Sauren) und Buttersaure jeweils in einem
ahnlichen Bereich (ca. 11 mg P/g TS bis 13 mg P/g TS). Nach 1,5 Stunden ist die Ruck-
[6sung durch Buttersaure aufgrund des progressiven Kurvenverlaufes noch mehr als
50 % unter derjenigen, die zu diesem Zeitpunkt fur Propionsaure, Essigsaure und ange-
faultes Abwasser bestimmt wurde. Bei der vergleichenden Untersuchung von belebten
Schlammen verschiedener Klaranlagen zeigte sich, dass entweder durch die Essigsaure
oder die Propionsaure die hochste Rucklosegeschwindigkeit resultiert. (KUNST, 1991)

An der Bauhaus Universitat Weimar wurden im Labormalistab Untersuchungen zur
anaeroben Phosphatriickldsung aus Uberschussschlamm einer Klaranlage ohne
gezielte Phosphorelimination durchgefihrt. Zur Rucklésung wurde eine Essigsaure-
konzentration von 200 mg/l eingestellt, der pH-Wert betrug stets pH > 6. Unter diesen
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Bedingungen sind nach sechs Stunden etwa 20 % und nach 24 Stunden 27,5 % des im
Schlamm gebundenen Phosphates ruckgelost (Bild 6.3). Ohne Zudosierung von Essig-
saure ergibt sich eine deutlich geringere Rucklosung. Nach 24 Stunden betragt diese
fast ein Drittel (8 %-Punkte) weniger als bei dem Versuch mit Essigsaure. (VON HORN
und LONDONG, 2006)
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Bild 6.3: Anaerobe Phosphatricklésung aus Uberschussschlamm bei
200 mg/l Essigsaure; eigene Darstellung der Daten aus (VON
HORN und LONDONG, 2006)

Diese Rucklosegrade unter Essigsaureeinsatz wurden in einem weiteren Versuch mit
Bio-P-Schlamm einer Versuchsanlage mit 25 % nach sechs bzw. 29 % nach sieben
Stunden noch Ubertroffen. Der pH-Wert in diesen Untersuchungen betrug pH = 6. (VON
HORN und LONDONG, 2006)

Erwartungsgemal} hat leicht verfligbares Substrat (z. B. Essigsaure) einen merklichen
Einfluss auf die Phosphatrticklésung. Die vorliegenden Erkenntnisse ermdglichen jedoch
aufgrund abweichender Rahmenbedingungen der Versuche bzw. unterschiedlicher Ziel-
stellungen der Untersuchungen keine exakte Bezifferung der Erhéhung der Ricklésung.

6.1.6 pH-Wert

Der pH-Wert hat einen gro3en Einfluss auf zahlreiche biologische und/oder chemische
Rucklésungsprozesse. Die Zersetzung der bakteriellen Zellsubstanz, d. h. eine Uber-
wiegend chemische Phosphorrticklésung, setzt unterhalb eines pH-Wertes von pH =6
ein (VON HORN und LONDONG, 2006). Untersuchungen zum Einfluss des pH-Wertes
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auf die Phosphatrucklosung aus belebtem Schlamm wurden von KUNST (1991) mit
Buttersaure bei pH-Werten von pH =4 und pH = 7,5 durchgefuhrt. Die absolute Phos-
phorrucklosung ist bei diesen beiden pH-Werten gleich, allerdings zeigen sich deutliche
Unterschiede in der Kinetik. Bei pH =4 erfolgt vor allem eine chemische Rucklésung
des gebundenen Phosphates, die deutlich schneller ablauft als die Freisetzung bei
neutralem pH-Wert. Bei pH =7,5 wird zunachst die Buttersaure zu Substraten wie
Essigsaure umgewandelt, die fur die Rucklosung besser verwertbar sind, so dass die
Rucklosung spater einsetzt. (KUNST, 1991)

6.1.7 Zusammenfassung

Aus den Betrachtungen der Kapitel 6.1.3 bis 6.1.6 lassen sich fur das in Kapitel 5 be-
schriebene PRISA-Verfahren folgende Schlussfolgerungen ziehen und damit Rahmen-
bedingungen fur die labor- und halbtechnischen Versuche definieren (Tabelle 6.1):

Tabelle 6.1: Schlussfolgerungen und resultierende Rahmenbedingungen fur
die Ruckléseversuche beim PRISA-Verfahren

Schlussfolgerung Rahmenbedingung fir den Versuchsbetrieb

Riickgeléste Phosphate befinden sich haufig | Um eine Uberfliihrung des Phosphats ins Uber-
im unteren Bereich des Eindickers in der | standswasser zu erreichen, muss eine verti-
Schlammschicht. kale Durchmischung des Eindickerinhaltes
vorgenommen werden. Diese muss periodisch
eingesetzt werden, um den RuUcklése- sowie
den Sedimentationsprozess nicht zu behin-
dern. Eingesetzt werden kdnnen Ruhrwerke

oder externe Schlammazirkulationsleitungen.

Die Temperatur hat einen groflen Einfluss | Das PRISA-Verfahren soll in den bestehenden
auf die Umsatzgeschwindigkeit bei der Phos- | Betrieb einer kommunalen Klaranlage integriert
phatricklésung, die maximal erzielbaren | werden. Die Errichtung beheizbarer Eindicker
Rucklésungen sind jedoch in beheizten und | wird daher nicht als Option betrachtet.

nicht beheizten Systemen ahnlich.

Hoéhere TS-Gehalte des Schlammes flhren | Vor einem biologischen Riickléseprozess wird
zu einer TS-spezifisch geringeren Phosphat- | keine maschinelle Schlammeindickung vorge-
ricklésung. sehen. Diese wirde den Gesamtprozess ver-
teuern und die rickgewinnbare Phosphor-

menge verringern.
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Schlussfolgerung Rahmenbedingung fir den Versuchsbetrieb

Leicht verfiUgbares Substrat (z. B. Essig- | Die Zugabe von externen Sduren wird fur das
saure) erhoéht die Phosphatriickldsung aus | PRISA-Verfahren nicht verfolgt, um den Che-
Uberschussschlamm. mikalienbedarf und damit die Betriebskosten
gering zu halten. Die Mdglichkeit eines Ein-
satzes vorgeklarten Abwassers zur Bereit-
stellung organischer Sauren ist zu unter-
suchen. Eine weitere Option ist die Verwen-

dung von Primarschlamm.

Der pH-Wert im Voreindicker hat einen | Eine pH-Wert-Regulierung im Voreindicker des
groBen Einfluss auf verschiedene Rucklose- | PRISA-Verfahrens wird nicht angestrebt, um
prozesse und hangt u. a. direkt vom Einsatz | die Praxistauglichkeit des Verfahrens nicht zu

externer Sauren ab. reduzieren.

6.2 Magnesiumammoniumphosphat-Kristallisation

6.2.1 Grundlegende Hinweise

Enthalt eine wassrige Losung Magnesium, Ammonium und Phosphat, kann unter
bestimmten Randbedingungen die Kristallisation von Magnesiumammoniumphosphat
(MAP, mineralogisch ,Struvit) nach Gleichung 6.1 erfolgen (vgl. Kapitel 4.2.1).

Mg®* + NH," + PO,> + 6 H20 — MgNH4PO;4 * 6 H,0 Gleichung 6.1

Um das fur eine vollstandige Nahrstoffentfernung notwendige Stoffmengenverhaltnis in
einem wassrigen Medium zu erhalten, mussen in der Regel Phosphor und vor allem
Magnesium zudosiert werden. Das Struvitkristall hat bei idealem Kristallisationsverlauf
die in Tabelle 6.2 angegebene Zusammensetzung.

Tabelle 6.2: Zusammensetzung von idealen Struvitkristallen
Struvit Mg N P H o)
Molmasse [g/mol] 245,41 24,31 14,01 30,97 1,01 16,00
Gew.-% 100,00 9,90 5,71 12,62 6,57 65,20

Trockenes Struvit besteht zu ca. 28 % aus den Nahrstoffen Magnesium, Stickstoff und
Phosphor. Die ubrigen 72 % setzen sich aus dem Kristallwasser (44 %) sowie den
restlichen Wasserstoff- und Sauerstoffatomen des Ammoniums bzw. des Phosphates
zusammen. Die Dichte des Struvits betragt 1,71 g/cm?® (GMELIN, 1953).
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Obwohl die technische Umsetzung der MAP-Kristallisation schon seit den 1980er
Jahren bekannt und im Grundsatz erforscht ist, spielen MAP-Anlagen zur Nahrstoffrick-
gewinnung in kommunalen Abwasserreinigungsanlagen in Deutschland keine bedeuten-
de Rolle. Dies ist — neben ursprunglichen Schwierigkeiten bei der Prozesssteuerung
(FOCON, 1991) — insbesondere darauf zuruckzufuhren, dass die MAP-Kristallisation zu-
nachst als Alternative zur Stickstoffelimination entwickelt wurde und die Zugabe grol3er
Mengen an Phosphorsaure erforderte. Die MAP-Kristallisation war damit keine wirt-
schaftlich sinnvolle technische Alternative zur Nitrifikation/Denitrifikation. Erst nachdem
sich der Schwerpunkt von der Stickstoffelimination auf die Phosphorriackgewinnung ver-
lagert hatte, wurde der MAP-Kristallisation ein hoherer Stellenwert eingeraumt.

Im Bereich der Abwasserreinigung kann nicht sicher von der Kristallisation eines reinen
Struvites ausgegangen werden, da in dem Vielstoffgemisch Abwasser zum einen zahl-
reiche weitere Inhaltsstoffe enthalten sind und zum anderen in Abwasserreinigungs-
anlagen keine idealen Laborbedingungen einstellbar sind. Mit geringen Verunreini-
gungen ist daher immer zu rechnen. In der Praxis der Abwasserbehandlung wird folglich
das MAP-Verfahren als Begriff fur die Fallung bzw. Kristallisation verschiedener
Produkte verwendet, die Magnesium sowie Stickstoff und/oder Phosphor enthalten.
Neben reinem Struvit nennt BLANK (1996) als mogliche Produkte

e MgHPO, - 3 H20,

e Mg3(NH4)2(HPOy)s + 8 H20,

e Mg(NH4)2(HPO,), -+ 4 H20,

e (NH4),HPO4 sowie

e NH4HPOs,.

Des Weiteren wird haufig der Einschluss von Calcium beobachtet, da Ca-Kationen stets
im Abwasser vorliegen und mit Phosphaten in einem ahnlichen pH-Wert-Bereich aus-

fallen wie Magnesiumphosphatverbindungen (JAFFER et al., 2002). Mogliche Calcium-
verbindungen sind (BATTISTONI et al., 2001)

e Cas(PO4)30H,

e CaHPOy,

e Ca3(POy4), sowie

e CasH(PO4)s.

Ungeachtet der in den folgenden Kapiteln diskutierten chemischen und/oder physika-
lischen Parameter ist zu beachten, dass auch der Versuchsmaf3stab und die Art bzw.
Herkunft der wassrigen Losung entscheidenden Einfluss auf die Reaktion haben

kénnen. Als Magnesiumquellen kommen in den im Folgenden ausgewerteten Ver-
suchen zur MAP-Kristallisation Magnesiumchlorid und Magnesiumoxid zum Einsatz. In
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den eigenen Untersuchungen wird ausschlie8lich Magnesiumoxid verwendet, um keine
unnotige Aufsalzung der Gewasser durch die Verwendung chloridhaltigen Fallmittels
hervorzurufen. Daruber hinaus haben Untersuchungen am Institut fur Siedlungswasser-
wirtschaft der RWTH Aachen ergeben, dass bei Verwendung von Magnesiumchlorid
haufig hohere Schwermetallkonzentrationen im Fallschlamm zu verzeichnen sind als bei
Einsatz von Magnesiumoxid (PINNEKAMP et al, 2007a). Durch die Zugabe von Magne-
siumoxid erhoht sich der pH-Wert, so dass geringere Mengen Natronlauge zur Ein-
stellung des pH-Wertes bendtigt werden. Ein weiterer Nachteil des Magnesiumchlorids
sind die wirksubstanzspezifisch etwa dreimal hoheren Kosten gegenuber Magnesium-
oxid.

6.2.2 Loslichkeitsprodukt

Die Kristallisation von MAP ist u. a. abhangig vom Loslichkeitsprodukt Lyap. Wenn das
Produkt der Konzentrationen in der Losung geringer ist als das Loslichkeitsprodukt
(Gleichung 6.2), liegt eine ungesattigte LOsung vor und die Nahrstoffe bleiben in Losung.
Uberschreitet das Produkt der Konzentrationen von Mg, NH;* und PO4* das
Laslichkeitsprodukt von MAP (Ubersattigte Losung), kristallisiert das MAP aus, bis die
Losung wieder gesattigt ist. (SCHWISTER, 1999)

Luap = [Mg?] * [NH4'] « [PO4>] [mol*/®] Gleichung 6.2

In Wasser betragt bei 25 °C das Loslichkeitsprodukt von MAP 2,5 + 10™"® mol*/I*. Auf Ab-
wasser bzw. Schlammwasser kann dieser Wert jedoch nicht GUbertragen werden, da die
chemische Zusammensetzung des Abwassers die Randbedingungen fur die Kristallisa-
tion verandern. Es ist davon auszugehen, dass jedes Abwasser ein spezifisches Loslich-
keitsprodukt bei verschiedenen pH-Werten hat (DOYLE und PARSONS, 2002). Die
Untersuchung des Loslichkeitsproduktes ist somit nicht praxisrelevant und wird daher in
dieser Arbeit nicht weiter erortert.

6.2.3 pH-Wert

Bei der Einstellung des fur die Kristallisation optimalen pH-Wertes mussen die LOs-
lichkeit des MAP sowie die entsprechenden Dissoziationsgleichgewichte beachtet
werden. Abwasser(teil)strome, die aufgrund ihrer Zusammensetzung fur eine MAP-
Kristallisation in Frage kommen, weisen einen pH-Wert etwa im neutralen Bereich auf.
Die Ld&slichkeit verschiedener Magnesiumphosphatverbindungen ist in Bild 6.4 darge-
stellt. Bei pH-Werten von pH = 9 bzw. pH = 10 sind die Loslichkeiten am geringsten.
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Bild 6.4: Loslichkeit verschiedener Magnesiumphosphate in Abhangigkeit

vom pH-Wert (SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988, verandert)

Das NH3s/NH4-Dissoziationsgleichgewicht ergibt sich aus folgender Gleichung (KOLL-
BACH et al., 1996):

NH3 10°"

NH; + NH,4 exp ( 6344/T[K]) + 1OpH

Gleichung 6.3

T [K]: Abwassertemperatur in Kelvin.

Das in Bild 6.5 dargestellte NH3/NH4-Dissoziationsgleichgewicht weist flr ein wassriges
Medium mit 20 °C bei pH = 8,5 ca. 90 % NH4-N auf, und bei pH =9 liegen noch ca.
70 % als NH4-N vor. Bei hdheren Temperaturen wird das entsprechende NH3z/NH4-
Verhaltnis jeweils bei geringeren pH-Werten erreicht. Etwa ab pH = 9,5 dominiert bei
20 °C Ammoniak, allerdings ist bei diesem pH-Wert immer noch gentigend geléstes Am-
monium fur eine MAP-Kristallisation vorhanden. Der Prozess des Ammoniakstrippens
wird in der angegebenen Grolenordnung (Bild 6.5) nur durch eine entsprechende
gezielte Verfahrensausgestaltung erreicht. AuRerdem ist Ammonium im Abwasser in
vielfach héheren Konzentrationen enthalten als Phosphat, so dass geringe Stickstoffver-

luste aus dem Schlammwasser keine direkten Nachteile fur die MAP-Kristallisation be-
deuten.

Somit ergibt sich der fir eine MAP-Kristallisation relevante pH-Wert-Bereich zwischen
pH =7 — bei dem die Ldslichkeit verschiedener Magnesiumphosphate stark sinkt — und
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pH = 10, bei dem die Loslichkeiten wieder ansteigen und der Groldteil des Stickstoffes in
die Gasphase ubergeht. Um den gewunschten pH-Wert zu erreichen, ist in der Regel
eine Anhebung durch eine Lauge notwendig. In der Praxis wird hierfur Natronlauge
eingesetzt.
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Bild 6.5: pH-Wert- und temperaturabhéngiges Dissoziationsgleichgewicht

NH3/NH4

Verschiedene experimentelle Untersuchungen zur Bestimmung des optimalen pH-
Wertes fur die MAP-Kristallisation wurden fur unterschiedliche wassrige Ldsungen
durchgefuhrt. Ausgehend von pH-Werten im neutralen Bereich, erhdht sich der Kristalli-
sationsgrad zunachst mit steigendem pH-Wert. Bei pH =9,2 ermittelten SCHULZE-
RETTMER und YAWARI (1988) den optimalen pH-Wert fir eine MAP-Kristallisation in
Reinsubstanz. Die Rest-Phosphatkonzentration nimmt bei héheren pH-Werten nur noch
wenig ab, die Rest-Ammoniumkonzentration steigt jedoch wieder stark an. Nach
BOOKER et al. (1999) beginnt ab ca. pH =9,5 die Loslichkeit des MAP wieder zu
steigen, so dass etwa um diesen pH-Wert das Optimum fur eine Nahrstoffrickgewin-
nung liegt. CELEN und TURKER (2001) ermittelten bei anaerob behandeltem, melasse-
haltigem Industrieabwasser einen pH-Wert von pH = 7,5 als mindestens notwendig fur
eine Nahrstoffrickgewinnung mittels MAP-Kristallisation. Bei den meisten Versuchsein-
stellungen verbesserte sich der Wirkungsgrad bis zu einem pH-Wert von pH = 9,0.
Hohere pH-Werte wurden von den Autoren nicht eingestellt. Versuche zur MAP-Kristalli-
sation aus Schlammwasser bei pH-Werten zwischen pH = 7,8 und pH = 9,7 ergaben ein
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Optimum bei pH = 9,1 (SEKOULOV und STUBNER, 1990). SCHULZE-RETTMER und
BLANK (1992) geben an, dass die Kristallisation der in Abwasser bzw. Schlammwasser
enthaltenen gelosten lonen am besten bei pH-Werten zwischen pH =8 und pH =10
ablauft. Allerdings wird bei pH-Werten pH >9 nur die Rest-Phosphatkonzentration
minimiert, wohingegen die Ammoniumkonzentration wieder steigt. Das heif3t, in diesem
Fall werden vermehrt Magnesium- oder Calciumphosphate ohne Ammonium gebildet.

Zur Bestimmung des optimalen pH-Wertes ist festzuhalten, dass eine Vielzahl von
Untersuchungen hinsichtlich dieses Parameters existiert. In den veroffentlichten Ergeb-
nissen werden ahnliche pH-Bereiche angegeben. Der fur eine MAP-Kristallisation ideale
pH-Wert liegt im Bereich von pH = 8,5 bis 9,5. Das Optimum muss jedoch fur jeden
Einsatzfall bzw. jedes Abwasser gesondert ermittelt werden.

6.2.4 Stoffmengenverhaltnisse

In realen Losungen weicht das optimale stochiometrische Verhaltnis der MAP-
Kristallisation von der theoretischen Zusammensetzung von 1:1:1 ab. Zahlreiche Unter-
suchungen an flussigen Stoffstromen unterschiedlicher Herkunft und Zusammensetzung
wurden in den vergangenen Jahrzehnten durchgefuhrt. Allgemein gultige Angaben sind
nicht zu finden. Das experimentell ermittelte ideale N:P-Verhaltnis weicht nur geringfugig
um 5 % bis 10 % von dem molaren Gleichgewicht ab. Vorliegende Untersuchungsergeb-
nisse hinsichtlich der optimalen Mg-Dosierung weisen eine gro3ere Schwankungsbreite
auf. Haufig wird von einer Uberdosierung von Magnesium, vergleichbar mit dem Beta-
Wert (Kapitel 3.4.2.2), berichtet.

In den Laborversuchen von JAFFER et al. (2002) wurde eine leichte Uberdosierung von
Mg:P = 1,05:1,00 als Optimum fur die Elimination von 95 % des Gesamtphosphors
festgestellt, allerdings wird fur eine groftechnische Anwendung ein Verhaltnis von
Mg:P = 1,3:1,0 als besser geeignet empfohlen. Von AHN und SPEECE (2006) wurden
Untersuchungen bei einem Mg:P-Verhaltnis von 1:1 vorgenommen und dabei nur eine
50 %ige Phosphorentfernung festgestellt. Die Einstellung des molaren Gleichgewichtes
genugt fur eine zufriedenstellende Elimination demnach nicht. SIEGRIST et al. (1992)
definieren ein optimales Verhaltnis bei Mg:P =1,3:1,0. Von RAHAMAN et al. (2007)
wurde festgestellt, dass bei Mg:P-Verhaltnissen von 1,3:1,0 bzw. 1,5:1,0 etwa 83 %
bzw. 90 % des Phosphates kristallisieren, wohingegen bei molarem Gleichgewicht nur
etwa 60 % des Phosphates aus der flussigen Phase abgetrennt werden konnen. Zur
Minimierung des Rest-Phosphatgehaltes empfehlen SCHULZE-RETTMER und BLANK
(1992) eine Dosierung von Mg:P = 1,5:1,0. Eine Uberdosierung von Magnesium wird
auch von SUSCHKA et al. (2003) empfohlen und angegeben, dass ab Mg:P = 1,5:1,0
keine Steigerung des Ruckgewinnungsgrades mehr moglich ist. SEYFRIED et al. (1993)
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empfehlen ebenfalls die Uberstochiometrische Zugabe von Mg:P =1,3:1,0 fur eine
moglichst weitgehende Reduzierung des Phosphatgehaltes im Abwasser.

Der optimale Bereich fur das Mg:P-Verhaltnis liegt damit fur eine grof3technische An-
wendung zwischen 1,3:1,0 und 1,5:1,0. Griinde fir die teils erhebliche Uberdosierung
entsprechen denen der chemischen Phosphorelimination mittels Eisen- bzw. Aluminium-
salzen (Kapitel 3.4.2.2). Wie hoch die Uberdosierung von Magnesium sein muss, ist
u. a. abhangig von vorhandenen Konkurrenzreaktionen im Abwasser (JAFFER et al.,
2002). Abzuwagen sind die Vorteile der vermehrten Phosphatentnahme stets gegenuber
den resultierenden hoheren Chemikalienkosten. Verwertungsschwierigkeiten des MAP
durch geringfugig erhohte Magnesiumgehalte oder Probleme fur die Prozesse der Ab-
wasserreinigung durch geldstes Magnesium im Ablauf der MAP-Kristallisation sind nicht
zu erwarten.

6.2.5 Temperatur

BLANK (1996) konstatiert bei der MAP-Kristallisation eine lineare Abhangigkeit der Am-
monium- und Phosphat-Restkonzentrationen in der Losung von der Abwassertempera-
tur. Die Untersuchungen wurden bei 10, 20, 30, 40, 50 und 60 °C durchgefuhrt. Mit je-
weils um 10 °C sinkender Temperatur sind ca. 12 mg NH4-N/I bzw. 8 mg PO4-P/I mehr
eliminiert worden. In Untersuchungen von SCHULZE-RETTMER und YAWARI (1988)
war der Einfluss der Temperatur nicht so hoch, jedoch analytisch deutlich bestimmbar.
Der Restgehalt an NH4-N betrug 7,7 mg/l bei 25 °C und bei 10 °C mit 4,6 mg NH4-N/I
etwa 40 % weniger.

Der Einfluss der Temperatur auf den Wirkungsgrad der Ammoniumelimination wurde
von CELEN und TURKER (2001) im LabormaRstab in 200 ml-Becherglasern untersucht.
Das Mg:N:P-Verhaltnis betrug im Originalablauf der anaeroben Behandlung von
melassehaltigem Industrieabwasser 3,5:300:1 und nach Dosierung kunstlicher Phos-
phor- und Magnesiumquellen 1,2:1,0:1,2. Der Wirkungsgrad variierte in den Experimen-
ten nicht signifikant und betrug bezuglich der Ammoniumelimination bei 25, 30, 35 und
40 °C jeweils ca. 95 %. Damit leiten die Autoren fur diese Versuchsbedingungen keine
Temperaturabhangigkeit ab. Denkbar ist aber auch, dass der sich bei steigender Tem-
peratur verschlechternde Kristallisationsgrad in diesen Versuchen durch Ammoniakver-
luste in die Gasphase kompensiert wurde und somit analytisch eine scheinbar gleich-
bleibende Ammoniumelimination durch MAP-Kristallisation resultierte.

Die dargestellten Untersuchungsergebnisse sind vollstandig konsistent. Gesichert
scheint, dass geringe Temperaturen den Kristallisationsprozess nicht beeintrachtigen,
hohere Temperaturen jedoch eine Phosphorrickgewinnung ggf. erschweren konnen. In-
sofern ist zu berucksichtigen, dass beispielsweise das Schlammwasser vor der Kristalli-
sation idealerweise in einem Ausgleichsbehalter aufgefangen wird und nicht etwa nach
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einem Anaerobprozess direkt eingesetzt wird, wenn es noch ggf. hohere Temperaturen
aufweist. Die Durchflusszeiten in Eindickern genugen, um die Schlammwassertempera-
tur zu reduzieren. Insgesamt hat die Temperatur nur einen untergeordneten Einfluss auf
den Kristallisationsgrad von MAP.

6.2.6 Reaktionszeit

Bei dem chemischen Prozess der MAP-Kristallisation ist gegenuber biologischen
Vorgangen von vergleichsweise geringen Reaktionszeiten auszugehen. CELEN und
TURKER (2001) haben nach einer Reaktionszeit von fiinf Minuten keine weitere Redu-
zierung der Ammoniumkonzentrationen festgestellt. Dies ist unabhangig von der einge-
setzten Magnesiumquelle (Magnesiumoxid oder Magnesiumchlorid). Die Reaktion ist
des Weiteren unabhangig von den vorliegenden Stoffmengenverhaltnissen von Magne-
sium, Ammonium und Phosphat. Dies belegen Untersuchungen von SEKOULOV und
STUBNER (1990), bei denen fiir verschiedene Mg:N:P-Verhaltnisse jeweils nach ca. 15
Minuten nahezu der endgultige Eliminationsgrad erreicht war. Fur Kristallisation und
Sedimentation des Salzes genugen Ublicherweise 30 Minuten. Bei stark verschmutzten
Abwassern ist der Absetzvorgang leicht verzogert (SCHULZE-RETTMER und YAWARI,
1988).

Die Zeit bis zur Beendigung der Reaktion kann ungeachtet der verwendeten Magne-
siumquelle bzw. der vorliegenden Stoffmengenverhaltnisse mit maximal 15 Minuten an-
gesetzt werden. Naturgemal} ist eine gute Durchmischung des Systems erforderlich.
Vorteilhaft ist daher, fur die Zugabe des Fallmittels und der Natronlauge eine Einsatz-
stelle mit moglichst hoher Turbulenz zu wahlen bzw. durch Einblasen von Luft oder
mittels eines Ruhrwerkes eine gute Durchmischung zu gewahrleisten. Fur die an-
schlielende Sedimentation ist eine Beruhigungszone vorzusehen.
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6.2.7 Zusammenfassung

Aus den Betrachtungen der Kapitel 6.2.2 bis 6.2.6 lassen sich hinsichtlich des in Kapitel
5 beschriebenen PRISA-Verfahrens folgende Schlussfolgerungen ziehen und Rahmen-

bedingungen fur die labor- und halbtechnischen Versuche definieren (Tabelle 6.3):

Tabelle 6.3:

Schlussfolgerungen und resultierende Rahmenbedingungen fur

die MAP-Kristallisationsversuche beim PRISA-Verfahren

Schlussfolgerung

Rahmenbedingung fir den Versuchsbetrieb

Die MAP-Kristallisation ist abhangig vom
Léslichkeitsprodukt. Jedes Abwasser hat bei
verschiedenen pH-Werten jeweils ein spezifi-
sches Loslichkeitsprodukt.

Das Loslichkeitsprodukt wird nicht ndher unter-
sucht, da letztlich keine Ubertragbarkeit vom
untersuchten Abwasser auf andere Abwasser

mdglich ist.

Neben der Temperatur bestimmt der pH-
Wert das NH4/NH;-Dissoziationsgleichge-
wicht sowie die Ldslichkeit verschiedener
Magnesium-Verbindungen und ist damit
einer der entscheidendsten Parameter fir

die MAP-Kristallisation.

Im Bereich pH=8,5 bis pH=95 wird das
Optimum vermutet. Der pH-Wert wird umfang-
reich untersucht.

Das optimale Mg:N:P-Verhaltnis fir den Be-
trieb der MAP-Kristallisation unter nicht idea-
len Laborbedingungen weicht von dem theo-
retischen molaren Gleichgewicht ab.

Die Uberdosierung von Magnesium zwischen
Mg:P =1,3:1,0 1,5:1,0 erscheint
Optimum. Das Mg:N:P-Verhaltnis wird umfang-

und als

reich untersucht.

Der Einfluss der Temperatur auf die MAP-
Kristallisation ist umstritten, in keinem Fall je-
doch fur die im Schlammwasser vorliegen-

den Temperaturen von grof3er Bedeutung.

Die Durchflusszeit im Eindicker gentigt, um das
Schlammwasser auf 10 °C bis 20 °C abzu-
kihlen. In diesem Temperaturbereich kann von
einer gut funktionierenden MAP-Kristallisation
ausgegangen werden. In jedem Fall wird eine
gezielte Absenkung der Schlammwassertem-
peratur nicht als zielfihrend angesehen und
dieser Parameter keiner weiteren Untersu-

chung unterzogen.

Die Kristallisation des MAP ist nach maximal
15 Minuten abgeschlossen. Etwa weitere 15
Minuten sind ausreichend flr eine vollstan-
dige Sedimentation des MAP.

Die Kristallisationsreaktion ist als hinreichend
untersucht zu bezeichnen. Ein umfangreiches
Untersuchungsprogramm zur Reaktionskinetik
ist somit nicht erforderlich. Die Versuchsreakto-
ren werden fur einen Batch-Betrieb ausgelegt.
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7  Untersuchungen zur Phosphorrickgewinnung mit dem
PRISA-Verfahren

7.1 Laborversuche zur Phosphatricklosung

7.1.1 Versuchsaufbau

Die Laborversuche zur Phosphatricklosung wurden im Labormalistab mit ver-
schiedenen Mischungsverhaltnissen von Uberschuss- (USS) und Priméarschlamm (PS)
durchgefiinrt. Der Uberschussschlamm stammte aus der halbtechnischen Versuchs-
anlage, die in Kapitel 7.2.1.1 beschrieben ist. In dieser wurde der Phosphor ausschlief3-
lich biologisch aus dem Abwasserstrom entfernt. Der verwendete Primarschlamm wurde
aus dem Eindicktrichter des Vorklarbeckens der Klaranlage Neuss-Sud abgezogen. Der
Uberschussschlamm wird auf dieser Klaranlage separat maschinell eingedickt, so dass
im Vorklarbecken ausschlieRlich Primarschlamm abgezogen werden konnte.

Drei unterschiedliche, parallel verlaufende Eindick- bzw. Rucklésevarianten wurden
eingesetzt:

1. Statische Eindickung,
2. Tagliches, kurzes Durchmischen,
3. Permanentes Durchmischen.

Zur Simulation einer statischen Schlammeindickung wurde der Schlamm in funf gleich-
artige Ein-Liter-Gefalke geflllt (Bild 7.1), so dass er bis zu finf Tage sedimentieren
konnte. Fur die Varianten 2 und 3 mit Durchmischung wurde der Schlamm in Gefal3e mit
einem Volumen von jeweils funf Litern geflllt. Im ersten Funf-Liter-Gefald (tagliches,
kurzes Durchmischen) wurde der Schlamm taglich zur gleichen Tageszeit einmal kurz
manuell durchmischt, im zweiten Flnf-Liter-Gefal} sorgte ein Ruhrwerk im Gefald fir
eine permanente Durchmischung. Das Ruhrwerk lief Uber den gesamten Versuchszeit-
raum von funf Tagen mit ca. 18 Umdrehungen pro Minute.
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Variante 1: Variante 2: Variante 3:
Statische Eindickung Tagliches kurzes Permanentes
(Ein-Liter-Gefale) Durchmischen Durchmischen
(FUnf-Liter-Gefalie (Funf-Liter-Gefalle
sowie Ein-Liter- sowie Ein-Liter-
Probennahmegefal}) Probennahmegefal})
Bild 7.1: Eindickvarianten zur Phosphatriicklésung (Laborversuche)

7.1.2 Versuchsdurchfiihrung

Es wurden fur die drei Eindickvarianten drei verschiedene Mischungsverhaltnisse von
Uberschussschlamm zu Priméarschlamm eingestellt (USS:PS = 1:1; 2:1; 1:2) sowie je-
weils zundchst ein Rickléseversuch ausschlieRlich mit Uberschussschlamm bzw.
Primarschlamm durchgefuhrt. Da die Analysen der separaten Primarschlammeindickung
(Versuchsreihe e) teilweise unerwartete Ergebnisse lieferten, wurde diese Versuchs-
reihe zur Absicherung wiederholt (Versuchsreihe f). Die Versuche erstreckten sich
jeweils Uber funf Tage. In Tabelle 7.1 sind die Volumenverhaltnisse der Versuche sowie
die resultierenden TS-Verhaltnisse zusammengestellt.

Tabelle 7.1: Volumen- und TS-Verhaltnisse der durchgefiuhrten Laborversuche
Versuchs- | Volumenverhaltnis TS-Verhaltnis Ts-Gehalt TS-APte”
reihe ) ) Mischung aus USS
USS [] PS [] USS [g/] PS [g/1] [9/1] [%]
a 1 0 5,0 0 5,0 100
b 2 1 20,4 1,0 13,9 98
c 1 2 10,2 2,0 4,7 72
d 1 1 4,0 9,8 6,9 29
e 0 1 0 19,7 19,7 0
f 0 1 0 15,9 15,9 0

Der hohe TS-Gehalt des Uberschussschlammes bei den Volumenverhaltnissen 2:1 bzw.
1:2 (Versuchsreihe b und c) ist darin begrindet, dass im Vorfeld der Probennahme die
Rucklaufschlammpumpe der Versuchsanlage ausgefallen war. Somit wurde der belebte
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Schlamm im Nachklarbecken gestapelt, und es stellten sich Feststoffgehalte von
>10g TS/l bzw. >20g TS/l ein. Die stark schwankenden TS-Gehalte des Primar-
schlammes ergaben sich aus den unterschiedlich langen Eindickzeiten im Trichter des
Vorklarbeckens der Klaranlage Neuss-Sud. Abgezogen wird der Primarschlamm dort
zweimal taglich, namlich um sechs und um zwolf Uhr. Wurde der Schlamm fiur die
Laboruntersuchungen morgens aus dem Uberwiegend leeren Trichter entnommen, war
dieser weniger stark eingedickt als bei Entnahme kurz vor der Entleerung am Mittag.

Vor Beginn der Versuchsreihe wurde der Schlamm nach jeweiliger Ermittlung des TS-
Gehalts von Primar- bzw. Uberschussschlamm im vorgesehenen Volumenverhaltnis ge-
mischt und in die VersuchsgefalRe geflllt. Eine Probe des Gemisches wurde auf die
Pges- und Nges-Gehalte analysiert. Ein Teil des Schlammgemisches wurde filtriert und die
Anfangskonzentrationen an Phosphat (PO4-P) und Ammonium (NH4-N) im Filtrat
bestimmt. Fur diese Analytik wurden Kuvettentests (Fabrikat Fa. Dr. Lange) eingesetzt.

Bei den Versuchen der statischen Eindickung, fur welche zum Versuchsstart funf Ein-
Liter-Gefalle (Bild 7.1) mit dem entsprechenden Schlammgemisch geflllt wurden, ist
taglich ein GefaR zur Ermittlung des Uberstandswasseranteils und fiir die Analytik der
PO4-P- und NH4-N-Konzentrationen im Uberstand verwendet und der Inhalt anschlie-
Rend verworfen worden. Schwebstoffe im Uberstandswasser wurden vor der Durch-
fuhrung der Analytik abfiltriert. In den Ubrigen Gefal3en dickte der Schlamm weiter ein.
Dem Funf-Liter-Gefald mit kurzer taglicher Durchmischung wurde nach der Durchmisch-
ung eine Schlammprobe von einem Liter enthommen, die dann drei Stunden sedimen-
tierte. AnschlieBend wurde das Uberstandswasser entnommen, dessen Volumen erfasst
sowie in der filtrierten Probe die enthaltenen Konzentrationen an PO4-P und NH4-N
ermittelt. Aus dem Funf-Liter-Gefal® mit permanenter Durchmischung wurde ebenfalls
taglich eine Schlammprobe von einem Liter entnommen. Im Anschluss sedimentierte
der Schlamm drei Stunden, bevor das Uberstandswasser entnommen wurde. Die Men-
genanteile von Schlamm und Uberstand wurden erfasst und im filtrierten Uberstands-
wasser die PO4-P- und NH4-N-Konzentrationen ermittelt.

7.1.3 Ergebnisse

7.1.3.1  Untersuchung der Phosphatkonzentration

Die in Bild 7.2 dargestellten Diagramme veranschaulichen den Einfluss der Art der
Schlammeindickung (statische Eindickung, tagliches kurzes Durchmischen, permanen-
tes Durchmischen) und des Mischungsverhaltnisses USS:PS auf die Phosphatkonzen-
tration im Uberstandswasser. Es werden ausschlieRlich die aus der Riicklésung resul-
tierenden Phosphatkonzentrationen dargestellt, indem die Phosphatkonzentrationen des
Versuchsstarts subtrahiert wurden. Daher beginnen alle Kurven bei 0 mg PO4-P/I. Wenn
die Rucklosung von Refixierungsvorgangen uberkompensiert wird, ergeben sich rech-
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nerisch negative Phosphatkonzentrationen. Die Konzentrationen fur den ersten bis vier-
ten Tag wurden jeweils 24 Stunden nach dem vorangegangenen Analysewert ermittelt.

statische Eindickung

30 Anteil USS =98%
20 _ .- -
Fe) 10 100%
£ 2%
a 0 0%
< 29%
g -10 0%
-20
0 1 2 3 4
Aufenthaltszeit [d]
kurzes Durchmischen
120 Anteil USS =98%
100

S =—m

PO,-P [mg/l]

Aufenthaltszeit [d]

permanentes Durchmischen ... ..

2%
100%
29%

0%

PO,-P [mg/l]

0%

Aufenthaltszeit [d]

Bild 7.2: Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser bei statischer
Eindickung sowie kurzem bzw. permanentem Durchmischen
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Wenn der Schlamm lediglich einer statischen Eindickung unterzogen wird, werden
erwartungsgemaR die niedrigsten Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser
festgestellt. Dies gilt fur alle sechs untersuchten Mischungsverhaltnisse. Die Ursache fur
diese geringen Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser liegt in der schlechten
Durchmischung von fester und flussiger Phase. Zwar sorgt das anaerobe Milieu bei den
Mikroorganismen fur den Abbau bzw. die Rucklésung von gespeichertem Polyphosphat,
allerdings gelangt dieses phosphatreiche Wasser aufgrund ausbleibender Turbulenzen
nicht in die oberen Schichten des Uberstandswassers, sondern verbleibt zwischen den
Flocken des belebten Schlammes. Wird der Schlamm allerdings durchmischt, so kann
die hochkonzentrierte fliissige Phase ins Uberstandswasser tberfiihrt werden. Weitaus
hohere Phosphatkonzentrationen ergeben sich demzufolge, wenn der Schlamm perma-
nent oder periodisch durchmischt wird.

Weiterhin auffallig bei einem Vergleich der Kurven in den Diagrammen von Bild 7.2 ist,
dass tendenziell mit geringeren Anteilen Uberschussschlamm fir alle drei Eindickvarian-
ten die rickgeloste Phosphatkonzentration Uber die Versuchsdauer kaum zunimmt. Fur
die beiden Versuchsreihen e und f, bei denen ausschlie3lich Primarschlamm untersucht
wurde (0 % USS), ist jeweils nur eine sehr geringe Konzentrationssteigerung messbar.
Dies lasst sich auf das Fehlen der Polyphosphat speichernden Mikroorganismen zurick-
fuhren, die naturgemaf im belebten Schlamm zu finden sind.

Bei allen drei Eindickvarianten wurden die weitaus hochsten Phosphatkonzentrationen
bei einem TS-Anteil des Uberschussschlammes von 98 % erzielt (Versuchsreihe b, Vo-
lumenverhaltnis USS:PS = 2:1). Der hohe TS-Gehalt des Uberschussschlammes von
20,4 g/l ist auf die in Kapitel 7.1.2 erlauterten langen Aufenthaltszeiten in der Nach-
klarung zuruckzufuhren. Fur die Variante ,kurzes Durchmischen® ergaben sich mit
diesem Mischungsverhaltnis Konzentrationen von ca. 100 mg PO4-P/l. Bei permanent
durchmischtem Schlamm lag der Maximalwert bei 123 mg POs-P/I. Mit etwa 60 mg POs-
P/l wurden in der Versuchsreihe ¢ (Uberschussschlammanteil 72 %) fiir den kurz und
permanent durchmischten Schlamm sowie in Versuchsreihe a (ausschlieBlich Uber-
schussschlamm) bei kurzer Durchmischung ca. 40 % bis 50 % geringere Konzen-
trationen erzielt. Die Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser bei den Versuchen
mit einem TS-Anteil des Uberschussschlammes von 29 % (Versuchsreihe d) waren
deutlich geringer als bei den vorgenannten TS-Verhaltnissen, allerdings mit ca.
30 mg PO4-P/l noch signifikant hoher als bei den Versuchen ausschlie3lich mit Primar-
schlamm, bei denen die Phosphatkonzentrationen jeweils kaum zunahmen (Versuchs-
reihen e und f).

Festzuhalten ist, dass lediglich der TS-Gehalt des Uberschussschlammes einen Einfluss
auf die Phosphatkonzentration des Uberstandswassers hat, nicht aber die Beimischung
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bzw. der TS-Gehalt des Primarschlammes. Je héher der TS-Gehalt des Uberschuss-
schlammes ist, desto hoher sind auch die rickgelosten PO4-P-Konzentrationen.

7.1.3.2 Untersuchung der Phospatricklosung

Zur Ermittlung der Phosphatfracht im Uberstandswasser wurden die Phosphatkon-
zentrationen und die Mengen des Uberstandswassers erfasst. Fiir die permanent bzw.
die taglich einmal durchmischten Schlamme wurde nach einer Absetzzeit von drei Stun-
den — nach der sich eine Trennlinie zwischen fester Phase und Uberstandswasser gebil-
det hatte — das Volumen des Uberstandswassers anhand der Skalierung am MessgefaR
ermittelt. FUr die statisch eingedickten Schlamme wurde nach der Absetzzeit von ein bis
vier Tagen — also entsprechend der Probenahme zur Untersuchung der Schlammwas-
serzusammensetzung — die Uberstandswassermenge an der Skalierung des Absetzge-
fales abgelesen.

Bei der Betrachtung der ruckgelosten Phosphatmenge wird ausschlieBlich die durch
Rucklosungsprozesse entstandene Phosphatbelastung im Schlammwasser beruck-
sichtigt. Analog zu Kapitel 7.1.3.1 wird deshalb von den im Verlauf der Eindickung bzw.
Rucklosung ermittelten Phosphatkonzentrationen die Phosphatkonzentration im
Schlammwasser zu Beginn des Ruckloseversuches in Abzug gebracht. Als Bezugs-
groRe des ruckgelosten Phosphatanteils wird die bei Versuchsstart (0. Tag) ermittelte
Pges-Menge des Schlammgemisches verwendet. Die Phosphatricklosung wird damit
nach Gleichung 7.1 ermittelt.

PO4-Prick = Vow * [C(PO4'PUW) - C(PO4'PUW»0)] + 100 [%]

Vs * C(Pges) Gleichung 7.1
V: Volumen [l],
C: Konzentration [mg/I],
PO4-P: Phosphatphosphor,
Pges: Gesamtphosphor,
Index ,UW*: Uberstandswasser,
Index ,UW,0* Uberstandswasser beim Versuchsstart,
Index ,KS*: Klarschlamm.

In die Berechnung der prozentualen Riicklésung geht neben der im Uberstandswasser
gemessenen Phosphatkonzentration ebenfalls die Menge des durch Sedimentation des
Schlammes entstandenen Uberstandswassers und damit das Schlammabsetzverhalten
ein. Eine Verbesserung der Schlammabsetzbarkeit bzw. eine vollstandige Fest-Fllssig-
Trennung wiurde daher zur Berechnung einer hoheren Rucklésung flhren. Allerdings
wird bewusst die Berechnung der Ricklésung auf diese Weise durchgefuhrt, um eine
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weitgehende Ubertragbarkeit der Ergebnisse auf den Betrieb kommunaler Klaranlagen
zu gewahrleisten, in denen eine kostengunstige statische Voreindickung betrieben wird.

In Bild 7.3 ist die Phosphatricklosung jeweils fur die verschiedenen Mischungs-
verhaltnisse der drei Eindickvarianten dargestellt. Bei einem TS-Anteil aus Uberschuss-
schlamm von 98 % (Volumenverhaltnis 2:1, Versuchsreihe b) wurden die hochsten
Phosphatkonzentrationen festgestellt (Kapitel 7.1.3.1). Die Phosphatrucklosung dieses
Ansatzes fiel jedoch sehr gering aus. Ursache hierfirr ist die geringe Menge an Uber-
standswasser, die umso kleiner ausfallt, je hoher der TS-Gehalt der Schlammprobe im
Eindickversuch ist. Nach vier Tagen statischer Eindickung waren in Versuchsreihe b
lediglich 120 ml Uberstandswasser abzuziehen.

Bei der Uberschussschlamm-Eindickung ohne Primarschlamm (Versuchsreihe a) wurde
fur die Varianten ,kurzes® und ,permanentes Durchmischen® jeweils die weitaus hochste
Phosphatrtucklosung mit ca. 25 % bzw. 20 % nach bereits drei Tagen erreicht. Die
Phosphatkonzentrationen dieser Versuche betrugen dagegen nur 40 mg PO4-P/I bis
60 mg PO4-P/ und waren damit deutlich niedriger als die Maximalwerte von
> 100 mg PO4-P/I (Bild 7.2). Die Rucklésung in den Versuchsreihen b bis f mit Schlamm-
gemischen und reinem Primarschlamm lagen fur die Varianten ,kurzes Durchmischen®
und ,permanentes Durchmischen® < 6 %. Bei der statischen Eindickung konnten keine
nennenswerten Rucklosungen erreicht werden, unabhangig von den Mischungsverhalt-
nissen und TS-Gehalten der Schlamme. Damit lasst sich mit der separaten Eindickung
von Uberschussschlamm die effektivste Riicklésung von Phosphat erzielen.
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Bild 7.3: Phosphatrickldosung bei statischer Eindickung sowie kurzem bzw.
permanentem Durchmischen
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7.1.3.3  Schlussfolgerungen

Folgende Gesetzmalliigkeiten lassen sich aus den durchgeflhrten Laborversuchen
ableiten:

e Die statische Eindickung fuhrt fur alle untersuchten Schlammmischungen zu den mit
Abstand geringsten Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser. Die nach per-
manentem bzw. kurzem Durchmischen erzielten Phosphatkonzentrationen im
Uberstandswasser fallen im Vergleich zur statischen Eindickung mindestens um den
Faktor 5 hoher aus.

e Durch eine gemeinsame Eindickung von Primar- und Uberschussschlamm kénnen
keine erhdhten Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser erzielt werden.

e Entscheidend fir hohe Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser ist ein hoher
TS-Gehalt des Uberschussschlammes.

¢ Die signifikant hochsten Phosphatricklosungen werden in taglich kurz durchmischtem
reinem Uberschussschlamm erzielt. Hier ist nach drei Tagen Aufenthaltszeit eine
Rucklésung von 20 % bis 25 % des Pges-Gehaltes des Uberschussschlammes maég-
lich. Der TS-Gehalt lag in den Versuchen bei rund 5 g TS/I, was etwa dem durch-
schnittlichen TS-Gehalt von Uberschussschlamm entspricht, der aus Nachklarbecken
kommunaler Klaranlagen abgezogen wird.
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7.2 Untersuchungen zur Phosphorrickgewinnung im halbtech-
nischen Mal3stab

7.2.1 Versuchsaufbau

7.2.1.1  Vermehrte biologische Phosphataufnahme

Das PRISA-Verfahren setzt eine vermehrte biologische Phosphorelimination (Bio-P) im
Hauptstrom voraus. Um fir die Untersuchungen Uberschussschlamm erhalten zu
konnen, der keine Metallsalze aus der chemischen Phosphorelimination enthalt, wurde
eine Versuchsklaranlage mit Stickstoffelimination und ausschlieRlich biologischer Phos-
phorelimination betrieben. Das Verfahrensschema der halbtechnischen Belebungsstufe
sowie die zugehorigen Beckenvolumina sind in Bild 7.4 dargestellt.

Rechen Bio-P Denitrifikation Nitrifikation Nachklarung
0,6 mm 2m3 3m3 3ms 2,5m3
Zulauf nach

Rezirkulation

Y
A

V
»
»

Uberschuss-
Rucklaufschlamm schlamm
Bild 7.4: Verfahrensschema der Bio-P-Versuchsklaranlage im halbtech-

nischen Mal3stab

7.2.1.2 Schlammbehandlung

In Laufe der Versuche wurden zwei verschiedene Versuchsanlagen zur Schlamm-
behandlung betrieben, die sich hinsichtlich ihres Behaltervolumens bzw. Durchsatzes
unterschieden. Das verfahrenstechnische Konzept der Schlammbehandlungsanlage war
jeweils identisch und ist in Bild 7.5 dargestellt. Die Volumina der Eindicker und der
Faulbehalter sind in Tabelle 7.2 angegeben.

Die Versuchsanlage war durchgangig zweistral’ig aufgebaut, so dass Uber den
gesamten Versuchszeitraum eine Stralle als Referenzstralle (Strale 1) gemall dem
heutigen Stand der Technik betrieben werden konnte. In Stralle 2 wurden die Mal}-
nahmen zur gezielten Phosphatrickldsung durchgefuhrt (Kapitel 7.2.2.2). Die Schlamm-
wasser dieser Stral’e wurden fur eine spatere Ruckgewinnung des Phosphors verwen-
det.
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Uberschuss-
schlamm
(Bio-P-Anlage)

Voreindicker 1

\

Faulbehalter 1

Uberstandswasser VE 1

Nacheindicker 1

\

Uberstandswasser NE 1

—» Schlammaustrag

StralRe 1
(Referenz)

[
|

MAP-

Kristallisation |

Uberstandswasser VE 2

Voreindicker 2

Faulbehalter 2

Uberstandswasser NE 2

Nacheindicker 2

Schlammaustrag

Stral3e 2
(PRISA)

Bild 7.5:
Tabelle 7.2:
Anlage 1 Anlage 2
Voreindicker 1 150 Liter 200 Liter
Voreindicker 2 180 Liter 300 Liter
Faulbehalter 500 Liter 1.000 Liter
Nacheindicker 1/2 50 Liter 160 Liter

7.21.3

MAP-Kristallisationsanlagen

Verfahrensschema der Versuchsanlage zur Schlammbehandlung

Behaltervolumina der Versuchsanlagen zur Schlammbehandlung

Zur MAP-Kristallisation wurden zwei Versuchsanlagen betrieben, die sich hinsichtlich
ihres Durchsatzes, der Behalteranordnung und der Art des Ruhrwerkes unterschieden.
AuRerdem wurde eine Versuchsanlage mit Beutelfiltern eingesetzt.

In Bild 7.6 ist das Schema der MAP-Kristallisationsanlage 1 dargestellt. Aus der
Schlammwasservorlage wurde der Mischbehalter beschickt, in dem zur Vermischung
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von Schlammwasser und Fallmittel ein Ruhrwerk eingebaut war. Aul3erdem war im
Mischbehalter eine pH-Messsonde (Fabrikat Fa. WTW) installiert. Die Beschickungs-
pumpe schaltete sich bei Erreichen des maximalen Fullstands Uber eine im Mischbe-
halter installierte Hohenstandsmessung ab. Der Kristallisationsbehalter diente gleich-
zeitig als Eindicker. Uber einen am Boden liegenden Abzug konnte das eingedickte
MAP in einen Sammelbehalter abgelassen werden.

NaOH
H6henstand-l pH-Messung

messung ‘ ¢—Mgo

»

Mischbehilter

/ Tuchfilter

A Schlammwasser-
ricklauf

Kristalli- >
NH,CI - 6H,0 sations-

NH,HCO, behilter

Schlammwasser-

Schlammwasser
> riucklauf

-

MAP-
Sammel-
behélter

Schlammwasservorlage

MAP

Bild 7.6: Verfahrensschema der MAP-Kristallisationsanlage 1 mit Sedimen-
tation

In der MAP-Kristallisationsanlage 2 (Bild 7.7) wurde die Einmischung des Fallmittels und
die Kristallisation/Sedimentation periodisch in einem Behalter vorgenommen. Die Volu-
mina der einzelnen Becken sowie die Ruhrwerksdrehzahlen der beiden MAP-Kristalli-
sationsanlagen sind in Tabelle 7.3 zusammengestellt.
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NH,CI - 6H,0

NH4HCO;

=

Schlammwasser-
riicklauf

09

Misch-,
Kristallisations- und
Sedimentations-
behalter

Schlammwasser-
ricklauf

MAP-
Sammel-
behilter

MAP

Bild 7.7: Verfahrensschema der MAP-Kristallisationsanlage 2 mit Sedimen-
tation
Tabelle 7.3: Beckenvolumina sowie Rihrwerksdrehzahlen der MAP-Kristallisa-
tionsanlagen 1 und 2
Anlage 1 Anlage 2
Schlammwasservorlage | 1.000 Liter 1.000 Liter
Mischbehalter 50,4 Liter
400 Liter
Kristallisationsbehalter 100 Liter
MAP-Sammelbehalter 3 Liter 3 Liter
Ruhrwerksdrehzahl 1.600 U/min 150 U/min

Alternativ zu dieser konventionellen Variante der Phosphatkristallisation mit Misch- und
Sedimentationsbehalter wurde eine Versuchsanlage mit Beutelfiltern konzipiert, in der
die Bildung und Abtrennung der Kristalle aus der flissigen Phase simultan stattfinden
konnten (Bild 7.8). In das Beutelfiltergehause konnen Beutelfilter mit Porengréfden von
ca. 1 um bis 600 um und unterschiedlichen Materials eingesetzt werden. Fur die Ver-
suche wurde ein Polypropylenfilter verwendet, dessen Filterflache ca. 0,15 m? betragt.
Der maximale Durchsatz lag bei 12 m®h bei einem Betriebsdruck von 10 bar.




104 Untersuchungen zur Phosphorriickgewinnung mit dem PRISA-Verfahren

Beutelfiltergehduse
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Bild 7.8: Verfahrensschema der MAP-Kristallisationsanlage mittels Beutel-
filter
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7.2.2 Versuchsdurchfuhrung

7.2.2.1 Betrieb der Anlage zur vermehrten biologischen Phosphataufnahme

In die Versuchsklaranlage wurde uber einen als Vorklarung eingesetzten Siebrechen der
Spaltweite 0,6 mm ein Zulaufvolumenstrom von Qg, =350 I/h aus dem Ablauf des
Sandfanges der Klaranlage Neuss-Sud geleitet. Der Zu- und Ablauf der Bio-P-Versuchs-
klaranlage sowie der abgezogene Uberschussschlamm wurden durch regelmaBige Rou-
tineanalytik Uber einen Zeitraum von insgesamt 551 Versuchstagen mittels Kuvetten-
tests (Fabrikat Fa. Dr. Lange) Uberwacht (Tabelle 7.4).

Tabelle 7.4: Beprobung der Bio-P-Klaranlage

Parameter | Zulauf Dr. Lange Test | Ablauf Dr. Lange Test

CSB phasenweise LCK 114 einmal wochentlich | LCK 314
werktaglich

Pges werktaglich LCK 350 werktaglich LCK 349

PO4-P phasenweise LCK 350 phasenweise LCK 349
werktaglich werktaglich

Nges werktaglich LCK 338 werktaglich LCK 238

NH4-N phasenweise LCK 303 phasenweise LCK 304
werktaglich werktaglich

NO3-N - - phasenweise LCK 339

einmal wochentlich

Von Montag bis Freitag wurden taglich 350 Liter Uberschussschlamm (USS) aus der
Versuchsklaranlage abgezogen, so dass 1.750 Liter USS pro Woche (durchschnittlich
250 1/d) aus dem System entfernt wurden. Der Trockensubstanzgehalt im Belebungs-
becken betrug ca. 3,5¢g/l. Der Volumenstrom des Ricklaufschlammes betrug
Qrs = 350 I/h (entspricht 100 % Q,), die interne Rezirkulation Qgrz = 700 I/h (entspricht
200 % Q).

7.2.2.2 Betrieb der Anlage zur Schlammbehandlung

Der Untersuchungszeitraum gliederte sich in elf Versuchsphasen (Tag 1 bis Tag 1.022).
Die Untersuchungsdauer, die zugehdrigen Verfahrenseinstellungen und Betriebsweisen
der Voreindicker sowie die in die Voreindicker eingeleiteten Mengen an Uberschuss-
schlamm (USS) und ggf. vorgeklartem Abwasser (VK Abwasser) sind in Tabelle 7.5
zusammengestellt. Die hydraulische Durchflusszeit der Faulbehalter betrug in beiden
Stralien jeweils 20 Tage, im Nacheindicker jeweils einen Tag.
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Tabelle 7.5: Betriebseinstellungen und Beschickung der Voreindicker
Voreindicker 1 Voreindicker 2
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 2 Tage, Mischen 1x pro Tag und
Phase 1 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT1-104 Beschickung nur USS nur USS
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 2 Tage, Mischen 2x pro Tag und
Phase 2 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 105-139 Beschickung nur USS nur USS
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 1x pro Tag und
Phase 3 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 140 - 242 Beschickung nur USS nur USS
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 1x pro Tag und
Phase 4 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 280 - 452 Beschickun USS (130 Liter) und VK Abwasser |USS (156 Liter) und VK Abwasser
9 (20 Liter) = 6,5:1 (24 Liter) = 6,5:1
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 1x pro Tag und
Phase 5 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 456 - 574 Beschick USS (120 Liter) und VK Abwasser [USS (144 Liter) und VK Abwasser
eschickung (30 Liter) = 4:1 (36 Liter) = 4:1
Betriebseinstellun 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 3x pro Tag und
Phase 6 9 wieder absetzen lassen
VT 595 - 671 Beschick USS (140 Liter) und VK Abwasser |USS (226 Liter) und VK Abwasser
eschickung (30 Liter) = 4:1 (54 Liter) = 4:1
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 3x pro Tag und
Phase 7 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 673 - 765 Beschick USS (153 Liter) und VK Abwasser |USS (225 Liter) und VK Abwasser
eschickung (17 Liter) = 9:1 (25 Liter) = 9:1
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 2 Tage, Mischen 3x pro Tag und
Phase 8 Betriebseinsteliung wieder absetzen lassen
VT 766 - 831 Beschick USS (162 Liter) und VK Abwasser |USS (195 Liter) und VK Abwasser
eschickung (18 Liter) = 9:1 (25 Liter) = 8:1
. . 1 Tag, nur absetzen lassen 2 Tage, Mischen 2x pro Tag und
Phase 9 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 835 - 905 Beschick USS (162 Liter) und VK Abwasser |USS (195 Liter) und VK Abwasser
eschickung (18 Liter) = 9:1 (25 Liter) = 8:1
Betriebseinstell 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 2x pro Tag und
Phase 10 etriebseinsteliung wieder absetzen lassen
VT 906 - 943 Beschick USS (162 Liter) und VK Abwasser |USS (225 Liter) und VK Abwasser
eschickung (18 Liter) = 9:1 (25 Liter) = 9:1
. , 1 Tag, nur absetzen lassen 3 Tage, Mischen 2x pro Tag und
Phase 11 Betriebseinstellung wieder absetzen lassen
VT 946 - 1022 . .
Beschickung nur USS nur USS

VT: Versuchstag

Um gezielt eine verstarkte Phosphatrucklosung im Voreindicker zu erreichen, wurde fur
die Stral’e 2 eine verlangerte Eindickzeit von zwei bzw. drei Tagen gewahlt. Das mit
ruckgelostem Phosphat hoch belastete Schlammwasser des unteren Bereiches des Ein-
dickers wurde in den Uberstand Gberfiihrt, indem der Inhalt des Eindickers bis zu drei-
mal taglich durchmischt wurde. Dieser Durchmischung folgte wiederum ein Absetzvor-
gang mit erneuter Phasenseparation. In insgesamt sieben Phasen wurde der Uber-
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schussschlamm gemeinsam mit vorgeklartem Abwasser, das bereits einen Tag zuvor
aus der Versuchsklaranlage abgezogen worden war und ansauern konnte, in den Vor-
eindicker geleitet. Ziel war es, dadurch die Bildung organischer Sauren im anaeroben
Milieu des Eindickers zu induzieren und so die Rucklosung des Polyphosphates zu be-
schleunigen bzw. die Rucklésung bei den gewahlten Aufenthaltszeiten zu erhdhen.

Voreindicker 1 (VE 1), Faulbehalter 1 (FB 1) und Nacheindicker 1 (NE 1) dienten uber
den gesamten Versuchszeitraum als Referenzstrale. VE 1 und NE 1 wurden mit einer
Aufenthaltszeit von einem Tag betrieben. VE 1 wurde von Montag bis Donnerstag
einmal taglich mit Uberschussschlamm bzw. mit Uberschussschlamm und vorgeklartem
Abwasser beflllt. Die hydraulische Durchflusszeit in FB 1, der dienstags bis freitags mit
eingedicktem Schlamm aus VE 1 beschickt wurde, betrug 20 Tage. Der Abzug des Faul-
schlammes aus dem Faulbehalter und die Beschickung des Nacheindickers erfolgten
ebenfalls dienstags bis freitags. Der wochentliche Ablauf der Beschickung und des
Abzuges der einzelnen Behandlungsstufen in Stralle 1 der Schlammbehandlung ist in
Tabelle 7.6 zusammengestellt.

Tabelle 7.6: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung StralRe 1, ein Tag
Voreindickung

Voreindicker 1 (1 Tag)

Beschickung Uberschussschlamm

und vorgeklartes Abwasser Abzug Uberstand/Dickschlamm
Montag Dienstag

Dienstag Mittwoch

Mittwoch Donnerstag

Donnerstag Freitag

Faulbehalter 1 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm Abzug Faulschlamm

Dienstag Dienstag

Mittwoch Mittwoch

Donnerstag Donnerstag

Freitag Freitag

Nacheindicker 1 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm Abzug Uberstand/Faulschlamm
Dienstag Mittwoch

Mittwoch Donnerstag

Donnerstag Freitag

Freitag Montag (3 Tage)
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Die Versuche zur gezielten Phosphatricklosung wurden in der zweiten Stral’e der
Schlammbehandlung durchgefuhrt. Die Faulzeit im Faulbehalter 2 (FB 2) von 20 Tagen
sowie die eintagige Aufenthaltszeit in Nacheindicker 2 (NE 2) waren identisch mit
Stralde 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 7.7 (zwei Tage Voreindickung)
und Tabelle 7.8 (drei Tage Voreindickung) zusammengestellt.

Da die Versuchsanlage an Wochenenden nicht besetzt wurde, traten bei allen Betriebs-
weisen der Nacheindicker jeweils einmal wochentlich langere Aufenthaltszeiten auf.
Dies ist in der entsprechenden Zeile der Tabelle 7.6 bis Tabelle 7.8 vermerkt (,3 Tage®).

Tabelle 7.7: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung Stralie 2, zwei Tage
Voreindickung

Voreindicker 2 (2 Tage)

Beschickung Uberschussschlamm i

und vorgeklartes Abwasser Abzug Uberstand/Dickschlamm
Montag Mittwoch

Dienstag Donnerstag

Mittwoch Freitag

Freitag (spat) Montag (frih)

Faulbehalter 2 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm Abzug Faulschlamm

Mittwoch Mittwoch

Donnerstag Donnerstag

Freitag Freitag

Montag Montag

Nacheindicker 2 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm Abzug Uberstand/Faulschlamm
Mittwoch Donnerstag

Donnerstag Freitag

Freitag Montag (3 Tage)

Montag Dienstag
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Tabelle 7.8: Beschickung und Abzug Schlammbehandlung StralRe 2, drei Tage
Voreindickung

Voreindicker 2 (3 Tage)

Beschickung Uberschussschlamm )

und vorgeklartes Abwasser Abzug Uberstand/Dickschlamm
Montag Donnerstag

Dienstag Freitag

Freitag Montag

Faulbehalter 2 (20 Tage)

Beschickung Dickschlamm Abzug Faulschlamm
Donnerstag Donnerstag

Freitag Freitag

Montag Montag

Nacheindicker 2 (1 Tag)

Beschickung Faulschlamm Abzug Uberstand/Faulschlamm
Donnerstag Freitag

Freitag Montag (3 Tage)

Montag Dienstag

Bei den einzelnen Verfahrensstufen des Schlammbehandlungsprozesses wurden die
jeweiligen In- und Outputstrome beprobt und mit Klvettentests (Fabrikat Fa. Dr. Lange)
analysiert. Der Analysenumfang der einzelnen Schlamm- und Schlammwasserstrome ist
in Tabelle 7.9 zusammengestellt.

7.2.2.3 Betrieb der Anlagen zur MAP-Kristallisation

Im Mischbehalter (Bild 7.6) wurde das erforderliche Nahrstoffverhaltnis von Stickstoff zu
Phosphor (N:P) des Schlammwassers eingestellt. Es wurde vornehmlich Uberstands-
wasser aus VE 2 verwendet, dem das hoch ammoniumhaltige Schlammwasser des
NE 2 zugegeben wurde. Zur exakten Einstellung eines gewunschten molaren N:P-Ver-
haltnisses wurde bei Bedarf Ammoniumchlorid (NH4Cl - 6 H,O) bzw. Ammoniumhydro-
gencarbonat (NH4sHCO3) verwendet. Das Schlammwasser wurde vor der Fallung Uber
Tuchfilter weitestgehend von Feststoffen (Schlamm) befreit, um eine nahezu storstoff-
freie MAP-Kristallisation zu erreichen.
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Tabelle 7.9: Beprobung der Schlammbehandlungsanlage, Stral3en 1 und 2
Para- Dr.Lange | yoq gig.p | VOrgeklartes | Schlamm Schlamm Uberstands- | Uberstands-
meter Test Abwasser Input FB Output FB | wasser VE wasser NE
Pges LCK 349 werktaglich | phasenweise | werktaglich | werktaglich | werktaglich werktaglich
LCK 350 werktéglich bis 943. VT bis 943. VT
PO4-P LCK 349 - werktaglich - - werktaglich werktaglich
LCK 350 bis 943. VT
Nges LCK 238 werktaglich | - werktaglich | werktaglich | phasenweise | phasenweise
LCK 338 bis 943. VT bis 943. VT | bis 943. VT | werktaglich werktaglich
NH4-N LCK 303 einmal wo- | - - - phasenweise | phasenweise
LCK 304 chentlich werktaglich werktaglich
bis 242. VT bis 943. VT bis 943. VT
CSBiitt. LCK 114 - - - - werktaglich werktaglich
LCK 314 1.-242. VT 1.-242. VT
595.-943. VT | 595.-943. VT
AFS - - - - - taglich phasenweise
taglich
Leitfahig | - - - - werktaglich | - -
keit bis 943. VT
Redox- - - - - werktaglich | - -
potential bis 943. VT

VT: Versuchstag

Die Fallmittelmenge wurde in Bezug auf das gewunschte molare Verhaltnis von Magne-
sium zu Phosphor (Mg:P) berechnet, abgewogen und als pulverférmiges Magnesium-
oxid (MgO) dem Mischbehalter zugegeben. Fur die hier vorliegenden Phosphatkonzen-
trationen und Schlammwassermengen war eine Fallmittelmenge von ca. 5 g MgO bis
30 g MgO pro Ansatz ausreichend. Eine automatisierte FOorderschnecke hatte zu Un-
genauigkeiten bei der Dosierung in einer ahnlichen Grolienordnung gefuhrt und wurde
daher nicht eingesetzt. Zur Einstellung des gewunschten pH-Wertes wurde Natronlauge
(NaOH) manuell direkt in den Mischbehalter zudosiert und mit der installierten pH-Sonde
kontrolliert.

In Tabelle 7.10 sind die Variationsparameter zusammengestellt, die fur die Versuche zur
MAP-Kristallisation vorgesehen wurden. Die vorgesehenen molaren N:P-Verhaltnisse
konnten zum Teil nicht exakt eingestellt werden. Die tatsachlichen, analytisch bestimm-
ten N:P-Verhaltnisse der einzelnen Kristallisationsversuche konnen daher abweichen
und sind den jeweiligen Auswertungen (siehe Kapitel 7.2.3.3) zu entnehmen.
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Tabelle 7.10: Zusammenstellung der Versuchsparameter der MAP-Kristalli-

sation
Parameter Werte
pH-Wert 80/85/90/9,2/93/95/9,7/98/10,0/10,2/10,3/10,5
Mg:P 1,0/1,3/1,5/1,7/2,0/3,0
N:P 1,0/13/20/25/35/40/45/50/6,0/7,0/8,0/9,0/10,0

Im Mischbehalter wurde eine Aufenthaltszeit von 30 Minuten, im Kristallisationsbehalter
von 45 Minuten gewahlt. Fir jede Kristallisationsreihe wurden zunachst zwei Einzel-
ansatze mit der gleichen Schlammwassercharge durchgefihrt, sofern gentgend
Schlammwasser aus den Eindickern zur Verfugung stand. Der Zulauf sowie der Ablauf
der Kristallisationsanlagen wurden mit Kuvettentests (Fabrikat Fa. Dr. Lange) jeweils auf
die Parameter Pges und PO4-P (LCK 349, LCK 350) sowie NH4-N (LCK 303, LCK 304)
analysiert. Da das Verhaltnis der Konzentrationen von Pges zu PO4-P bei den Versuchen
1 bis 12 stabil war, wurde die Pges-Analytik ab der Versuchsreihe 13 eingestellt. In Ver-
suchsreihe 11 wurden dem Mischbehalter je Versuch 100 ml MAP als Impfkristalle zuge-
geben (ca. 0,2 Vol.-%).

Bei der Anlagenvariation mit Beutelfilter (Bild 7.8) wurde in dem Vorlagebehalter des
Schlammwassers das angestrebte Nahrstoffverhaltnis von Stickstoff zu Phosphor einge-
stellt. Zur Einstellung des gewilnschten pH-Wertes wurde Natronlauge (NaOH) direkt
manuell in den Vorlagebehalter zudosiert und mit einer mobilen pH-Sonde kontrolliert.
Die bendtigte Fallmittelmenge wurde nach dem Abwiegen direkt in den Polypropylen-
Beutelfilter gegeben und das Schlammwasser zwischen Vorlage und Beutelfilter
zirkuliert. In festgelegten Zeitintervallen wurde dem Schlammwasserstrom eine Probe
entnommen und auf die Parameter PO4-P (LCK 349, LCK 350) und NH4-N (LCK 303,
LCK 304) analysiert. Nach Abschluss der Versuche wurde das Fallprodukt aus dem
Inneren des Beutelfilters enthommen.

Die Analytik des gewonnenen MAP erfolgte nach den in Tabelle 7.11 zusammenge-
stellten Analysemethoden. Die meisten der angegebenen Parameter besitzen nach
aktuell gultigem sowie nach in der Diskussion uber eine Novellierung befindlichem
Abfall- bzw. Dlngerecht flr eine Produktbewertung Relevanz. Das Bisphenol A und die
untersuchten Tenside sind Gegenstand der wissenschaftlichen Diskussion Uber Gefahr-
dungspotentiale von Dungemitteln.
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Tabelle 7.11: Zusammenstellung der Methoden zur Analyse des MAP-Fest-
stoffes
Parameter/Stoff/Stoffgruppe

Metalle, Schwermetalle, Erdalkali

Methode
Aufschluss: DIN 38414 Teil 7a; Analyse: EN ISO 11885

DIN 38414 S18

Adsorbierbare organische Halogen-
verbindungen
Moschusverbindungen

Hausmethode des Umweltanalytischen Laboratoriums
des ISA mittels Gaschromatographie/Massenspektro-
metrie (GC-MS) basierend auf MULLER et al. (2003)
sowie PECK und HORNBUCKLE (2004)

DIN 38407 F13

Methode von MEESTERS und SCHRODER (2002)
EPA 610

Organozinnverbindungen

Bisphenol A

Polyzyklische aromatische Kohlen-
wasserstoffe

Polychlorierte Biphenyle

DIN 38414 S20
Methode von MEESTERS und SCHRODER (2002)

Tenside

7.2.3 Ergebnisse

7.2.3.1  Ergebnisse der vermehrten biologischen Phosphataufnahme

Wahrend des Versuchszeitraumes konnten in der biologischen Stufe der Versuchsklar-
anlage Ablaufwerte erreicht werden, die weitgehend den Anforderungen an kommunale
Klaranlagen der Grol3enklassen 4 (GK 4, 600 bis 6.000 kg BSBs/d) gemald Abwasser-
verordnung (ABWYV, 2004) genugen. In Tabelle 7.12 sind die erzielten Ablaufwerte fur
die uberwachungsrelevanten Parameter CSB, NH4-N, Nges und Pges sowie die Grenz-
werte fur die GrofRenklasse 4 und zusatzlich die PO4-P-Ablaufwerte zusammengestellt.

Tabelle 7.12:  Grenzwerte GK 4 sowie Ablaufwerte der Bio-P-Anlage

CSB NH,;-N Nes Plas PO,-P

[mg/l] [mg/] [mg/I] [mg/l] [mg/l]
S';eor‘;‘g’grltEGK 4 90 10 18 2
arithmetisches Mittel 50 0,39 14 1,3 1,1
Median 48 0,16 14 0,9 0,6
85%-Perzentil 63 0,39 17 21 2,0
Hochstwert 108 7,98 32 8,4 7.8
Niedrigstwert 19 0,04 24 0,11 0,01
Probenanzahl 99 249 346 351 204
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Die ermittelten arithmetischen Mittelwerte und Mediane halten die zugehorigen Grenz-
werte der Grofenklasse 4 sicher ein. In der Regel konnte die Versuchsanlage mit einer
ublicherweise nur fur Klaranlagen mit hohen AnschlussgroRen geforderten Reinigungs-
leistung betrieben werden.

Die biologische Phosphataufnahme der Mikroorganismen ist in Bild 7.9 dargestellt. Die
gute Korrelation zwischen CSB- und P-Elimination aus dem Abwasser wird deutlich und
betragt etwa 15 mg P/g CSB. Gemal} dem DWA-Arbeitsblatt A 131 ist von einer Elimina-
tion von 10 mg P/g CSB bis 12 mg P/g CSB durch heterotrophen Zellaufbau und ver-
mehrte biologische Phosphorelimination auszugehen (ATV-DVWK, 2000a). In der Ver-
suchsanlage wurde damit etwas mehr Phosphor aus dem Abwasser entfernt und in den
Uberschussschlamm eingebunden, als im Rahmen einer Klaranlagenbemessung ange-
setzt wird.

25

20 *
2
= 15 1
o
<
E 10
[¢)] * :
a Wertebereich

P nach A 131
5 |
4 ¢
%
0 T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
CSB eliminiert [g]
Bild 7.9: Zusammenhang der Elimination von P und CSB in der Bio-P-An-

lage (Versuchstage 1-312)

7.2.3.2 Ergebnisse der Phosphatrucklosung

7.2.3.2.1 Erhohte Phosphatriicklosung im Voreindicker

Das entscheidende Ziel der Versuche war, im Voreindicker eine erhohte Phosphatrick-
l6sung ins Uberstandswasser zu erzeugen. Die arithmetischen Mittelwerte der Phos-
phatkonzentrationen in den Uberstandswassern der Voreindicker 1 (Referenz) und 2
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(PRISA) sowie die entsprechenden Konzentrationssteigerungen von VE 1 zu VE 2 sind
in Tabelle 7.13 zusammengestellt. Es ist deutlich zu erkennen, dass die mittleren
Konzentrationen im VE 2 in allen Phasen hoher sind als im VE 1. Zu beachten ist, dass
dem Uberschussschlamm in den Phasen 4 bis 10 vorgeklartes Abwasser zugemischt
wurde (siehe Kapitel 7.2.2.2). Die angegebenen Phosphatkonzentrationen sind in diesen
Phasen keine gemessenen, sondern gemal Gleichung 7.2 berechnete Werte, die
ausschlieRlich die Riicklésung des Phosphates aus dem Uberschussschlamm abbilden
(PO4-Pkonz). Die im zugegebenen vorgeklarten Abwasser bereits gelost vorliegenden
Phosphate wurden in Abzug gebracht.

Viowve * ¢(PO4-Pyw- — Vykap * ¢(PO4-Pyk.
PO4'PKonz= UW-VE ( 4 UWVE) VK-Ab ( 4 VKAb) [mg/I]

VUW-VE - VVK-Ab

Gleichung 7.2
V: Volumen [l],
C: Konzentration [mg/I],
PO4-P: Phosphatphosphor,
Index ,UW-VE*: Uberstandswasser Voreindicker,
Index ,VK-Ab®: vorgeklartes Abwasser.

Tabelle 7.13:  Phosphatkonzentration im Voreindicker 1 und 2 (arithmetische
Mittelwerte)

arithmetisches Mittel [mg PO,-P/I]

Voreindicker 1 Voreindicker 2 Erhdhung
Phase 1 22,5 66,7 196%
Phase 2 20,3 70,2 246%
Phase 3 11,5 79,7 593%
Phase 4 17,7 83,7 373%
Phase 5 22,3 101,1 353%
Phase 6 17,0 95,2 460%
Phase 7 21,5 108,5 405%
Phase 8 28,8 143,8 399%
Phase 9 251 110,0 338%
Phase 10 6,3 75,5 1.098%
Phase 11 20,3 110,2 443%
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Von grofderer Bedeutung als diese konzentrationsbezogene Auswertung ist die Ermitt-
lung und Betrachtung der prozentual im Voreindicker rickgelosten Phosphatmenge
(PO4-Prick ve). Hierzu wurden die Anteile von eingedicktem Schlamm und Uberstands-
wasser der Voreindicker bestimmt. Die sich aus dem Volumen des Uberstandswassers
und der Phosphatkonzentration ergebende Phosphatmenge wurde in Bezug zu der in
den Eindicker eingebrachten Phosphormenge des Uberschussschlammes gesetzt.

Zur Berechnung wurde die Gleichung 7.3 (Phasen 1 bis 3 sowie Phase 11) bzw. die
Gleichung 7.4 (Phasen 4 bis 10) verwendet. In Gleichung 7.4 berucksichtigt analog zu
Gleichung 7.2 ein zusatzlicher Term die mit dem vorgeklarten Abwasser in den Vorein-
dicker eingebrachte und bereits gelost vorliegende Phosphatmenge.

Vowve * 6(POsPowve)
PO4-Priick v = sl 100 [%] Gleichung 7.3

Viss * ¢(Pges,uss)

PO,-Prige v = Vow-ve * ¢(PO4-Puw.ve) — Vvkab * S(PO4-Pyk.ab) - 100 [%]
Viss * C(Pges,uss)

Gleichung 7.4
V. Volumen [l],
C: Konzentration [mg/l],
PO4-P: Phosphatphosphor,
Pges: Gesamtphosphor,
Index ,UW-VE*“:  Uberstandswasser Voreindicker,
Index ,USS*: Uberschussschlamm,
Index ,VK-Ab*: vorgeklartes Abwasser.

In Tabelle 7.14 sind die arithmetischen Mittelwerte der auf die eingebrachte Phosphor-
menge bezogenen prozentualen Phosphatricklosung sowie die entsprechende Er-
héhung der Ricklésung bei Gegenuberstellung der Ergebnisse des Betriebes von VE 1
und VE 2 aufgeflhrt.
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Tabelle 7.14:  Phosphatricklosung im Voreindicker 1 und 2 (arithmetische
Mittelwerte)

arithmetisches Mittel
Voreindicker 1 Voreindicker 2 Erh6hung

Phase 1 4,5 % 7,6 % 69 %

Phase 2 55 % 17,9 % 225 %
Phase 3 3.5% 22,8 % 551 %
Phase 4 4,0 % 17,4 % 335 %
Phase 5 3,6 % 15,7 % 336 %
Phase 6 52 % 13,2 % 151 %
Phase 7 6,0 % 16,9 % 184 %
Phase 8 51% 8,5 % 68 %

Phase 9 52 % 16,7 % 224 %
Phase 10 1,9 % 21,6 % 1059 %
Phase 11 3,6 % 20,8 % 476 %

Die Berechnung der Rucklésung wird auf die oben beschriebene Weise durchgefuhrt,
um eine weitgehende Ubertragbarkeit der Ergebnisse auf den Betrieb kommunaler
Klaranlagen zu gewahrleisten, in denen eine kostengunstige statische Voreindickung
betrieben wird. Eine Verbesserung der Schlammabsetzbarkeit bzw. eine vollstandige
Fest-Flussig-Trennung wurde zur Berechnung einer hoheren Rucklosung fuhren. In Bild
7.10 sind die Mittelwerte der Rucklosung im Voreindicker 2 sowie die entsprechende
Erhdhung der Rucklésung gegenuber Voreindicker 1 graphisch aufbereitet.

In den Phasen 3, 10 und 11 wurde bezogen auf den Gesamtphosphorgehalt des Uber-
schussschlammes eine mittlere Phosphatriucklosung von tber 20 % erreicht. In diesen
Phasen war zudem nicht nur die Rucklésung im VE 2 am erfolgreichsten, sondern ver-
glichen mit VE 1 war auch die Steigerung der Rucklosung am hochsten. Somit sind die
Versuchseinstellungen dieser drei Phasen am besten geeignet, um gezielt Phosphat
aus Uberschussschlamm riickzuldsen.

Eine Diskussion der mittleren rickgeldsten Phosphatkonzentrationen sowie des prozen-
tualen Anteils des Phosphates, das aus dem Schlamm ruckgel6st wurde, wird nachfol-
gend fur samtliche Versuchsphasen vorgenommen. Eine detaillierte Betrachtung mittels
graphischer Auswertung erfolgt ausschlief3lich fur die o.g. Phasen 3, 10 und 11. Die
Betriebseinstellungen der einzelnen Phasen sind in Tabelle 7.5 zusammengestellt.
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Bild 7.10: Erhéhung der Phosphatricklésung sowie Rucklésung im Vorein-

dicker 2 (arithmetische Mittelwerte)

Die mittlere Erhdhung der Phosphatkonzentration im Uberstandswasser des VE 2
gegenuber der im Referenzeindicker VE 1 betrug 196 % in Phase 1 (Steigerung von
22,5 mg PO4-P/I auf 66,7 mg PO4-P/l, Tabelle 7.13). Bei zweitagiger Eindickzeit und tag-
lich einmaligem Durchmischen des Eindickerinhaltes ist nur eine sehr geringe Erhohung
der Phosphatricklosung festzustellen. In der Regel lag die Rucklosung im VE 2 Uber der
im Referenz-Eindicker (VE 1) und betrug im Mittel 7,6 % (Referenz 4,5 %, Tabelle 7.14).
Damit wurde in Phase 1 weniger als eine Verdopplung der Phosphatrucklosung erreicht.

In Phase 2 erhohten sich die Konzentrationen im Mittel von 20,3 mg PO4-P/l auf
70,2 mg PO4-P/l. Demzufolge betrug die mittlere Erhdhung der Phosphatkonzentration
im Uberstandswasser des VE 2 gegentiber der des VE 1 246 % (Tabelle 7.13). Damit ist
hinsichtlich der Konzentrationen eine relativ geringe positive Auswirkung eines zwei-
maligen anstelle einmaligen Durchmischens (Phase 1) gegeben. Allerdings konnte in
Phase 2 eine deutlich hohere Steigerung der Rucklosung erreicht werden als in
Phase 1. Es wurden im VE 2 zumeist Rucklésungen von mehr als 15 % des eingetra-
genen Phosphors erreicht. Die durchschnittliche Ruckldsung betrug 17,9 % gegenuber
5,5 % in der Referenzstralle (Tabelle 7.14), was mehr als einer Verdreifachung ent-
spricht.
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In Phase 3 wurde eine mittlere Erhohung der Phosphatkonzentration um 593 % erreicht.
Die Phosphatkonzentrationen stiegen von 11,5 mg PO4-P/I (VE 1) auf 79,7 mg PO4-P/I
(VE 2) an (Tabelle 7.13, Bild 7.11). In Bild 7.12 sind die Werte der Phosphatrtcklosung
in Versuchsphase 3 dargestellt. Bis auf einen Ausreil3er <12 %, der auf einen sehr
hohen Analysewert fir den Phosphorgehalt im Uberschussschlamminput in VE 2
zurtckzufuhren ist (583 mg Pges/l), lagen die Rickldsungen stets uber 15 %, meistens
zwischen 20 % und 30 %. In diesem Bereich ist auch der Mittelwert mit 22,8 % ange-
siedelt (Tabelle 7.14). Etwa 75 % der Ergebnisse (25 %-Quartil) weisen eine
Rucklosung von uber 20 % auf. In der Referenzstral3e trat im Mittel eine Ruckldsung von
3,5 % des eingetragenen Phosphors auf. Durchschnittlich wurde damit in der PRISA-
Stral3e bei drei Tagen Eindickung und einmal taglicher Durchmischung im Vergleich zur
ReferenzstraRe mehr als die sechsfache Menge an Phosphat aus dem Uberschuss-
schlamm ruckgelost.
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Bild 7.12: Absolute und kumulierte Haufigkeit der Phosphatricklésung im
Voreindicker 1 und 2 in Phase 3

In Phase 4 und 5 wurden Uberschussschlamm und vorgeklartes Abwasser im Verhaltnis
6,5:1 bzw. 4:1 bei ansonsten identischen Bedingungen wie in Phase 3 in die Eindicker
geleitet. Nach Gleichung 7.2 wurde fur VE 1 und VE 2 die Phosphatkonzentration
errechnet, die aus dem Uberschussschlamm riickgelost wurde (Tabelle 7.13). Die
arithmetischen Mittelwerte der Erhohung der Phosphatkonzentration lagen mit 373 %
und 353 % in einer ahnlichen Grofde und damit deutlich unter den in Phase 3 erreichten
Steigerungen. Mit einer mittleren Rucklosung von 17,4 % in Stral3e 2 gegenuber 4,0 %
in der Referenzstral’e (Phase 4, Tabelle 7.14) bzw. 15,7 % gegenuber 3,6 % (Phase 5,
Tabelle 7.14) war in den Versuchsphasen 4 und 5 eine Erhdhung der Phosphat-
rucklosung um jeweils den Faktor 4,4 moglich. Die Zugabe von vorgeklartem Abwasser
fuhrte damit zu keiner verbesserten Rucklosung gegenuber Phase 3 (Erhdhung um den
Faktor 6,5).

In Phase 6 lag der Mittelwert der Phosphatkonzentration in Voreindicker 2 bei
95,2 mg PO4-P/I (Tabelle 7.13). Damit wurde eine durchschnittliche Phosphatricklosung
von 13,2 % im VE 2 erreicht, die etwa 2,5fach hoher lag als im VE 1 (5,2 %, Tabelle
7.14). Taglich dreimaliges Durchmischen bei einer Eindickzeit von drei Tagen sowie die
Zumischung eines hohen Anteils an vorgeklartem Abwasser (USS:VK-Ab = 4:1) flihren
demnach nicht zu einer zufriedenstellenden Phosphatricklosung. Die einzelnen Werte
der berechneten Rucklosungen schwanken zudem stark und liegen haufig unter 10 %.
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Die Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser konnten in Phase 7 von
21,5 mg PO4-P/I (VE 1) auf 108,5 mg PO4-P/I (VE 2) erhdht werden (Tabelle 7.13). Die
Steigerung der Phosphatrucklosung (16,9 % im VE 2 sowie 6,0 % im VE 1, Tabelle
7.14) war bei einer halbierten Zugabemenge des vorgeklarten Abwassers (USS:VK-
Ab =9:1) und ansonsten gleichen Versuchseinstellungen ahnlich der der Phase 6. Die
Werte der errechneten Phosphatrickldsung schwanken zudem stark.

In Phase 8 konnten die im Uberstandswasser gemessenen Phosphatkonzentrationen
um das 4fache gesteigert werden (28,8 mg PO4-P/l in VE 1 und 143,8 mg PO4-P/l in
VE 2, Tabelle 7.13). Allerdings wurde in dieser Phase bei zweitagiger Eindickung,
taglich dreimaligem Durchmischen und einem Verhaltnis von USS:VK-Ab = 8:1 die
geringste Erhéhung der Phosphatricklosung aller Versuchsphasen ermittelt. Insgesamt
war weniger als eine Verdopplung der durchschnittlichen Rucklosung moglich. Im VE 1
wurden 5,1 % und im VE 2 8,5 % des eingetragenen Phosphors ruckgelost (Tabelle
7.14). Es gab im VE 2 nur einen Wert fur eine Rucklosung, die mehr als 14 % des
eingebrachten Phosphors aufwies.

Durch Umstellung der Verfahrenseinstellungen der Phase 8 auf lediglich zweimal tag-
liches Umwalzen des Eindickerinhaltes wurde in Phase 9 eine deutliche Steigerung der
Phosphatrucklosung erzielt (Tabelle 7.14). Statt der Rucklésung von 5,2 % im VE 1
konnten im VE 2 16,7 % des Phosphors — und damit mehr als das 3fache — riickgeldst
werden. Die Phosphatkonzentrationen wurden von 25,1 mg PO4-P/I (VE 1) auf
110,0 mg PO4-P/I (VE 2) erhoht (Tabelle 7.13).

Die Phosphatkonzentrationen des Uberstandswassers im VE 2 in Phase 10 lagen relativ
konstant zwischen 50 mg PO4-P/I und 100 mg PO4-P/l (Bild 7.13). Der fur Stralle 1
ermittelte Mittelwert konnte von 6,3 mg PO4-P/I auf 75,5 mg PO4-P/l erhoht werden. Bei
einer dreitdgigen Eindickung und taglich zweimaligem Durchmischen des Eindickerin-
haltes sowie geringen Zugaben vorgeklarten Abwassers (USS:VK-Ab = 9:1) wurde in
der Phase 10 mit durchschnittlich 21,6 % die zweithochste Phosphatrucklosung erzielt.
Im betrachteten Zeitraum betrug die Ricklosung im Referenzeindicker VE 1 1,9 %, so
dass die Rucklosung im VE 2 auf etwa den 10fachen Wert erhoht wurde (Tabelle 7.14).
Dies ist die deutlichste Steigerung der Rucklosung aller Phasen, die sich allerdings
hauptsachlich durch den sehr niedrigen Wert in der Referenzstralle ergibt. Die Werte
der Phosphatrucklosung im VE 2 lagen im Bereich zwischen 14 % und 28 % (Bild 7.14).
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Bild 7.13:

Phosphatkonzentrationen des Uberstandswassers (Ricklosung)
im Voreindicker 1 und 2 in Phase 10, aus Uberschussschlamm
geloste Konzentrationen (berechnete Werte)
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Bild 7.14:

Absolute und kumulierte Haufigkeit der Phosphatriicklésung im
Voreindicker 1 und 2 in Phase 10
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In Phase 11 (Bild 7.15) wurden fur den Eindickerbetrieb die gleichen Einstellungen ver-
wendet wie in Phase 10, allerdings wurde ausschlieBlich Uberschussschlamm einge-
bracht. Die mittleren Phosphatkonzentrationen im Uberstandswasser der Voreindicker
betrugen 20,3 mg PO4s-P/l (VE 1) bzw. 110,2 mg PO4-P/l (VE 2). Damit war eine
5,5fache Konzentrationserhohung moglich. Die Riucklosung im VE 2 fiel mit 20,8 % nur
0,8 %-Punkte geringer aus als in Phase 10. Da im VE 1 jedoch wahrend der Phase 11
mit 3,6 % deutlich mehr Phosphat in Lésung ging als in Phase 10 im Referenzeindicker
VE 1 (1,9 %), ergab sich nur eine Steigerung der Rucklésung um durchschnittlich 476 %
(Tabelle 7.14). Der Groldteil der errechneten Werte der Phosphatricklésung im VE 2
liegt im Bereich zwischen 16 % und 26 %, mit einer deutlichen Haufung Uber 20 % (Bild
7.16).
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Bild 7.15: Phosphatkonzentrationen des Uberstandswassers (Riicklosung)

im Voreindicker 1 und 2 in Phase 11

Auffallig an den Versuchsphasen 1 bis 9 und 11 ist, dass die Ruckldsung im VE 1 mit
3,5 % bis 6,0 % nur gering schwankte. In Phase 10 betrug die Rucklosung lediglich
1,9 %. Dies bedeutet, dass bei einer eintagigen Eindickzeit ohne Durchmischung des
Eindickerinhaltes mit und ohne Zugabe unterschiedlicher Anteile vorgeklarten Abwas-
sers keine signifikante Ruckfuhrung des Phosphors aus der Schlammmatrix in das
Uberstandswasser erfolgt. In Bild 7.17 ist die Abhangigkeit der Phosphatriicklésung von
der Aufenthaltszeit im Voreindicker uber alle Versuchsphasen dargestellt.




Untersuchungen zur Phosphorriickgewinnung mit dem PRISA-Verfahren 123

N
N

20 = [ —A B L I S —a— 100%
18 E f /‘ 900/0
H ’
16 =, |Phase 11 80%
= o
i = L 0, ~
14 - / 70% <
=12 3 - 60% 5
5101 B - 50% T
5 = 40% £
> s = 5
T 8 = ° §
I 6 = - 30% S
= £
4 = / 20% =
= el =
| 8§ SEasey f | o
0 ! = T T T T T . 0%
PN B RRERXEBERERER
N ©® O N ¥ © ® O N ¥F © © O N ¥ © 0o O O
VoW vy T v v v - N N N AN O oo ®m o633
x % < VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI VI. VI A
v Vv v X X X X X X X X X X X X X X xX X X
o o @ V V V. V VvV V V V V V V V V V V V
® O N ¥ © ® O N ¥ © © O N ¥ © ©
- - - - - d N N NN OO OO O
Klasse

‘E Haufigkeit VE 1 [-] Il Haufigkeit VE 2 [-] =~ Kumuliert VE 1 [%] —— Kumuliert VE 2 [%]‘

Bild 7.16: Absolute und kumulierte Haufigkeit der Phosphatricklésung im
Voreindicker 1 und 2 in Phase 11
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Deutlich erkennbar sind bei dieser Darstellung die Uber alle Versuchsphasen insgesamt
groRen Schwankungen fur die ein-, zwei- und dreitagige Eindickung. Mit durchschnittlich
4,3 % Phosphatrucklosung werden bei eintagiger Aufenthaltszeit Ubliche Werte fur die
Rohschlammeindickung festgestellt. Bei zweitagiger Aufenthaltszeit werden 11,7 % und
bei dreitagiger Aufenthaltszeit 18,4 % im Mittel Uber alle derart betriebenen Versuchs-
zeitraume erreicht.

Eine zweitagige Aufenthaltszeit wurde in vier Versuchsphasen gewahlt. Hierbei wurde
ein- (Phase 1), zwei- (Phase 2 und 9) bzw. dreimal (Phase 8) taglich durchmischt sowie
teilweise vorgeklartes Abwasser zugegeben (Phase 8, 9). In diesen Phasen betrug die
hochste mittlere Phosphatricklosung 17,9 % bei lediglich 3,3facher Erhohung gegen-
uber der Referenzstralle (Phase 2). Die Rucklosung bei zweitagiger Aufenthaltszeit fallt
damit deutlich geringer aus als in den Phasen 3, 10 und 11 bei drei Tagen Aufenthalts-
zeit. Die durchschnittliche Rucklosung liegt mit > 20 % in Phase 3 (6,5fache Erhdhung),
Phase 10 (11,6fache Erhohung) und Phase 11 (5,8fache Erhohung) im gleichen
Bereich.

In Bild 7.18 ist die Auswirkung der Zugabe vorgeklarten Abwassers auf die Phosphat-
riicklésung aus dem Uberschussschlamm in Voreindicker 2 dargestellt. Ein eindeutig
positiver Einfluss auf den Rucklosegrad bzw. eine Korrelation zwischen Rucklésung und
dem Einsatz vorgeklarten Abwassers kann nicht festgestellt werden. So werden in allen
Versuchsphasen ohne Abwasserzugabe im Mittel 17,9 % Phosphat rickgeldst. Durch
die Zugabe von 10 Volumenprozent vorgeklarten Abwassers werden mit 18,5 % eine
geringe Menge mehr und bei einem Verhaltnis von USS:VK-Ab = 8:1 mit 12,3 % signifi-
kant weniger ermittelt. Allgemeingultig kann somit keine verbesserte Rucklosung durch
die Zufuhr organischer Sauren aus vorgeklartem Abwasser bestatigt werden.

Die Abhangigkeit der Phosphatricklosung von den Durchmischungsintervallen des
Inhaltes in Voreindicker 2 ist in Bild 7.19 aufgetragen. Die errechneten Rucklésungen
schwanken erneut bei allen drei Versuchseinstellungen stark. Dennoch ergibt die
Betrachtung der Mittelwerte ein eindeutiges Ergebnis. Bei zweimal taglicher Durch-
mischung werden 19,5 % Phosphat ruckgelost, bei einmal taglicher Durchmischung
dagegen 3,2 %-Punkte (16,3 %) weniger und bei dreimaliger Durchmischung 6,4 %-
Punkte (13,1 %) weniger. Bei dreimaligem Durchmischen (alle 8 Stunden) scheinen die
Ruhe- bzw. Rucklosezeiten zu gering zu sein, um eine biologische Phosphatfreisetzung
moglichst weitgehend sicherzustellen.
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Schlussfolgerungen

e Die Einstellung einer dreitagigen Aufenthaltszeit im Voreindicker mit taglich zwei-
maliger Durchmischung ist die optimale Verfahrenseinstellung fur eine weitgehende
Riicklésung von Polyphosphat aus Uberschussschlamm. In Phase 3 wurden bei drei
Tagen Aufenthaltszeit auch bei einmal taglicher Durchmischung des Eindickerinhaltes
hohe Rucklosegrade erzielt.

e Die Zugabe geringer Mengen vorgeklarten Abwassers (etwa 10 Vol.-%, vgl.
Phase 10) kann bei Bedarf eingesetzt werden, um den Grad der Phosphatricklosung
durch die gezielte Zufuhr organischer Sauren ggf. zu erhohen. Insgesamt scheint
jedoch der Einfluss dieser Verfahrensoption gering zu sein.

e Durchschnittlich etwa 22 % Phosphatriickldsung aus Uberschussschlamm sind Gber
einen langeren Versuchszeitraum reproduzierbar. Die in den halbtechnischen Ver-
suchsanlagen gewonnenen Ergebnisse weisen eine sehr gute Ubereinstimmung zu
den vorausgegangen Laboruntersuchungen auf (vgl. Kapitel 7.1.3.3).

7.2.3.2.2 Phosphatricklosung im Nacheindicker und bei der maschinellen Faul-
schlammentwasserung

Nach der anaeroben Stabilisierung wurde der gefaulte Uberschussschlamm beider
Versuchsstrallen dem jeweiligen Nacheindicker zugefuhrt. Bei einer grof3technischen
Umsetzung des PRISA-Verfahrens wiirde das Uberstandswasser aus den Nach-
eindickern abgezogen und die Stickstoff- und Phosphorfrachten der Nahrstoffruckge-
winnung zugefuhrt werden. Die im Versuchsbetrieb auf diese Weise rickgewonnenen
Phosphormengen werden jedoch nicht in die Berechnung der Ruckldsung einbezogen.
Das PRISA-Verfahren beruht auf der separaten Eindickung von Bio-P-Uberschuss-
schlamm vor der Faulung, also ohne die Zugabe von Primarschlamm. Bei einer grof3-
technischen Umsetzung des Verfahrens ist davon auszugehen, dass die anschlieRende
anaerobe Schlammstabilisierung nicht getrennt fur verschiedene Schlammstrome
durchgefiihrt werden wird. Bei einer gemeinsamen Stabilisierung von Primar- und Uber-
schussschlamm wirde aufgrund des erheblich hoheren Refixierungspotentials von
Primarschlamm eine deutlich vermehrte Bindung des Phosphates im Faulbehalter
erfolgen bzw. eine entsprechend verringerte Phosphatricklésung nach der Stabili-
sierung auftreten, als dies im Versuchsbetrieb bei ausschlieRlicher Uberschuss-
schlammbehandlung auftrat. JARDIN (1995) fuhrt das hohere Refixierungspotential auf
den ,in der Regel betrachtlich hoheren Metallgehalt” des Primarschlammes zuruck.
Durch diesen kommt es bei gemeinsamer Stabilisierung von Primar- und Uberschuss-
schlamm zu einer Ausfallung bzw. Kristallisation von Magnesiumphosphatverbindungen
sowie zu Adsorptionsreaktionen unter der Beteiligung von Aluminiumverbindungen, die
in gro3en Mengen Uber Waschmittel ins Abwasser gelangen. Bezogen auf den Gesamt-
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phosphorgehalt des Faulschlammes liegen nach der anaeroben Stabilisierung im Mittel
21 % als Phosphat gelost im Schlammwasser vor (JARDIN, 1995).

7.2.3.2.3 Bilanzierung der Phosphatriicklésung

Ausgehend von 2,0 g P/(E-d), die bei kommunalen Klaranlagen als Zulauffracht an-
gesetzt werden konnen, gelangen jeweils ca. 10 % in den Klaranlagenablauf sowie im
Vorklarbecken in den Primarschlamm. Damit verbleiben noch ca. 1,60 g P/(E-d), die in
der biologischen Reinigungsstufe im Uberschussschlamm gebunden werden und in die
Voreindickung gelangen (Bild 7.20).
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Bild 7.20: Vereinfachte Phosphorstrome in der Klaranlage bei Anwendung

des PRISA-Verfahrens

Wie in Kapitel 7.2.3.2.1 aufgezeigt wird, ist im Voreindicker bei Anwendung des PRISA-
Verfahrens eine Phosphatricklésung von etwa 22 % erreichbar, was ca. 25 % des
eingetragenen Gesamtphosphors ausmacht. Dies entspricht etwa 0,40 g P/(E-d) (20 %
der Zulauffracht), so dass den Faulbehaltern noch 1,20 g P/(E-d) aus der Uberschuss-
schlammeindickung und 0,20 g P/(E-d) mit dem Primarschlamm zugeflhrt werden. Von
diesen insgesamt 1,40 g P/(E-d) werden ca. 20 %, entsprechend 0,28 g P/(E-d) (14 %
der Zulauffracht) nach der anaeroben Schlammstabilisierung bei der Faulschlamm-
eindickung und -entwasserung in das Schlammwasser uberflhrt (Kapitel 7.2.3.2.2). Mit
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dem PRISA-Verfahren sind damit aus dem Schlammwasser insgesamt 0,68 g P/(E-d)
bzw. ein Drittel der Phosphorzulauffracht zur Klaranlage ruckgewinnbar.

7.2.3.3 Ergebnisse der MAP-Kristallisation

7.2.3.3.1 Grundlegende Hinweise

Wie in Kapitel 7.2.2.3 (Seite 109 ff.) beschrieben, wurden zunachst fur jede Einstellung
der Kristallisationsversuche zwei Ansatze durchgefuhrt. Ziel dieses Vorgehens war es,
versuchsbedingte Ausreil3er identifizieren zu kdnnen. An den nahezu deckungsgleichen
Phosphatkristallisationswirkungsgraden ist in Bild 7.21 die hohe Reproduzierbarkeit der
Versuche zu erkennen.

100%
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20% -k

PO,-P-Kristallisationswirkungsgrad

0% -~

Versuchsnummer ‘ M Ansatz 1 HAnsatz 2‘

Bild 7.21: Phosphatkristallisationswirkungsgrade der Versuche 1 und 2 im
Vergleich

Die Wirkungsgrade der beiden Einzelansatze weisen in der Regel eine sehr gute Uber-
einstimmung auf. Lediglich die Versuche V 2-1 und V 2-3 haben mit einer Differenz von
14 %-Punkten bzw. 7 %-Punkten eine merkliche Abweichung, ohne dass hierfir Ursa-
chen im Versuchsbetrieb erkennbar gewesen waren. Insofern wurde fur einige Untersu-
chungen toleriert, dass teilweise nur ein Einzelversuch durchgefluhrt werden konnte,
wenn beispielsweise nicht genigend Schlammwasser fur eine Doppeldurchfuhrung vor-
lag bzw. das gesamte Schlammwasser fur einen Versuch mit groRerem Durchsatz ver-
wendet werden sollte. Fur die weiteren Betrachtungen wird — sofern nicht anders ver-
merkt — stets der arithmetische Mittelwert der Ansatze 1 und 2 der Versuchsreihen V 1
bis V 12 verwendet. In V 13 bis V 17 wurde jeweils nur ein Ansatz erprobt.
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Um hohe Ruckgewinnungsgrade zu erreichen, ist bei der Handhabung des Magnesium-
oxids unbedingt zu beachten, dass es aufgrund seiner hohen Reaktivitat bis zur Verwen-
dung luftdicht verschlossen gelagert werden muss. Ansonsten bindet es Luftfeuchtigkeit
und verliert dadurch einen Teil seiner Reaktivitat bzw. die Dissoziations- und Reaktions-
geschwindigkeit sinkt. In Bild 7.22 ist dargestellt, wie der Phosphatkristallisations-
wirkungsgrad des verwendeten Magnesiumreaktionsmittels bei gleichbleibenden Ver-
suchsbedingungen nachlasst, wenn das MgO Uber einen langeren Zeitraum nicht luft-
dicht verschlossen gelagert wird. Fur beide Kristallisationsversuche wurde jeweils die
gleiche Schlammwassercharge verwendet. Der pH-Wert wurde auf pH = 9,5 eingestellt
und Magnesium im Verhaltnis Mg:P = 2:1 zugegeben, der molare Stickstoffiberschuss
bezogen auf Phosphor betrug 3,5:1. Ein Absinken des Phosphatkristallisationswirkungs-
grades 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.
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Bild 7.22: Phosphatkristallisationswirkungsgrade von luftdicht und offen

gelagertem Magnesiumoxid

Zur Bestimmung der optimalen Betriebsparameter fur eine moéglichst weitgehende Phos-
phorrickgewinnung werden die Versuche hinsichtlich des Einflusses von pH-Wert, N:P-
Verhaltnis und Mg:P-Verhaltnis durchgefliihrt und ausgewertet. In diese Auswertung
werden 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’. Die Versuchseinstellungen und Wirkungs-
grade der Phosphatkristallisation sind in Tabelle 7.15 zusammengestellt.
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Tabelle 7.15:  Versuchseinstellungen und Phosphatkristallisationswirkungs-
grade (M pos-p) der Versuchsreihen 8 bis 17

Versuchs- . . N po4-p N pos-p N pos-p
nummer Mg:P N:P pH-Wert Ansatz 1 Ansatz 2 Mittel
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%
11-4 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%
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 54 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%
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Die angegebenen Mg:P-Verhaltnisse geben die dosierten Magnesiummengen wieder,
d. h. bereits im Schlammwasser enthaltenes geldstes Magnesium wurde nicht beruck-
sichtigt. Dies ware auch bei einer gro3technischen Umsetzung gangige Praxis, da fur
gelostes Magnesium standardmaRig keine Online-Messtechnik in Abwasserreinigungs-
anlagen verfugbar ist. Die nach Gleichung 7.5 errechneten Phosphatkristallisationswir-
kungsgrade > 85 % sind in Tabelle 7.15 hervorgehoben.

T‘l — CPO4-P, Zu ~ CPO4-P,Ab - 100 [%] GleiChung 7.5
PO4-P CPO4-P, Zu

n: Kristallisationswirkungsgrad,

C: Konzentration [mg/l],

PO4-P: Phosphatphosphor,

Index ,,Zu“: Zulauf,
Index ,Ab“: Ablauf.

7.2.3.3.2 Vergleich der MAP-Kristallisationsanlagen 1 und 2

Um festzustellen, ob mit den beiden Versuchsanlagen mit Sedimentation (Kapitel O,
S. 101 ff.) trotz unterschiedlicher Behaltergrolien und Aggregate (insbesondere Ruhr-
werke) sowie verschiedener Abmessungen dennoch vergleichbare Resultate erzielt
werden konnen, wurden mit der gleichen Schlammwassercharge in beiden Anlagen bei
identischen Prozessparametern Vergleichstests durchgefuhrt. Bei folgenden Einstellun-
gen erfolgten die Versuche, deren Ergebnisse in Tabelle 7.16 dargestellt sind:

e Verhaltnis Mg:N:P = 1,5:6,8:1,0
e pH-Wert=9,2

e PO4-P-Konzentration: 52 mg/l

e Fallmittel: MgO POLL®

o Reaktionszeit: 45 Minuten

e Sedimentationszeit: 30 Minuten
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Tabelle 7.16: Ergebnisse des Vergleichstests zwischen MAP-Kristallisations-
anlage 1 und 2

Zulauf | Ablauf Anlage 1 | Ablauf Anlage 2
PO4-P [mg/l] 51,9 8,1 6,6
NH4-N [mg/1] 160,2 138,5 133,2
PO4-P-Kristallisationswirkungsgrad [%] 84,4 87,2
NH,-N-Kristallisationswirkungsgrad [%] 13,5 16,9

Die Wirkungsgrade der Nahrstoffrickgewinnung unterscheiden sich nicht signifikant. Bei
Anlage 2 (ein periodisch beschickter Behalter) wurde jeweils nur ein geringflugig hoherer
Wirkungsgrad ermittelt als bei Anlage 1 (separater Misch- und Kristallisationsbehalter).
Somit kdnnen Ergebnisse aus den beiden MAP-Kristallisationsanlagen trotz deutlich
unterschiedlicher Behalterabmessungen und Betriebsweisen gemeinsam ausgewertet
werden. Die Riuhrwerksgeschwindigkeit hat im Bereich von 150 U/min (Anlage 2) bis
1.600 U/min (Anlage 1) keine Auswirkung auf das Kristallisationsergebnis.

Die Ausflihrung mit Fallmitteldurchmischung, Kristallisation und Sedimentation in einer
Prozesseinheit ermoglicht eine kostenglnstigere Anlagentechnik und bedingt keinerlei
betriebliche Nachteile. Die verfahrenstechnische Variante der MAP-Kristallisation mittels
Beutelfilter wurde nur in geringem Umfang untersucht und ist in Kapitel 7.2.3.3.10
ausgewertet.

7.2.3.3.3 Einfluss des pH-Wertes

Der Einfluss des pH-Wertes auf den Phosphatkristallisationswirkungsgrad ist in Bild 7.23
dargestellt. Bei molaren Mg:P-Verhaltnissen zwischen 1,3 und 1,7 sowie bei molaren
N:P-Verhaltnissen zwischen 1,2 und 8,2 standen 40 Kristallisationsversuche fur diese
Auswertung zur Verfigung. Die Einstellung eines optimalen pH-Wertes hat erwartungs-
gemal einen grolken Einfluss auf eine weitgehende Phosphorriickgewinnung. Oberhalb
von pH = 9,0 ist grundsatzlich ein Phosphatkristallisationswirkungsgrad von > 80 % zu
erreichen, ab pH = 10 sinkt der Wirkungsgrad ab.

Die Versuchsreihen 8 und 9 werden anhand von Bild 7.23 einer detaillierteren Diskus-
sion unterzogen. Ab einem pH-Wert von pH = 8,5 verlaufen die Kurven der Phosphat-
kristallisationswirkungsgrade nahezu parallel und liegen im Trend mit der Gesamtheit
der ausgewerteten Versuche, zunachst bei hoher werdendem pH-Wert anzusteigen.
Dennoch sind die Phosphatkristallisationswirkungsgrade geringer als in den Ubrigen
Versuchsansatzen, da das N:P-Verhaltnis im Schlammwasser nicht optimal eingestellt
worden war (siehe Kapitel 7.2.3.3.4).
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Bild 7.23: Phosphatkristallisationswirkungsgrad in Abhangigkeit vom pH-

Wert; Werte der Versuchsreihen 8 bis 17 einschlielRlich Trendlinie,
Versuchsreihen 8 und 9 hervorgehoben

In Bild 7.24 sind die Phosphatkristallisationswirkungsgrade in Versuchsreihe 11 fur die
Ansatze 1 und 2 sowie die errechneten Mittelwerte in Abhangigkeit vom pH-Wert dar-
gestellt. Das N:P-Molverhaltnis wurde auf etwa 6:1 eingestellt, das Mg:P-Verhaltnis
betrug 1,5:1,0. Eine Besonderheit der Versuchsreihe 11 war, dass zusatzlich zur
dosierten MgO-Menge 100 ml MAP-Impfkristalle in den Mischbehalter gegeben wurden.
Die hierdurch erreichbare Verbesserung des Wirkungsgrades betragt 2 bis 3 %-Punkte
(vgl. V 11-2 und V 12-1 sowie V 11-5 und V 12-2, Tabelle 7.15). Diese Steigerung lasst
sich auf die Kristallisationskeime zurlckfuhren. 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
Impfkristalle geringfligig hdher. Dennoch war der Kristallisationsgrad im Versuch V 11-2
unter MAP-Zugabe im Mittel 2,2 %-Punkte hoher als bei V 12-1.

Anhand von Bild 7.24 ist zu erkennen, dass etwa bei pH=9,3 bis 9,5 ein erstes
Optimum des Phosphatkristallisationswirkungsgrades liegt. Bei weiterer Erhdhung des
pH-Wertes steigt die Kurve erneut bis zu einem pH-Wert von pH = 10,0 an und fallt dann
wieder ab (siehe auch Bild 7.23). Es ist wahrscheinlich, dass der erste Hochpunkt im
optimalen pH-Bereich fur die MAP-Kristallisation unter diesen Randbedingungen liegt.
Dies stimmt mit den in Kapitel 6.2.3 dargestellten bisher vorliegenden Erkenntnissen zur
MAP-Kristallisation Uberein. Der erneute Anstieg des Phosphatkristallisationswirkungs-
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grades ab pH =9,5 lasst sich durch einsetzende Uberkompensation des schlechter
werdenden MAP-Ruckgewinnungsgrades durch eine vermehrte Calciumphosphatfallung
begrunden. Diese Schlussfolgerung wird durch erhdohte Calciumanteile belegt, die im
ruckgewonnenen Produkt analysiert wurden (vgl. Kapitel 7.2.3.4).
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Bild 7.24: Phosphatkristallisationswirkungsgrad in Versuchsreihe 11 in Ab-
héangigkeit vom pH-Wert

7.2.3.3.4 Einfluss des Stickstoff-Phosphor-Verhéaltnisses

Fir die Untersuchung der Abhangigkeit des Phosphatkristallisationswirkungsgrades vom
molaren N:P-Verhaltnis wurden 37 Kristallisationsversuche im pH-Wert-Bereich von
pH = 8,5 bis 10,5 und mit molaren Mg:P-Verhaltnissen zwischen 1,3 und 1,7 ausge-
wertet. Bild 7.25 zeigt den grof3en Einfluss des N:P-Verhaltnisses. Um konstant hohe
Wirkungsgrade zu erreichen, sind grof3e StickstoffUberschisse im Schlammwasser
erwunscht. Je grolRer das Verhaltnis von Stickstoff zu Phosphor ist, desto hoher ist zu-
nachst die zu erzielende Ruckgewinnung. Bei einem molaren Verhaltnis von N:P = 6:1
lassen sich ca. 90 % des zugefuhrten Phosphates aus dem Schlammwasser kristalli-
sieren. Etwa ab diesem Verhaltnis ist kein signifikanter Anstieg des Phosphat-
kristallisationswirkungsgrades durch weitere Erhohung des Stickstoffuberschusses mehr
feststellbar.
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Trendlinie

In Bild 7.25 sind einige Versuchreihen hervorgehoben, die flr eine weitergehende Inter-
pretation herangezogen werden, um zu verdeutlichen, dass die festgestellte starke Ab-
hangigkeit des Phosphatkristallisationswirkungsgrades vom N:P-Verhaltnis im Schlamm-
wasser nicht durch Uberlagernde Effekte der anderen Versuchseinstellungen vorge-
tauscht wird.

In der Versuchsreihe 8 wurde ein Mg:P-Verhaltnis von 1,3:1,0 eingestellt, das N:P-
Verhaltnis betrug 1,2:1,0 bis 1,4:1,0. Bei steigendem pH-Wert erhdhte sich auch der
Phosphatkristallisationswirkungsgrad der Versuche, allerdings war der Stickstoffiber-
schuss im Schlammwasser zu gering, um insgesamt eine zufriedenstellende Rickge-
winnung zu realisieren. Bei einem pH-Wert von 9,5 kristallisierten 67 % des Phosphates,
bei pH = 9,0 lediglich 56 %. Dass diese geringen Phosphatkristallisationswirkungsgrade
nicht durch eine zu geringe Dosierung von Magnesium bedingt sind, verdeutlicht der
Vergleich mit Versuchsreihe 9. In dieser wurde das Mg:P-Verhaltnis auf 1,5:1,0 einge-
stellt und das N:P-Verhaltnis mit 2,6:1,0 (N:P =2,8:1,0 bei Versuch 9-5) gegenlber der
Reihe 8 erhoht. Auch bei diesen Einstellungen wurden bei pH-Werten im optimalen Be-
reich (vgl. Kapitel 7.2.3.3.3) lediglich 67 % (Versuch 9-3, pH =9,0) bzw. 78 % (Ver-
such 9-4, pH = 9,5) Phosphatkristallisationswirkungsgrad erzielt. Im Versuch 9-5 wurden
85 % des Phosphates bei pH = 10,0 eliminiert. Dies ist auf die parallel zur MAP-
Kristallisation einsetzende Calciumphosphatfallung zurtickzuflhren.
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Eine nochmals hohere Magnesiumuberdosierung (Mg:P =1,7:1,0) bei einem N:P-
Verhaltnis von etwa 4:1 wurde in Versuchsreihe 10 eingesetzt. In diesem Fall ist bei
einem pH-Wert von pH = 9,5 mit 78 % (Versuch 10-1) ein hoherer, aber dennoch nicht
zufriedenstellender Phosphatkristallisationswirkungsgrad ermittelt worden. Beim Ver-
such 10-2 war die Phosphatelimination aus dem Schlammwasser mit 89 % deutlich
hoher. Dies kann wie bei Versuch 9-5 mit einer bei pH = 10,0 parallel ablaufenden Cal-
ciumphosphatfallung erklart werden.

Damit ist festzuhalten, dass fur eine MAP-Kristallisation aus Schlammwasser das N:P-
Verhaltnis einen hohen Einfluss hat und fur eine weitgehend vollstandige Reaktion auch
ein etwa vierfacher molarer Stickstoffuberschuss nicht hinreichend ist. In Versuchs-
reihe 14 wurde daher bei einem Mg:P-Verhaltnis von 1,5:1,0 und einem pH-Wert von
pH = 9,5 ein N:P-Verhaltnis von > 6,0:1,0 eingestellt und dabei Phosphatkristallisations-
wirkungsgrade von 96 bzw. 97 % ermittelt. Bei identischer Magnesiumdosierung sowie
einem mit pH = 9,2 etwas geringerem pH-Wert wurden in Versuchsreihe 15 trotz hoher
Stickstoffuberschisse (N:P = 7,6 bzw. 8,2) ca. 10 %-Punkte geringere Phosphatkristalli-
sationswirkungsgrade erzielt als in Versuchsreihe 14.

Die deutliche Abhangigkeit des Phosphatkristallisationswirkungsgrades vom Uberschuss
an Stickstoff im Schlammwasser ist in dieser Form in anderen Untersuchungen noch
nicht beobachtet worden (vgl. Kapitel 6.2.4). Eine zufriedenstellende Erklarung fur diese
deutlich abweichenden Ergebnisse kann an dieser Stelle nicht gegeben werden. Im
Schlammwasser kommunaler Klaranlagen liegen naturgemal® hohe Stickstoffuber-
schusse vor, so dass der hier festgestellte Zusammenhang kein Hindernis darstellt und
keine weitergehenden Anforderungen an das PRISA-Verfahren stellt. Es ist lediglich zu
beachten, dass vor einer MAP-Kristallisation keine Stickstoffentfernung aus dem
Schlammwasser durchgefuhrt wird. Im Anschluss an die MAP-Kristallisation kann dann
beispielsweise durch Strippung oder biologische Verfahren der Uberschussige Stickstoff
eliminiert werden.
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7.2.3.35 Erste Schlussfolgerungen

Aus den Untersuchungsergebnissen der Kapitel 7.2.3.3.3 und 7.2.3.3.4 kdnnen einige
erste Schlussfolgerungen gezogen werden. Eine Fallmitteldosierung von Mg:P = 1,5:1,0
scheint in jedem Fall ausreichend fur einen Phosphatkristallisationswirkungsgrad von ca.
90 % zu sein.

Die Betriebsparameter fur eine moglichst weitgehende Phosphorrickgewinnung aus
Schlammwasser lassen sich damit wie folgt zusammenfassen:

e Verhaltnis Mg:P =1,5:1,0

e Verhaltnis N:P > 6,0:1,0

e pH-Wert 9,2 bis 10,0

Diese Ergebnisse werden als Basis flir weitergehende Untersuchungen genutzt (Kapitel
7.2.3.3.6 bis 7.2.3.3.9). AulRerdem wird mit dem Beutelfilter eine alternative Verfahrens-
technik fur die Kristallisation bzw. die Abtrennung des MAP entwickelt und erprobt
(Kapitel 7.2.3.3.10).

7.2.3.3.6 MAP-Kristallisation bei hohen N:P-Verhaltnissen sowie hohen N- und P-
Konzentrationen

Bei verschiedenen pH-Werten wurden Kristallisationsversuche mit der gleichen
Schlammwassercharge in der MAP-Kristallisationsanlage 1 (Kapitel 0) durchgefiihrt und
dabei mit einem N:P-Verhaltnis von 10:1 ein Nahrstoffverhaltnis gewahlt, das in dieser
Grolenordnung Ublicherweise im Schlammwasser kommunaler Klaranlagen anzutreffen
ist. Ansonsten wurden folgende Einstellungen und Parameter verwendet:

e Verhaltnis Mg:N:P =1,5:10,0:1,0
e pH-Wert 8,0 bis 10,5

e PO4-P-Konzentration: 96 mg/l

e Fallmittel: MgO POLL®

o Reaktionszeit: 45 Minuten

¢ Sedimentationszeit: 30 Minuten

In Bild 7.26 sind die Phosphatrestkonzentrationen sowie der Wirkungsgrad der resul-
tierenden Phosphatkristallisation dargestellit.
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Bild 7.26: Phosphatrestkonzentrationen sowie resultierende Phosphat-

kristallisationswirkungsgrade

Bei den in diesem Versuch verwendeten hohen Phosphat- und Ammoniumkonzentra-
tionen wurde bereits bei einem pH-Wert von pH = 8,0 ein sehr hoher Wirkungsgrad
(91 %) erzielt. Bei geringeren Phosphatkonzentrationen resultieren bei pH = 8,0 deutlich
geringere Wirkungsgrade (Kapitel 7.2.3.3.3). Damit wird deutlich, dass sehr hohe Stick-
stoffiberschusse bzw. -konzentrationen den Kristallisationsprozess beglnstigen bzw.
beschleunigen. Der zuvor als optimal ermittelte pH-Wert wurde mit pH = 9,0 bis 9,5
bestatigt. In diesem Bereich konnten 96 % des Phosphates aus der wassrigen Phase in
ein abtrennbares Produkt Uberfuhrt werden. Die Restkonzentrationen betrugen ca.
4 mg PO4-P/I.

In einer weiteren Versuchsreihe wurde der Einfluss der Phosphatkonzentrationen im
Schlammwasser auf den Phosphatkristallisationswirkungsgrad und die Reaktionszeit
untersucht. In drei Ansatzen der gleichen Schlammwassercharge wurden im 15-Liter-
Labormalstab folgende Einstellungen und Parameter gewahit:

e PO4-P-Anfangskonzentration: 56 mg PO4-P/I bis 146 mg PO4-P/I
e Verhaltnis Mg:N:P = 1,5:6,0:1,0

e pH-Wert =9,2

e Fallmittel: MgO POLL®

e Reaktionszeit: max. 30 Minuten
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Nach der jeweiligen Reaktionszeit wurde eine Probe entnommen, filtriert und das Filtrat
analysiert. Die Ergebnisse sind in Bild 7.27 dargestellt.
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Bild 7.27: Einfluss der Phosphatanfangskonzentration auf den Phosphat-

kristallisationswirkungsgrad und die Reaktionszeit

Fir die Schlammwasservorlage mit einer Anfangskonzentration von 56 mg PO4-P/I ist
bei diesen Randbedingungen eine Reaktionszeit von 30 Minuten zu gering, um die an-
gestrebten > 90 % Phosphatkristallisationswirkungsgrad zu erreichen. Ist im Schlamm-
wasser eine Konzentration von mehr als 100 mg PO4-P/l vorhanden, so ist die Phos-
phatkristallisation bereits nach etwa 10 Minuten mit ca. 95 % weitestgehend vollstandig
abgeschlossen. Bei geringeren Konzentrationen an Phosphat sind damit deutlich
langere Reaktionszeiten notwendig und bei einer Anlagenkonzeption entsprechend vor-
zusehen.

7.2.3.3.7 Vergleich unterschiedlicher MgO-Reaktionsmittel

Aus den in Kapitel 7.2.3.3.1 dargestellten Untersuchungen ist bekannt, dass das
Reaktionsmittel Magnesiumoxid hochstens zwei Wochen offen gelagert werden sollte,
da es die Eigenschaft besitzt, Luftfeuchtigkeit zu binden. Hierdurch verliert das Mag-
nesiumoxid einen Teil seiner Reaktivitat, so dass der Phosphatkristallisationswirkungs-
grad sinkt.




140 Untersuchungen zur Phosphorriickgewinnung mit dem PRISA-Verfahren

In der MAP-Kristallisationsanlage 2 wurde untersucht, ob durch den Einsatz von reinem
Magnesiumoxid, das zur chemischen Analytik verwendet wird (MgO p. a.), der Kristalli-
sationswirkungsgrad gegenuber MgO, das als Fallmittel fur die Abwasserreinigung
hergestellt wurde (MGO POLL®), weiter gesteigert werden kann. Um weitere Einflisse
auf das Ergebnis durch vorhandene Feststoffe 0. a. moglichst weitgehend auszuschlie-
Ren, aber dennoch keine vollstandig synthetische Losung zu verwenden, wurde als
Zulauf das Filtrat eines halbtechnischen Membranbioreaktors verwendet, in dem durch
Zugabe von Phosphorsaure die gewlnschte Phosphatkonzentration eingestellt wurde.
Bei folgenden Einstellungen wurden die Versuche in Doppel- bzw. Dreifachbestimmung
(MgO p. a.) durchgefuhrt:

e Verhaltnis Mg:P =1,5:1,0

e angestrebtes Verhaltnis N:P = 6:1

e pH-Wert=9,2

e PO4-P-Konzentration: 60 mg/l

¢ Reaktionszeit: 45 Minuten

e Sedimentationszeit: 30 Minuten

Die Ergebnisse dieser Versuche sind in Tabelle 7.17 dargestelit.

Tabelle 7.17:  Ergebnisse (Mittelwerte) des Vergleichs unterschiedlicher MgO-
Reaktionsmittel

MgO p.a. | MgO POLL® | MgO POLL®, alt

N:P-Verhaltnis [-] 5,3:1,0 8,6:1,0 6,4:1,0

PO4-P-Kristallisationswirkungsgrad [%] 95,3 78,5 69,4

Bei Verwendung des MgO p. a. konnte mit ca. 95 % der hochste Phosphatkristalli-
sationswirkungsgrad erzielt werden, obwohl bei diesen Versuchen das geringste N:P-
Verhaltnis vorhanden war. Ebenso zeigte sich erneut die Notwendigkeit, das Fallmittel
nicht zu lange offen zu lagern, denn offensichtlich war die Reaktivitat des MgO POLL®
bereits nicht mehr vollstandig vorhanden. Mit 78,5 % lag der Phosphatkristallisations-
wirkungsgrad — trotz des sich durch Dosierungenauigkeiten eingestellten hochsten N:P-
Verhaltnisses von 8,6:1,0 — deutlich unter dem bei diesen Versuchseinstellungen erwar-
teten Ergebnis und ca. 18 %-Punkte niedriger als das Resultat des Versuches mit MgO
p. a.. Bei Einsatz von frisch gedffnetem Magnesiumoxid-Fallmittel sind bei den hier ver-
wendeten Versuchsparametern > 90 % Phosphatkristallisationswirkungsgrad erzielbar
(Kapitel 7.2.3.3.5), und somit bietet das MgO p. a. lediglich eine aulderst geringe Stei-
gerung der Ruckgewinnung bei etwa 40fach hoheren Fallmittelkosten. Mit dem bereits
mehrere Wochen an der Luft gelagerten alten MgO POLL® konnten lediglich 69,4 % des
Phosphates aus dem Abwasser gewonnen werden.
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7.2.3.3.8 Untersuchung des Einflusses von Stdrstoffen im Schlammwasser auf den
Phosphatkristallisationswirkungsgrad

Verglichen mit anderen Untersuchungen zur MAP-Kristallisation, die haufig bereits bei
molarem N:P-Gleichgewicht eine zufriedenstellende Phosphatkristallisation erzielen, ist
das bei den Versuchen zur Phosphatkristallisation aus Schlammwasser (Kapitel
7.2.3.3.4) ermittelte optimale Nahrstoffverhaltnis mit N:P > 6:1 auffallig. Neben den hier
stets praxisnah eingestellten Reaktionszeiten von 30 bis 60 Minuten ist eine nahe-
liegende Ursache der Einfluss der Schlammwassermatrix bzw. der im Schlammwasser
vorhandenen gel6sten und ungeldsten Storstoffe auf den Kristallisationswirkungsgrad.
Aus diesem Grund wurden in der MAP-Kristallisationsanlage 1 Kristallisationsversuche
mit Trinkwasser in Doppelbestimmung durchgefuhrt, bei denen das in idealem MAP
vorliegende molare Verhaltnis von N:P = 1:1 im Wasser eingestellt wurde. Weitere Ver-
suchseinstellungen waren:

e Verhaltnis Mg:P =1,5:1,0

e pH-Wert=9,2

e PO4-P-Konzentration: 60 mg/I

o Reaktionszeit: 45 Minuten

e Sedimentationszeit: 30 Minuten

Die Ergebnisse dieser Versuche sind in Tabelle 7.18 dargestellt. Die verwendeten Fall-
mittel entsprechen den in Kapitel 7.2.3.3.7 beschriebenen.

Tabelle 7.18:  Kristallisationsversuche (Mittelwerte) mit Trinkwasser
MgO p. a. MgO POLL® | MgO POLL®, alt

N:P-Verhaltnis [-] 0,97 0,89 0,98

PO4-P-Kristallisationswirkungsgrad [%] 85,9 70,2 59,9

Durch Dosierungenauigkeiten war das molare Verhaltnis im Versuchsansatz mit
MgO POLL® mit etwa N:P=0,9:1,0 zu gering eingestellt. Entsprechend war der
Wirkungsgrad der Phosphatkristallisation mit 70,2 % deutlich geringer als bei Ver-
wendung des MgO p. a.. Erwartungsgemaf noch niedriger war der Wirkungsgrad bei
Verwendung des alten MgO POLL® (59,9 %). Hier zeigen sich die Auswirkungen, die
bereits anhand der Tabelle 7.17 verdeutlicht wurden.

Insgesamt resultieren in den MAP-Kristallisationsversuchen mit Trinkwasser hohere
Phosphatkristallisationswirkungsgrade als in den Versuchen mit Schlammwasser. In den
in Kapitel 7.2.3.3.4 hinsichtlich des Einflusses des N:P-Verhaltnisses ausgewerteten
Kristallisationsversuchen konnte bei vergleichbaren Versuchsbedingungen keine Phos-
phatkristallisation erreicht werden, die gesichert Uber einem Wirkungsgrad von 60 % lag.
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Die zahlreichen Nebenreaktionen, die in der Schlammwassermatrix ablaufen, scheinen
einen entscheidenden Einfluss auf den Phosphatkristallisationswirkungsgrad zu haben.

7.2.3.3.9 Untersuchung des Einflusses von Feststoffen im Schlammwasser auf den

Phosphatkristallisationswirkungsgrad

Schlammwasser ist nicht vollig feststofffrei, sondern enthalt nicht vollstandig sedimen-
tierte Schlammpartikel bzw. Schwebstoffe. Diese konnen vor einer MAP-Kristallisation
entfernt werden, indem beispielsweise eine Tuch- bzw. Membranfiltration des Schlamm-
wassers eingesetzt wird. Um einen mdglichen Einfluss von Feststoffen auf den Kristalli-
sationswirkungsgrad zu untersuchen, wurden in der MAP-Kristallisationsanlage 1
Kristallisationsversuche mit phosphat- und ammoniumangereichertem Trinkwasser in
Doppelbestimmung durchgefuhrt, bei denen unterschiedliche Konzentrationen an
Schlammpartikeln gezielt zugegeben wurden (25, 50 und 100 mg AFS/I). In einem
Referenzversuch wurde der Phosphatkristallisationswirkungsgrad ohne Zumischung von
Feststoffen ermittelt. Die Ergebnisse dieser Versuche sind in Tabelle 7.19 dargestellt.
Weitere Versuchseinstellungen waren:

e Verhaltnis Mg:N:P = 1,5:1,0:1,0
e pH-Wert=9,2

e PO4-P-Konzentration: 60 mg/I

o Fallmittel MgO p. a.

o Reaktionszeit: 45 Minuten

e Sedimentationszeit: 30 Minuten

Tabelle 7.19:  Phosphatkristallisationswirkungsgrade (Mittelwerte) bei unter-
schiedlichen Feststoffkonzentrationen
keine 25 mg 50 mg 100 mg
AFS AFS/I AFS/I AFS/I
PO4-P-Kristallisationswirkungsgrad [%] 85,9 % 74,3 % 76,2 % 77,0 %

Die Kiristallisationsversuche, bei denen Feststoffe in das Wasser zudosiert wurden,
weisen einen um etwa 10 %-Punkte geringeren Phosphatkristallisationswirkungsgrad
auf als bei dem feststofffreien Ansatz. Bereits geringe Mengen abfiltrierbarer Stoffe
storen die Phosphatkristallisation offenbar deutlich.

7.2.3.3.10 Untersuchung des Einsatzes einer Beutelfiltration zur Kombination von

Kristallisation und Produktabtrennung

Anstelle der Anlagen 1 (Bild 7.6) bzw. 2 (Bild 7.7) wurde als verfahrenstechnische
Variante der MAP-Kristallisation ein Beutelfilter verwendet. Durch die mehrmalige Zirku-
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lation des Schlammwassers durch den mit MgO-Reaktionsmittel gefullten Filter erfolgt
einerseits eine effektive Ausnutzung des Fallmittels sowie andererseits die Abtrennung
der gebildeten Kristalle simultan in einem Prozessschritt (Bild 7.8, Seite 104). Eine Sedi-
mentation ist nicht mehr notwendig, und der Trockensubstanzgehalt des Produktes
direkt nach Entfernung aus dem Filter ist mit ca. 30 % TS deutlich hoher als der bei
einer Sedimentation erreichbare. Eine weitere Entwasserung des Produktes kann durch
Trocknen der Filterbeutel an der Luft erfolgen.

In Bild 7.28 sind die Ergebnisse von zwei Versuchen zur Kristallisation und Filtration im
Beutelfilter dargestellt. Folgende Versuchseinstellungen wurden verwendet:

Verhaltnis Mg:N:P = 1,5:1,0:1,0 bzw. Mg:N:P = 1,5:6,0:1,0
pH-Wert = 9,2

PO4-P-Konzentration: 99 mg/I

Fallmittel: MgO POLL®

PorengroRe des Filters: 30 um

Ansatzmenge: 218 |

Reaktionszeit: max. 120 Minuten

100 100%

©
o
= 80 | e .= 90% T

o - —
E / gy -—--—H £
c \ . /D— f
© 60 - 80% =
R i
5 \ o S
% 40 | \ + 70% §
Y N =
o A Xz
s 20 - ~S— L +60% ¥
8 ——— . _ _ ¥
— _——- 6
0 ‘ | ‘ ‘ "1 5o &

0 20 40 60 80 100 120
Zeit [min]
—& - P0O4-P-Konzentration bei N:P = 1:1 —a— PO4-P-Konzentration bei N:P = 6:1

—>— PO4-P-Kristallisation bei N:P = 6:1 [%] =0 =PO4-P-Kristallisation bei N:P = 1:1 [%]

Bild 7.28: Phosphatkonzentrationen und Phosphatkristallisationswirkungs-

grade bei der Kristallisation und Filtration im Beutelfilter
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Bereits nach 45 Minuten waren bei dem Ansatz mit molarem N:P-Verhaltnis von 6:1 ca.
91 % des Phosphates aus dem Schlammwasser kristallisiert. Bei molarem Gleichge-
wicht zwischen Stickstoff und Phosphor waren nach gleicher Zeit 83 % des Phosphates
kristallisiert. Die Verlangerung der Filtrationszeit auf 120 Minuten erhohte den Phosphat-
kristallisationswirkungsgrad um weitere 4 %-Punkte bzw. 8 %-Punkte. Der Einsatz
dieser Technik in Verbindung mit einer MAP-Kristallisation hat sich damit als sehr erfolg-
reich erwiesen. Insbesondere die hohen Phosphatkristallisationswirkungsgrade bei
molarem N:P-Gleichgewicht fallen auf.

7.2.3.3.11  Schlussfolgerungen

In Tabelle 7.20 sind der Einflussgrad der zuvor dargestellten Untersuchungsgegenstan-
de bzw. -parameter zusammengestellt sowie Betriebsempfehlungen bzw. optimale Be-
triebsparameter fur das PRISA-Verfahren angegeben.

Tabelle 7.20:  Untersuchungsgegenstande und -parameter sowie Empfehlungen
far eine optimale Betriebsfiuhrung beim PRISA-Verfahren

Untersuchungsgegenstand/ Einfluss- | Empfehlung/optimaler Wert
-parameter grad

pH-Wert hoch pH ca. 9,5

N:P-Verhaltnis hoch N:P > 6:1

Phosphatkonzentration hoch ca. 100 mg PO4-P/I

Reaktionszeit hoch ca. 15 Minuten bei 100 mg PO4-P/I

ca. 45 Minuten bei 50 mg PO4-P/I

MgO-Reaktionsmittel (Art und Alter) | hoch technisches MgO, max. 2 Wochen geéffnet
geloste Storstoffe im  Schlamm- | hoch nicht zu beeinflussen

wasser

Feststoffe im Schlammwasser mittel moglichst gering (< 25 mg AFS/I)
Ruhrwerksgeschwindigkeit gering 150 bis 1.600 U/min

separate Misch- und Sedimenta- | gering ggf. kostenglinstiger als Ausflihrung in
tionsbecken oder ein periodisch einem Behalter

beschicktes Misch-, Kristallisations-
und Sedimentationsbecken

Sedimentation oder Hybridtechnik | mittel Verwendung eines Beutelfilters im Einzelfall
mittels Beutelfilter zu prufen
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7.2.3.4 Zusammensetzung des Sekundarphosphates

Die Untersuchung der Sekundarphosphate umfasst die Beschreibung und Beurteilung
sowohl der Nahrstoffgehalte als auch der Konzentrationen anorganischer und organi-
scher Schadstoffe.

7.2.3.4.1 Nahrstoffgehalte

In Tabelle 7.21 ist die Zusammensetzung von idealen MAP-Kristallen sowie von
handelsublichem Stickstoff-Phosphor-Kali(NPK)-Dingemittel zusammengestellt. Die
Stickstoffgehalte im MAP (MgNH4PO, - 6 H,O) sind deutlich geringer als bei NPK-
Dunger, Phosphor ist dagegen im MAP in zweifach hoherer Konzentration vorhanden
als im NPK-Dunger.

Tabelle 7.21:  Zusammensetzung von idealem MAP und NPK-Dunger

MAP Mg N P
Molmasse [g/mol] 245,41 24,31 14,01 30,97
Gewichtsprozent in MAP 100,00 9,90 5,71 12,62
Gewichtsprozent in NPK- - - 15,00 6,55
Dinger 15/15/15

Die molaren Verhaltnisse der Elemente Magnesium, Stickstoff und Calcium von 33 im
Rahmen dieser Arbeit in Versuchsanlagen entstandenen und analysierten Sekundar-
phosphaten sind in Tabelle 7.22 zusammengestelit.

Tabelle 7.22: Molare Verhéltnisse Mg:P, N:P, Ca:P der Sekundarphosphate

mol Mg/mol P mol N/mol P mol Ca/mol P
arithmetisches Mittel 2,11 0,29 0,80
Median 2,06 0,27 0,96
Niedrigstwert 0,32 0,03 0,03
Hochstwert 5,05 0,84 1,34

Wiurde es sich um ideale MAP-Kristalle handeln, musste das molare Verhaltnis von
Mg:P und von N:P jeweils ca. 1:1 betragen. Stickstoff wird jedoch in erheblich geringer-
en Konzentrationen eingebunden als erwartet und erreicht hochstens 0,84 mol N/mol P,
im Mittel 0,29 mol N/mol P (Median 0,27 mol N/mol P). Im Vergleich zu idealem MAP
wird deutlich mehr Magnesium als erwartet im Produkt gefunden, durchschnittlich
enthalt das Produkt ca. 2 mol Mg/mol P. Dies ist einerseits auf die Uberdosierung von
Magnesium mit einem Molverhaltnis von zumeist Mg:P = 1,5:1,0 zurlckzufuhren,
andererseits auf bereits im Schlammwasser gelost vorliegendes Magnesium, das bei
Einstellen des optimalen pH-Wert-Bereichs mit kristallisiert.

Calciumphosphatverbindungen kristallisieren bei ahnlichen pH-Werten wie Magnesium-
phosphatverbindungen. Im Schlammwasser gelostes Calcium wird daher ebenfalls in
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nennenswerten Anteilen (arithmetisches Mittel 0,80 mol Ca/mol P) in das Produkt einge-
bunden. Somit handelt es sich bei den kristallisierten Phosphatprodukten selten um
ideales MAP, sondern um Mischprodukte aus MAP sowie verschiedenen Magnesium-
und Calciumphosphaten. Dies wird belegt durch eine rontgenpulverdiffraktometrische
Kristallstrukturanalyse, die an einem in der Versuchsanlage erzeugten Phosphatprodukt
durchgefihrt wurde (PINNEKAMP et al., 2007b).

Die Mittel-, Niedrigst- und Hochstwerte der Magnesium-, Stickstoff- und Phosphorkon-
zentrationen der analysierten Produkte sind in Tabelle 7.23 zusammengestellt. Mit 8,5 %
bzw. 9,3 % P liegt der durchschnittliche Phosphorgehalt der rickgewonnenen Sekundar-
phosphate zwischen den Phosphorkonzentrationen von idealem MAP und NPK-Dunger
(vgl. Tabelle 7.21).

Tabelle 7.23: Mg-, N- und P-Konzentrationen der erzeugten Sekundarphosphate

Mg [g/kg TS] N [g/kg TS] P [g/kg TS]
arithmetisches Mittel 151,9 11,8 92,9
Median 148,0 10,1 85,0
Niedrigstwert 19,0 1,0 54,0
Hochstwert 420,0 30,3 156,0

7.2.3.4.2 Anorganische Schadstoffe

Neben dem Nahrstoffgehalt sind die Schwermetallkonzentrationen ein entscheidendes
Kriterium fUr die Produktqualitat eines Sekundardingemittels. In Tabelle 7.24 sind fur
sieben relevante Schwermetalle arithmetische Mittel-, Median-, Hochst- und Niedrigst-
werte von 18 untersuchten Sekundarphosphatprodukten (MAP), die in den Versuchsan-
lagen gewonnen wurden, sowie die entsprechenden Grenzwerte der Dingemittelverord-
nung (DUMV, 2003) zusammengestellt. Ebenfalls aufgefiihrt sind die aktuell giiltigen
Grenzwerte nach Klarschlammverordnung (ABFKLARV, 2003), die von samtlichen
rickgewonnenen Phosphatprodukten deutlich unterschritten werden (Tabelle 7.24).
Diese Grenzwerte durften in Zukunft verscharft werden. Es sind daher die derzeit auf
EU-Ebene diskutierten Grenzwerte (EU, 2000) fir die landwirtschaftliche Klarschlamm-
verwertung sowie die vom BMU als Eckpunktepapier zur Expertentagung am 6./7.
Dezember 2006 bekanntgegebenen Grenzwertvorschlage fir eine Novellierung der
Klarschlammverordnung angegeben (BERGS, 2007a).
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Tabelle 7.24:  Schwermetallgehalte von MAP sowie (diskutierte) Grenzwerte
(ABFKLARV, 2003; EU, 2000; BERGS, 2007a; DUMV, 20033)
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 Héchstwert 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 3. EU-Entwurf
Schiamme (diskutiert) 750 10 1.000 1.000 300 2.500 10
Grenzwertvorschlag BMU;
Stand 12/2006 (diskutiert) 100 2 80 600 60 1.500 14
Grenzwert 150 1,5 - 70 80 1.000 1
Dungemittelverordnung

19 Messwerte flr Cd, davon drei Werte > 2 (2,8; 8,8; 14,0 mg/kg TS)

Es wird deutlich, dass die derzeit auf europaischer Ebene diskutierten Grenzwerte fur
eine landwirtschaftliche Klarschlammausbringung — die mit Ausnahme des Bleis keine
Verscharfung der Werte der aktuellen Klarschlammverordnung bedeuten wirden — in
der Regel sogar von den gemessenen Hochstwerten im MAP unterschritten werden.
Lediglich bei dem Metall Cadmium tritt eine nicht erklarbare Uberschreitung
(14 mg/kg TS) des Grenzwertes von 10 mg/kg TS auf. Der Median der analysierten
Cadmiumgehalte des MAP liegt um den Faktor 20 unter dem diskutierten EU-Cadmium-
Grenzwert von 10 mg/kg TS. Der deutlich scharfere Grenzwert des BMU-Vorschlages
(2 mg/kg TS) wird dreimal Uberschritten, allerdings kdnnen diese Werte als Ausreil3er
bezeichnet werden. Etwa 80 % der Cadmiumgehalte waren kleiner als 1 mg/kg TS, so
dass in der Regel eine ausreichende Sicherheit zum diskutierten BMU-Grenzwert
vorhanden ist. Alle anderen Grenzwerte beider Novellierungsvorschlage werden von
allen Parametern stets eingehalten.

Beim Vergleich der im MAP enthaltenen mittleren Metallkonzentrationen mit den Grenz-
werten der Dungemittelverordnung ist lediglich Kupfer als kritisches Element einzu-
stufen. So kdnnen im Mittel (arithmetisches Mittel 93 mg/kg TS, Median 76 mg/kg TS)
die Kupfer-Grenzwerte (70 mg/kg TS) nicht eingehalten werden. Dabei ist anzumerken,
dass die Schwermetalle Kupfer und Zink sowohl flr Pflanzen als auch den Menschen
als Mikronahrstoffe anzusehen sind (BANNICK et al., 2006; BERGS, 2007a). Erst in
hohen Konzentrationen wirken diese Elemente als Schadstoffe. Dies ist der Grund, wes-
halb die noch im Marz 2006 ebenfalls im deutschen Diskussionspapier zur Novellierung

° Die Grenzwerte der Dingemittelverordnung gelten nicht fur Klarschlamme, Wirtschaftsdinger und
Bioabfalle. Die Grenzwerte fir Cu und Zn gelten nicht fir Dingemittel mit Spurennahrstoffen gemaf
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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der Klarschlammverordnung scharfer formulierten Kupfer- und Zinkgrenzwerte von
80 mg/kg TS bzw. 480 mg/kg TS (BANNICK et al., 2006) auf 600 mg/kg TS bzw.
1.500 mg/kg TS angehoben wurden. Gleichwohl ist gemal® dem Expertenvotum von De-
zember 2006 eine Begrenzung des Eintrages dieser Elemente nach wie vor unverzicht-
bar (BERGS, 2007a). Der angegebene Cadmiumgrenzwert der Duingemittelverordnung
gilt nicht far Dingemittel ab 5 % P20s und hinsichtlich des Phosphorgehaltes von stets
> 12,4 % P,0s5 (vgl. Tabelle 7.23: Niedrigstwert 5,4 % P) auch nicht fur die rGckgewon-
nenen Sekundarphosphate (vgl. Kapitel 7.2.3.4.1).

Zur Beurteilung des Schadstoffgehaltes eines Dingemittels werden diese auf den wert-

gebenden Nahrstoff Phosphor bezogen. In Tabelle 7.25 sind fiir MAP, den Uberschuss-

schlamm der Versuchsanlage, Klarschlamm, NPK-Dunger und Tripelsuperphosphat die

Schwermetallgehalte auf den enthaltenen Phosphor bezogen sowie die entsprechenden

Grenzwerte des EU-Entwurfs Schlamme angegeben.

Tabelle 7.25:  Schwermetallgehalte von MAP sowie von Klarschlamm und
Mineraldiingern bezogen auf den enthaltenen Phosphor; Werte fur

Klarschlamm und Mineraldinger aus (BANNICK et al.,, 2001);
Grenzwerte aus (EU, 2000)

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 7.4 40 3,9 168 0,217
Uberschussschlamm
PRISA (Median) 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-Diinger 15/15/15 226 58 699 173 166 1.771 0,9
Tripelsuperphosphat 61 136 1.466 139 185 2.488 0,2
Grenzwert 3. EU-Entwurf | yq 756 | 950 | 25000 | 25.000 | 7500 | 625500 | 250
Schlamme (diskutiert)

Auch bei dieser Bezugsgrolie fallen die im Vergleich zu Klarschlamm deutlich niedriger-
en 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 Handelsdlingern weisen auch bei dieser Be-
trachtung Kupfer und Zink héhere Konzentrationen auf. Diese liegen jedoch jeweils eine
Zehnerpotenz niedriger als bei Klarschlamm.

Die spezifischen Schwermetallkonzentrationen des Uberschussschlammes der Ver-
suchsanlage 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 Ab-
reicherung der Schwermetallgehalte festzustellen.
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Alle im MAP gemessenen Hochstwerte halten die phosphorspezifischen Grenzwerte des
»3. EU-Entwurfs Schlamme® ein. In der Dungemittelverordnung wird ein phosphorspezi-
fischer Grenzwert nur fur Cadmium angeben. Dieser Grenzwert von 115 mg Cd/kg P
wird im MAP einmal durch den nicht erklarbaren Ausreiler Uberschritten, der Mittelwert
(22 mg Cd/kg P) sowie der Median (7 mg Cd/kg P) unterschreiten den Grenzwert deut-
lich.

Uran konnte in keinem der untersuchten MAP oberhalb der Bestimmungsgrenze von
1 mg/kg TS quantifiziert werden. Im Klarschlamm sind zwischen 4 und 32 mg U/kg TS
enthalten. In mineralischem NPK-Dunger wurden bis zu 113 mg U/kg TS, in Tripelsuper-
phosphat bis zu 232 mg U/kg TS analysiert (KRATZ, 2004).

Das Schlammwasser wurde vor der MAP-Kristallisation Uber eine Tuchfiltration von gro-
ben Schlammpartikeln befreit (Kapitel 7.2.2.3). Wird stattdessen eine Mikro- oder Ultra-
filtrationsmembran zur Schlammwasserreinigung eingesetzt, ist die Reduzierung organi-
scher Verunreinigungen, an denen Schwermetalle adsorbiert sind, noch deutlich weit-
gehender.

7.2.3.4.3 Organische Schadstoffe

Fur mehrere Stoffe bzw. Stoffgruppen wird auf unterschiedlichen politischen Ebenen die
EinfGhrung von Spurenstoff-Grenzwerten fur eine landwirtschaftliche Klarschlammver-
wertung diskutiert. Bei einigen der in den Versuchsanlagen ruckgewonnenen Phosphat-
produkte wurde ein umfangreiches Spektrum an Spurenstoffanalytik durchgefuhrt.

Die Mittelwerte aus den gemessenen Spurenstoffkonzentrationen (Tabelle 7.26) werden
den Grenzwerten gegenubergestellt, die im 3. Novellierungsentwurf der EG-Klar-
schlammrichtlinie (EU, 2000) bzw. in dem Vorschlag des BMU zur Novellierung der Klar-
schlammverordnung (BERGS, 2007a) veroffentlicht wurden. Des Weiteren sind Mittel-
werte fur die in Klarschlamm auftretenden Schadstoffgehalte angegeben, die einem vom
Ministerium fur Umwelt und Naturschutz, Landwirtschaft und Verbraucherschutz des
Landes Nordrhein-Westfalen durchgefuhrten Untersuchungsprogramm enthommen sind
(MUNLYV, 2004).

In den Auswertungen ist auRerdem das Verhaltnis zwischen der durchschnittlichen
Schadstoffkonzentration des Klarschlammes und des MAP angegeben. Verhaltnisse
groler als eins geben den Faktor an, um den der Klarschlamm hoher belastet ist als das
MAP. Ein Wert kleiner als eins deutet darauf hin, dass das MAP eine hohere Schadstoff-
konzentration aufweist als der Klarschlamm. Da einige Stoffkonzentrationen im MAP
unter der Bestimmungsgrenze lagen, konnte das KS:MAP-Verhaltnis nicht fur alle Stoffe
ermittelt werden. In diesen Fallen ist das Verhaltnis gekennzeichnet durch ein ,GroRer-
als“-Zeichen (>) in Verbindung mit dem resultierenden Wert bei Berechnung mit der
jeweiligen Bestimmungsgrenze.
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Der mittlere Phosphorgehalt der fur diese Betrachtungen verwendeten Sekundar-
phosphatprodukte, die in den Versuchsanlagen gewonnen wurden, betragt 99 g P/kg TS
und liegt damit nahe am rechnerisch idealen Phosphorgehalt von MAP (vgl. Kapitel
7.2.3.4.1).

Tabelle 7.26:  Spurenstoffkonzentrationen im MAP und Klarschlamm (Mittel-
werte) sowie Grenzwerte des 3. Entwurfs zur Novellierung der EG-
Klarschlammrichtlinie (EU, 2000) und des BMU-Entwurfs zur No-
vellierung der Klarschlammverordnung (BERGS, 2007a); Klar-
schlammwerte aus (MUNLYV, 2004)

Mittelwert Mittelwert KS:MAP- Grenzwert Vorschlag BMU
Stoff/ Stoffgruppe MAP Klarschlamm Verhaltnis 3. EU-Entwurf | Stand 12/2006
[mg/kg TS] [mg/kg TS] [mg/kg TS] [mg/kg TS]
Adsorbierte Organische
Halogenverbingungen (AOX) 84,4 208 2,9 500 400
Moschusverbindungen
Cashmeran / DPMI <0,05
Celestolid / ADBI <0,05
Phantolid / AHMI <0,05
Traseolid / ATIT <0,05
Tonalid / AHTN < 0,05 2,65 > 53 evtl. 10 oder 15
Moschus Xylol / MX < 0,05 0,0053 n.b.
Moschus Keton / MK < 0,05
Galaxolid / HHCB <0,05 5,92 > 118 evtl. 10 oder 15
Organozinnverbindungen
Monobutylzinn <0,010 0,17 >17 evtl. 0,6
Dibutylzinn 0,013 0,22 17 evtl. 0,6
Tributylzinn 0,022 0,033 1,5
Tetrabutylzinn < 0,010 0,0067 n.b.
Monooctylzinn <0,010 0,031 > 3,1
Dioctylzinn <0,010 0,056 >5,6
Triphenylzinn <0,010
Tricyclohexylzinn < 0,010
Phenole
Bisphenol A (BPA) 0,165 0,28 1,7
Polyzyklische Aromatische Kohlenwasserstoffe
Chrysen 0,025 0,64 25
Benzo(a)pyren 0,020 0,47 23 1
SUMME PAK 10 (EU) < 0,254 6
SUMME PAK 16 (EPA) <0,410
SUMME PAK
(ohne Acenaphthylen) < 0,390 6,65 > 17
Polychlorierte Biphenyle
PCB, | 0,109 0,091 0,84 | 08(PCB,) [ 0,1jeKongener
Tenside
Lineare Alkylbenzolsulfonate <0,10 1.723 >17.230 2.600
Nonylphenol 0,51 21,5 42 50
Nonylphenolethoxylate 3,20

n.b.: nicht bestimmbar, da Bestimmungsgrenze MAP > Mittelwert Klarschlamm
PCB;: PCBg (28,52,101,138,153,180) und PCB 118
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Die im MAP gemessenen AOX-Konzentrationen lagen uber 50 % unter den Durch-
schnittswerten in kommunalen Klarschlammen. Die diskutierten Grenzwerte von 500
bzw. 400 mg/kg TS werden deutlich um den Faktor 5 bis 6 unterschritten (Tabelle 7.26).

Samtliche Moschusverbindungen lagen unter der Nachweisgrenze von 0,05 mg/kg TS.
Dies ist darauf zurtckzufuhren, dass infolge ihrer lipophilen Eigenschaften polyzyklische
Moschusverbindungen in der Abwasserreinigungsanlage vorwiegend an Schlamm-
partikel gebunden werden und sich auch wahrend der Prozesse der Schlammbehand-
lung nicht ins Schlammwasser rucklosen und somit auch nicht ins MAP eingebunden
werden konnen. Die vom BMU vorgelegten Grenzwertvorschlage werden demzufolge
sicher eingehalten. Tonalid und Galaxolid sind im Klarschlamm um mindestens den
Faktor 53 bzw. 118 hoher eingebunden als im MAP. Bei Moschus Xylol, dem dritten
Vertreter dieser Gruppe fur den Vergleichswerte aus Klarschlammen vorliegen, konnte
kein Verhaltnis zwischen Klarschlamm und MAP berechnet werden (n.b.), da die
Bestimmungsgrenze der MAP-Analytik mit 0,05 mg/kg TS etwa eine Zehnerpotenz
hoher lag als die durchschnittliche Konzentration im Klarschlamm (Tabelle 7.26).

Mit Ausnahme von Di- und Tributylzinn lagen alle Organozinnverbindungen (Tabelle
7.26) unter der Bestimmungsgrenze von 0,01 mg/kg TS. Dibutylzinn ist im Klarschlamm
in 17fach hoherer Konzentration zu finden als im MAP, beim Tributylzinn betragt dieser
Faktor 1,5. Wie beim Moschus Xylol ist auch bei Tetrabutylzinn kein KS:MAP-Verhaltnis
ermittelbar. Dies liegt auch in diesem Fall an der relativ hohen Bestimmungsgrenze fir
Tetrabutylzinn bei der MAP-Analytik bzw. der sehr niedrigeren Angabe fur diesen Stoff
im Klarschlamm. Die Ubrigen untersuchten Organozinnverbindungen wurden in zumeist
deutlich niedrigeren Konzentrationen im Phosphatprodukt gefunden als im Klarschlamm.
Der vom BMU erwogene Grenzwert von 0,6 mg/kg TS jeweils fur Mono- und Dibutylzinn
wird sicher eingehalten.

Das untersuchte Phenol Bisphenol A (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
(Tabelle 7.26). Die im MAP gemessenen BPA-Hochstwerte lagen im Bereich der Klar-
schlammwerte (0,3 mg/kg TS), mehrfach auch eine Zehnerpotenz niedriger.

Bei den Polyzyklischen aromatischen Kohlenwasserstoffen (PAK) sind in Tabelle 7.26
nur Benzo(a)pyren und Chrysen, deren Kanzerogenitat erwiesen ist bzw. vermutet wird,
sowie die Summe der PAK 16 (nach EPA) und die Summe der PAK 16 ohne Acenaph-
thylen aufgefuhrt. Da bei der PAK-Analytik des MAP jeweils einige Stoffe unter der Be-
stimmungsgrenze 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 bzw. fur die PAK ohne Acenaphthylen von 0,39 mg/kg TS ange-
geben werden. Dieser Hochstwert liegt beim MAP mindestens um den Faktor 17 niedri-
ger als im Klarschlamm. Das als PAK-Leitparameter verwendbare Benzo(a)pyren wird
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mit 0,020 mg/kg TS im MAP etwa 23 Mal weniger eingebunden als in Klarschlamm
(MUNLV, 2004). Der Grenzwertvorschlag des BMU fur Benzo(a)pyren von 1 mg/kg TS
wird um den Faktor 50 unterschritten. Der EU-Grenzwertvorschlag fur die Summe aus
zehn PAK, die alle auch den PAK 16 zugehorig sind (siehe Tabelle 2.3, Seite 17), liegt
mit 6 mg/kg TS sehr deutlich Uber den analysierten Konzentrationen im MAP von durch-
schnittlich 0,25 mg/kg TS.

Die im Phosphatprodukt analysierten Polychlorierten Biphenyle (PCB) als PCBg-Summe
sind mit 0,109 mg/kg TS geringfugig hoher konzentriert als die in Klarschlammen
gemessenen Durchschnittswerte (Verhaltnis KS:MAP = 0,84, Tabelle 7.26). Der disku-
tierte EU-Grenzwert von 0,8 mg/kg TS wird von den MAP-Produkten im Mittel um den
Faktor 7 unterschritten. Allerdings ist in diesem Grenzwert neben den PCBg (28, 52,
101, 138, 153, 180) ebenfalls das in diesem Rahmen nicht untersuchte PCB 118 ent-
halten. Der Grenzwertvorschlag des BMU von 0,1 mg/kg TS je Kongener wird einge-
halten.

Auch fur die Tenside Nonylphenol und lineare Alkylbenzolsulfonate (LAS) wurden im
dritten Novellierungsentwurf der EU-Klarschlammrichtlinie Grenzwerte verodffentlicht. In
samtlichen untersuchten Sekundarphosphatdungern konnten keine LAS bestimmt wer-
den (< 0,1 mg/kg TS). Der diskutierte Grenzwert von LAS in Hohe 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 (Tabelle 7.26). Nonylphenol ist im MAP mit
0,51 mg/kg TS um ein Vielfaches geringer eingebunden 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.

72344 Schlussfolgerungen

Hinsichtlich der im MAP enthaltenen Schadstoffe existieren aufgrund der vorliegenden
Ergebnisse keine Bedenken, das Recyclingprodukt zu Diungezwecken in der Land-
wirtschaft einzusetzen. Sowohl die Konzentrationen an relevanten Schwermetallen als
auch an einschlagigen organischen Schadstoffen sind geringer als im Klarschlamm und
halten derzeit gultige Grenzwerte sehr sicher ein. Die vom BMU vorgelegten strikteren
Grenzwertvorschlage zur Novelle der Klarschlammverordnung werden von den mittleren
Konzentrationen der analysierten MAP ebenfalls deutlich unterschritten (Tabelle 7.27).
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Tabelle 7.27: Zusammenstellung der KS:MAP-Verhéltnisse sowie Angaben zur
Einhaltung diskutierter Grenzwerte fur verschiedene Stoffe und

Stoffgruppen

Stoff/Stoffgruppe Vernaitnis | 3. EU-Entwurf | Stand 1572006
Schwermetalle . ,
Pb, Cd, Cr, Cu, Ni, Zn, Hg - eingehalten eingehalten
ﬁgfggggL]evrteerb(i)r:gsglgsec:((aAOX) 2,5 eingehalten eingehalten
Moschusverbindungen > 53 - eingehalten
Organozinnverbindungen >1,5 - eingehalten
Bisphenol A (BPA) 1,7 - -
Polychlorierte Biphenyle (PCBe) 0,84 eingehalten eingehalten
Polyzyklische Aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK)
Chrysen 25 - -
Benzo(a)pyren 23 - eingehalten
SUMME PAK 10 (EU) - eingehalten -
SUMME PAK (ohne Acenaphthylen) >17 - -
Tenside
Lineare Alkylbenzolsulfonate >17.230 eingehalten -
Nonylphenol 42

eingehalten -
Nonylphenolethoxylate -

7.2.3.5 Zusammenfassung der Untersuchungsergebnisse

Zur Phosphorrickgewinnung aus Schlammwasser wurden Versuche im Labor- und
halbtechnischen Malistab mit einer kontinuierlich bzw. semi-kontinuierlich betriebenen
Schlammbehandlungsanlage sowie an batchweise betriebenen MAP-Kristallisations-
anlagen durchgeflhrt.

Die Phosphatriicklosung im Voreindicker ist bei einer Eindickzeit von drei Tagen und
taglich zweimaliger Umwalzung des Eindickerinhaltes am hdchsten. Eine Zugabe
geringer Mengen vorgeklarten Abwassers (Volumenverhaltnis Schlamm zu Abwasser
ca. 9:1) kann zur Verbesserung der Phosphatricklosung fuhren. Etwa 25 % des
Phosphorgehaltes des zugefiihrten Uberschussschlammes kénnen so ins Uberstands-
wasser des Voreindickers uberfuhrt werden. Unter Berlcksichtigung der Phosphor-
frachten aus dem Nacheindicker bzw. der maschinellen Schlammentwasserung stehen
insgesamt 34 % des der Klaranlage zuflielenden Phosphors fir eine Ruckgewinnung
aus dem Schlammwasser zur Verfligung.
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Die MAP-Kristallisation lasst sich unter optimierten Bedingungen mit stabilen Phosphat-
kristallisationswirkungsgraden betreiben. Hohe Stickstoff-Phosphor-Verhaltnisse > 6:1
begunstigen die Kristallisation ebenso wie hohe Nahrstoffkonzentrationen im Schlamm-
wasser. Der pH-Wert sollte etwa bei pH = 9,5 liegen. Als Fallmittel ist technisches MgO
einzusetzen, das nur wenige Tage mit Luftkontakt gelagert werden kann, um Minder-
ungen der Reaktivitat zu vermeiden. Die Reaktionszeiten sind sehr gering und betragen
maximal 30 bis 45 Minuten. In der Regel genugen 10 bis 15 Minuten fur eine etwa
90%ige Phosphatkristallisation. Das Schlammwasser ist weitgehend von Feststoffen zu
befreien, da der Kristallisationsprozess ansonsten gestort wird und Produktverun-
reinigungen auftreten konnen. Die verfahrenstechnische Ausfuhrung kann vorgenom-
men werden als

e separate Misch- und Sedimentationsbecken,
¢ periodisch beschickte Misch-, Kristallisations- und Sedimentationsbecken oder

¢ Beutelfiltersystem.

Unter Berucksichtigung des Wirkungsgrades der MAP-Kristallisation ergibt sich die
wiedergewinnbare Phosphorfracht zu 0,61 g P/(E-d) bzw. 31 % des Klaranlagenzulaufs.

Hinsichtlich der im MAP enthaltenen Schadstoffe bestehen aufgrund der vorliegenden
Ergebnisse keine Hindernisse, das Recyclingprodukt zu Dungezwecken in der Landwirt-
schaft einzusetzen. Sowohl die Konzentrationen an relevanten Schwermetallen als auch
an untersuchten organischen Schadstoffen liegen deutlich unter durchschnittlichen
Gehalten kommunalen Klarschlammes und halten derzeit gultige Grenzwerte sehr
sicher ein. Die strikteren Grenzwertvorschlage der Novelle zur Klarschlammverordnung
werden von den mittleren Konzentrationen der analysierten MAP ebenfalls deutlich
unterschritten.
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8 Betriebskonzept und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung far
das PRISA-Verfahren

Auf Basis der Ergebnisse der wissenschaftlichen Untersuchungen und der Erfahrung
aus dem Betrieb der Versuchsanlagen werden Hinweise fur eine Betriebsfuhrung des
PRISA-Verfahrens gegeben sowie eine Kostenermittlung fur die Implementierung des
Verfahrens in eine kommunale Klaranlage mit einer Anschlussgrof3e von 100.000 E
durchgefuhrt.

8.1 Verfahrenstechnisches Konzept und Hinweise zur Betriebs-
fihrung

8.1.1 Phosphatrucklésung

Die Phosphatricklosung erfolgt in den Voreindickern. Bei einer dreitagigen Aufenthalts-
zeit wird die hochste Rucklosung erzeugt. Dies bedeutet fur die Anlagentechnik der Klar-
anlage, dass zusatzliches Voreindickervolumen geschaffen werden muss, da diese An-
lagen in der Regel mit einer Aufenthaltszeit von 1 bis 1,5 Tagen bemessen werden. Bei
der Errichtung von drei Eindickern kann die Ruckldsung durch eine alternierende tage-
weise Beschickung der Eindicker optimiert werden. Nach drei Tagen wird der Schlamm
abgezogen und der Faulung zugegeben sowie das Schlammwasser der MAP-
Kristallisation zugefuhrt. Eine Verklrzung der Rucklosezeit bzw. eine weitere Erhohung
der Rucklosung bei gleichen Rucklosezeiten kann evt. durch die Zugabe leicht abbau-
barer Substrate erzeugt werden. Im Versuchsbetrieb konnte dies jedoch nicht abschlie-
Rend bestatigt werden. Anzustreben ist die Optimierung der Aufenthaltszeit im Vorein-
dicker, da lange Eindickzeiten zu hohen Bauvolumina und damit Kosten fuhren.

8.1.2 Feststoffentnahme aus dem Schlammwasser

Zur Erzielung eines moglichst reinen Endproduktes ist das Schlammwasser von Fest-
stoffen zu befreien, da sich diese ansonsten an die MAP-Kristalle lagern. Hierzu sind
entsprechende Anlagen vorzusehen. Je reiner das Endprodukt sein soll, desto
weitgehender muss die Filtration sein. Von der Feinsiebung (Bogensieb, Trommelfilter)
bis zur Mikro- oder Ultrafiltration konnen prinzipiell alle Techniken eingesetzt werden.
Durch die Aufbereitung von Schlammwasser mittels Feinstsiebung und Ultrafiltration
lasst sich sicherstellen, dass das Filtrat und letztlich das Fallprodukt ,nur noch geringe
organische Verunreinigungen aufweist‘ (BRUR, 2003). Das auf diese Weise erzeugte
MAP ist keimfrei und nahezu geruchsfrei. Mit steigendem Ruckhaltegrad der Filtration
steigen die Kosten fur diesen Verfahrensschritt, die gegen den dadurch erzielbaren
Produktmehrwert abzuwagen sind.
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Empfohlen wird eine Filtration mit einer Maschenweite von ca. 10 ym bis 60 ym, die
einerseits den Einsatz einer kostengunstigen Verfahrenstechnik ermoglicht und anderer-
seits eine angemessene Entfernung von Feststoffen aus dem Schlammwasser sicher-
stellt. Der Anlagenteil zur Feststoffentnahme sollte zweistralig ausgelegt werden, so
dass bei Ausfall eines Aggregates unter Laufzeitverlangerung die Feststoffseparation in
einer Strale aufrecht erhalten werden kann.

8.1.3 Kristallisation und Sedimentation

Um die Betriebsmittelkosten mdglichst gering zu halten, sind die Magnesiumdosier-
mengen ausgehend von einer Uberdosierung von Mg:P = 1,5:1,0 schrittweise zu ver-
kleinern, bis sich negative Auswirkungen auf die Phosphorrickgewinnung ergeben. Zu
beachten ist, dass die Zugabe des Magnesiumoxids bereits eine Erhohung des pH-
Wertes im Schlammwasser bewirkt, so dass weniger Natronlauge zur exakten Einstel-
lung des pH-Wertes bendtigt wird. Die fur die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung gewahlte
Verfahrenstechnik umfasst zwei Schlammwasserspeicher, die als periodisch beschickte
Misch-, Kristallisations- und Sedimentationsbecken betrieben werden. Vorgesehen
werden Becken mit einem Fassungsvermogen von etwa einer Tagesmenge Schlamm-
wasser.

8.1.4 Separation und weitergehende Behandlung des Sekundarphosphates

Die Abtrennung des Produktes von der wassrigen Phase durch Sedimentation in einem
Eindicker/Absetzbehalter ist als erster Schritt der Produktaufbereitung zu sehen. Ent-
scheidend fur eine zufriedenstellende Fest-Flussig-Trennung ist eine gute und schnelle
Absetzbarkeit des Kristallisates. Die Dichte reiner MAP-Kristalle betragt 1,7 g/cm?, die
von idealem Hydroxylapatit (Cas(PO4)3sOH), das bei Vorhandensein von Calcium-lonen
vermehrt als Nebenprodukt der Kristallisation auftreten kann, 3,1 g/cm3®. Magnesium-
hydrogenphosphat (Newberyit, MgHPO, - H20), das als Konkurrenzprodukt ebenfalls
entstehen kann, hat eine Dichte von 2,1 g/cm?. Damit weisen diese sowie alle anderen
zu erwartenden Konkurrenzprodukte (Kapitel 7.2.3.4.1) einen grof3en Dichteunterschied
zur flussigen Phase (ca. 1 g/cm?®) auf und setzen sich gut ab. Die Sedimentationseigen-
schaften von MAP wurden von BLANK (1996) eingehend experimentell untersucht. Sie
stellte fest, dass bereits nach wenigen Minuten Absetzzeit mehr als 90 % der Partikel
aus der Klarphase abgetrennt waren. Die guten Sedimentationseigenschaften wurden in
eigenen Versuchen bestatigt und auch weltweit in zahlreichen Versuchsanlagen be-
obachtet (SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988). SEYFRIED et al. (1993) haben
zur Bewertung der Absetzeigenschaften den Schlammindex (ISV) von MAP untersucht.
In kontinuierlich betriebenen Versuchsanlagen betrug der ISV ca. 12ml/g TS bis
16 ml/g TS, bereits nach 15 Minuten Absetzzeit wurden Schlammindexwerte von unter
20 ml/g TS erreicht, was einer sehr guten Absetzbarkeit entspricht.
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Bei Lagerung des noch feuchten Fallproduktes wurde eine Agglomeration der Kristalle
beobachtet, d. h. ein Zusammenwachsen zu groReren Gebilden (BLANK, 1996). Funf
Minuten altes MAP hat einen mittleren Teilchendurchmesser von 7,1 um, bei funf Tage
altem MAP steigt dieser Wert auf 26,1 ym an. Die Zahlrate verringert sich, was darauf
hindeutet, dass die Kristalle agglomerieren. (BLANK, 1996)

Eine kombinierte Lagerung und weitgehende statische Entwasserung des sedimen-
tierten MAP kann beispielsweise in Filtersacken erfolgen, wobei das Sekundarphosphat
Uber ein Rohrsystem zu den Filtersacken gepumpt wird. Das mitgefuhrte Wasser sickert
durch die Poren des Sackes und tropft in die Auffangwanne, aus der das Sickerwasser
gezielt abgeleitet wird. Das Fallprodukt wird im Sack zuruckgehalten. Sobald der Filter-
sack gefullt und das Wasser weitestgehend abgetropft ist, wird ein neuer Sack einge-
hangt. Das System ist modular aufgebaut, so dass die notwendige Anzahl an Trock-
nungseinheiten leicht installiert sowie schnell variiert werden kann.

FEN

Bild 8.1: Absackvorrichtung der MAP-Pilotanlage zur Zentratwasser-
behandlung der Klaranlage Stuttgart-Muhlhausen (NALVA, 1992)

Ein entscheidender Vorteil dieser technischen Ldsung ist, dass gleichzeitig zur Fest-
Flissig-Trennung eine Trocknung des Fallproduktes an der Luft erfolgt und Ricklésun-
gen der Nahrstoffe in die Wasserphase somit auch bei langerer Lagerung im feuchten
Zustand nicht stattfinden koénnen. 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 be-
standig, d. h. es sind keine Zersetzungsprozesse zu befurchten (SCHULZE-RETTMER
und YAWARI, 1988; SCHULZE-RETTMER et al., 1993). Erfolgreich praktiziert wurde
dies in der Pilotanlage zur Zentratwasserbehandlung der Firma NALVA auf der Klar-
anlage Stuttgart-Muhlhausen (Bild 8.1).
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Bei diesen Pilotversuchen wurde anstelle der Filtersacke auch der Einsatz einer
Kammerfilterpresse getestet. Es wurde eine ,hervorragende Entwasserung bei geringer
Presszeit und hohem Abscheidevermogen® festgestellt, resultierend in 54 % TS im
Filterkuchen (NALVA, 1992). Fir diesen im Vergleich zu den Filtersacken hoheren Ent-
wasserungsgrad wird ein apparatetechnischer und energetischer Mehraufwand notwen-
dig. Kammerfilterpressen sind jedoch auf vielen Klarwerken vorhanden, so dass diese
mit genutzt werden konnen und haufig keine weiteren Investitionen getatigt werden
mussen. Vermutlich wegen der Thixotropie des MAP, d. h. seiner Eigenschaft, unter Ein-
fluss einer Scherbeanspruchung Viskositat abzubauen, entstehen bei Verwendung einer
Zentrifuge Probleme.

Bei einer anschlielRenden thermischen Trocknung mit gezielter Warmezufuhr kommt es
ab einer Temperatur von 45°C zur Abspaltung des enthaltenen Kristallwassers
(SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988):

MgNH4PO; - 6 H,0 <> MgNH4PO, - H,0 + 5 H,0 (g) Gleichung 8.1

Uber 50 °C setzt zusatzlich die Abspaltung von Ammoniak ein, so dass kristallines
Magnesiumhydrogenphosphat zurickbleibt (SCHULZE-RETTMER und YAWARI, 1988):

MgNH4PO; - 6 H,0 <> MgHPO, - 3 HyOrest + NH3 (g) + 3 H20 (g) Gleichung 8.2

Wenn die Zusammensetzung des MAP-Kristalls und insbesondere der eingebundene
Stickstoff erhalten bleiben sollen, ist eine Trocknung des Produktes daher mit Tempera-
turen von nicht mehr als 40 °C durchzufuhren.

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 Uberdachte Lagerung von MAP unbedingt zu vermeiden sind.
Die Nahrstoffverluste vermindern zum einen den Dungewert des Produktes, zum ander-
en entstehen stickstoff- und phosphorhaltige Sickerwasser, die wiederum behandelt
werden mussen.

Eine Produktstabilisierung vor einer Lagerung oder einem Transport, wie sie von der
Klarschlammbehandlung bekannt ist, ist nicht notwendig. Die Fallprodukte weisen —
insbesondere wenn das Schlammwasser vor der MAP-Kristallisation einer Tuchfiltration
unterzogen wird — nur geringe organische Belastungen auf (Kapitel 8.1.2). MAP-Kristalle
sind im trockenen Zustand gut transportierbar und lagerbar.

In mehreren Studien wird die positive Auswirkung von MAP, das in kommunalen Kilar-
anlagen gewonnen wurde, auf die Pflanzenerndhrung nachgewiesen (ROMER, 2006;
SIMONS und CLEMENS, 2006). Einen alternativen Absatzweg fur Sekundarphosphate
stellt die Produktion von elementarem (weil3em) Phosphor dar, z. B. bei Thermphos
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International BV (SCHIPPER et al., 2005). Fur eine Verwendung des Produktes als Roh-
stoff in der Dingemittel- oder Phosphorindustrie kann das folgende zwei- bis dreistufige
Aufbereitungskonzept eingesetzt werden:

Schritt 1: Sedimentation des MAP-Schlamms
Schritt 2: Entwasserung

- statisch, z. B. mit Filtersacken

- mechanisch, z. B. mit Kammerfilter-, Bandfilterpressen, Beutelfiltern
Schritt 3: Trocknung < 40 °C (optional)

Je nach Entstehungs- und Zielort sowie anfallender Menge des Sekundarphosphates
und evtl. vorhandener Anlagentechnik auf der Klaranlage kann entweder der Einsatz
von Filtersacken oder einer Kammerfilterpresse vorteilhaft sein. Neben diesen klassi-
schen Verfahren zur Entwasserung konnen auch druckgetriebene Beutelfilteranlagen
eingesetzt werden. Die gefullten Beutel werden nach Abschluss der Filtration 24 Stun-
den luftgetrocknet. Im Anschluss wird das Phosphatprodukt entnommen, und die Filter
konnen nach einer Wasche mit Wasser erneut verwendet werden. Eine Trocknung des
entwasserten MAP kann fakultativ erfolgen, abhangig vom angestrebten Verwendungs-
zweck bzw. den Anforderungen des nachgeschalteten Aufbereitungsprozesses.

8.2 Wirtschaftlichkeitsbetrachtung fir das PRISA-Verfahren

8.2.1 Rahmenbedingungen und Methodik

Fir das PRISA-Verfahren werden die Jahreskosten fur eine aus den wissenschaftlichen
Untersuchungen (Kapitel 7) abgeleitete Verfahrenstechnik auf Grundlage von Literatur-
angaben und Preisanfragen ermittelt. Basis sind spezifische Preise fur BeckengrofRen
bzw. Anlagendurchsatze.

Bei Ermittlung der Investitionen werden die Nettosummen ermittelt. Grundstlckskosten
werden nicht berucksichtigt, da die Anlagen in Klaranlagen mit entsprechenden Platz-
reserven installiert werden sollten.

Als Wirtschaftlichkeitskriterium werden Jahreskosten als Summe von Kapital- und
Betriebskosten gemaly Tabelle 8.1 zu Grunde gelegt (LAWA, 2005). Der Abschrei-
bungszeitraum fur die Maschinentechnik wird mit zwolfeinhalb Jahren kirzer als Ublich
angesetzt, da durch abrasives MgO und MAP mit einem hoheren Abnutzungsgrad
einiger Aggregate, beispielsweise der Ruhrwerke und MAP-Abzugspumpen, gerechnet
werden muss. Bei der Kostenermittlung werden die Jahreskosten absolut und produkt-
spezifisch (€ je Kilogramm recycelter Phosphor und MAP) sowie bezogen auf Ein-
wohnerwerte (€ je Einwohner) bzw. Abwassermenge (Cent je m® Abwasser) angegeben.
Die Kostenansatze fur unterschiedliche Technologien sind WAGNER (2004) und
PINNEKAMP et al. (2007b) entnommen.
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Tabelle 8.1: Kapital- und Betriebskostenansatze der Wirtschaftlichkeitsbe-

trachtung

Kapitalkosten nach LAWA-Leitlinien (Annuitat aus Abschreibung und Verzinsung)

kalkulatorischer Zinssatz 4%
Abschreibungszeitraume Bautechnik: 30 Jahre
Maschinentechnik: 12,5 Jahre
EMSR-Technik: 10 Jahre
Ermittlung der Annuitat Annuitat = Investitionen « KFAKR (i;n)
IR D)
(1+i)" -1

mit:

KFAKR (i;n) = Kapitalwiedergewinnungsfaktor,
| = Investitionen,

i = kalkulatorischer Zinssatz,

n = wirtschaftliche Lebensdauer in Jahren.

Betriebskostenarten

Personal

Energieverbrauch

Betriebsstoffe: Chemikalien, Trinkwasser, etc.

Wartung und Verschleil3: mittlerer Anteil von 1,25 % der Investitionen

8.2.2 Auslegungsdaten und Verfahrenstechnik der PRISA-Anlage

Die zur Bemessung und Kostenermittlung relevanten Parameter fir das PRISA-Ver-
fahren sind in der Tabelle 8.2 zusammengestellt. Die Auslegungsdaten und die daraus
resultierenden BehaltergroRen und Apparatedurchsatze sind dem Bild 8.2 zu ent-
nehmen und bilden die Basis der Kostenermittlung.

Tabelle 8.2: Annahmen zur Bemessung der PRISA-Anlage
Parameter Annahmen
Anschlussgrofie Klaranlage 100.000 E
Phosphor im Klaranlagenzulauf 2,0 g P/(E-d)
Ruckgewinnungsgrad 30 %

Menge IDrecvcelt

21.900 kg P/a

Menge Pecyceit (€inWOhnerspezifisch)

0,22 kg P/(E-a)

Menge MAPrecvce|t

173.810 kg MAP/a

Menge MAP c.,coit (€inwohnerspezifisch)

1,75 kg MAP/(Ea)

Erlose flr Sekundarphosphat (Marktwert des MAP)

1,6 €/kg Precyce|t (0,2 €/kg MAP)
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Bild 8.2: Verfahrenstechnische Umsetzung des PRISA-Verfahrens
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8.2.3 Definition von Szenarien und Grenzen der Kostenermittlung

Die Kostenermittlung enthalt alle Investitionen und Betriebskosten, die mit dem Prozess
in direkter Verbindung stehen. Dabei werden zwei unterschiedliche Szenarien unter-
sucht. In Szenario 1 wird bei der Erfassung der Investitionen und Betriebskosten ein
vollstandiger Neubau der Anlage — mit Ausnahme eines vorhandenen Eindickers —
betrachtet. Die Grenzen der Kostenermittlung sind in Bild 8.3 dargestellt.

Grenzen der Kostenermittlung

. . Komponenten
blologls.cl'!e Uberschussschlamm PRISA-Verfahren Reststoff-
Abwasserreinigung entsorgung

F1 MKSB1 BF1

VE2 F2 MKSB2 BF2
BF 3

ﬂ Il Neubau
Sekundérphosphat [ ] Bestand

VE = Voreindicker, F = Filter, MKSB = Misch-, Kristallisations- und Sedimentationsbehilter, BF = Beutelfilter

Bild 8.3: Grenzen der Kostenermittlung bei Betrachtung eines Neubaus der
PRISA-Anlage (Szenario 1)

In Szenario 2 wird die Annahme getroffen, dass auf der Klaranlage vorhandene
Anlagen, d. h. ein zusatzlicher Eindicker und ein Schlammwasserspeicher in das Ver-
fahrenskonzept integriert werden kénnen. Die Grenzen dieser Kostenermittlung sind in
Bild 8.4 dargestellt. Fur beide Szenarien wird angenommen, dass die Kosten der Rest-
stoffentsorgung bei Anwendung des PRISA-Verfahrens den derzeitigen Kosten der
Klarschlammentsorgung entsprechen.

Grenzen der Kostenermittlung

. . Komponenten
biologische Uberschussschiamm’{ | PRISA-Verfahren Reststoff-
Abwasserreinigung entsorgung
F1 BF 1

F2 MKSB2 BF2

ﬂ Bl Neubau
Sekundéarphosphat [ ] Bestand

VE = Voreindicker, F = Filter, MKSB = Misch-, Kristallisations- und Sedimentationsbehalter, BF = Beutelfilter

Bild 8.4: Grenzen der Kostenermittlung bei der Integration bereits vorhan-
dener Anlagenteile in die PRISA-Anlage (Szenario 2)
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8.2.4 Ermittlung der Investitionen

Bei der Ermittlung der Investitionen fur Szenario 1 wird davon ausgegangen, dass — ab-
gesehen von einem Eindicker fur 24 Stunden Aufenthaltszeit — keine Anlagenteile auf
der Klaranlage vorhanden sind, um das PRISA-Verfahren zu implementieren. Die zu
errichtenden Anlagenteile sowie Angaben zur Auslegung sind der Tabelle 8.3 zu
entnehmen. Die Investitionen sind von den erforderlichen Volumina zur Schlammein-
dickung und Schlammwasserspeicherung dominiert. Kosten fur Unvorhergesehenes
werden mit 10 % abgeschatzt. Ingenieurhonorare und Prifgeblihren werden in der
Kostenermittlung mit einem Anteil von 10 % bezogen auf die Investitionen beruck-
sichtigt.

Tabelle 8.3: Zusammenstellung der Investitionen fir die Errichtung einer
PRISA-Anlage (Szenario 1)

Einheits- | Gesamt-
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit preis preis
[€/Einheit] | [€]

BAUTECHNIK

Voreindicker

Neubau von 2 Voreindickern mit einem

3
Vges = 1.200 m? (600 m? je VE) 1.200 m 240 288.000

Schlammwasserspeicher: Misch-, Kristallisations-, Sedimentationsbehélter

Neubau von 2 Behaltern mit je V = 500 m?

zation (= 05 h) mnen beschichtetund | 1000 | 255 | 255,000

abgedeckt
Maschinenhaus, ausgefihrt als isolierte Stahlhalle fur folgende Anlagenteile:

Umwalzpumpwerk Voreindicker 20 m2

Schlammwasserpump_werk Voreindicker 20 m?

zum Schlammwasserfilter

Fest'stoff'fi.lter (ausgefluhrt als Trommelfilter 40 m?

zweistrallig)

Pumpwerk vom S_chlammwasserspeicher 15 m?

zur MAP-Separation

MAP-Separation mittels Beutelfilter 60 m?

EMSR-Raum 50 m?

erforderliche Gesamtflache 205 m? 800 164.000
Unvorhergesehenes

anteiliger Zuschlag auf Bautechnik 10 % 70.700
Ingenieurhonorare, Prifgebihren

anteilig der Kosten der Bautechnik 10 % 77.770

Teilsumme Bautechnik 855.470
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Einheits- | Gesamt-
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit preis preis
[€/Einheit] [€]
MASCHINENTECHNIK
Voreindicker
Krahlwerk mit Motor und Bodenraumung
fur Voreindicker, Durchmesser 10 m 2 St 15.000 30.000
Umwalzpumpwerk flr Voreindicker ausge-
fuhrt als Exzenterschnecken- 3 St. 15.000 45.000
pumpen/Drehkolbenpumpen
Umwalz- u. Rohrleitungen vom
Voreindicker zum Schlammwasserfilter 1St 15.000 15.000
Pumpwerk vom Voreindicker zum
Schlammwasserfilter ausgefihrt als 2 St 15.000 30.000
Exzenterschneckenpumpe/
Drehkolbenpumpe
Feststoffabtrennung Schlammwasser
Trommelfilter (_Tuchfllter) zur Abtrennung 2 st 50.000 100.000
der Feststoffe im Schlammwasser
Rohrleitungen und Armaturen vom
Schlammwasserfilter zum Schlamm- 1 St. 25.000 25.000
wasserspeicher
Schlammwasserspeicher: Misch-, Kristallisations-, Sedimentationsbehalter
Rihrwerke zur Umwalzung,
2 Stiick je Becken 2 St. 26.000 52.000
Pumpwerk Schlammwasserspeicher zur
MAP-Separation ausgefiihrt als Exzenter- 2 St 7.500 15.000
schneckenpumpen/Drehkolbenpumpen
Rohrleitungen und Armaturen vom
Schlammwasserspeicher zur MAP- 1St 30.000 30.000
Separation
D03|er_anlage Natronlaugg: Pumpen und 2 st 15.000 30.000
Rohrleitungen, Lagerbehalter
Dosieranlage Magnesiumoxid: Dosier-
schnecken, Rohrleitungen, Lagerbehalter 28t 15.000 30.000
MAP-Separation
MAP-Separation mittels Beutelfilteranlage
3strallig (4 Filter zzgl. 2 Reserve) 6 St. 2500 15.000
Unvorhergesehenes
anteiliger Zuschlag auf Maschinentechnik 10 % 41.700
Ingenieurhonorare, Prifgebihren
anteilig der Kosten der Maschinentechnik 10 % 45.870
Teilsumme Maschinentechnik 504.570
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Einhe_its- Gesa‘mt-
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit preis preis
[€/Einheit] (€]
EMSR-TECHNIK
teilweise sind in der Maschinentechnik die
zugaahc'jrigen EMSR-Kosten enthalten; 170.000
zusatzlich werden ca. 12,5 % der Kosten
fur Bau- und Maschinentechnik angesetzt
Unvorhergesehenes
anteiliger Zuschlag auf EMSR-Technik 10 % 17.000
Ingenieurhonorare, Prifgebuhren
anteilig der Kosten der EMSR-Technik 10 % 18.700
Teilsumme EMSR-Technik 205.700
Zusammenstellung der Investitionen
Bautechnik 855.470
Maschinentechnik 504.570
EMSR-Technik 205.700
Summe der Investitionen 1.565.740

Sind auf einer Klaranlage freie und nutzbare Beckenvolumina vorhanden, kénnen die
Investitionen deutlich gesenkt und somit die Jahreskosten reduziert werden. Hierzu
werden flir die Kostenermittlung folgende Annahmen hinsichtlich vorhandener Anlagen-
technik getroffen (Szenario 2):

Auf der Klaranlage steht ein Eindickvolumen zur Verfigung, das eine Aufenthaltszeit
von zwei Tagen sicherstellt. Hierdurch reduziert sich das neu zu errichtende Eindick-
volumen von 1.200 m® auf 600 m?3; die Kosten fiur ein Krahlwerk entfallen.

Auf der Klaranlage ist ein Schlammwasserspeicher vorhanden, der als Misch-, Kristal-
lisations- und Sedimentationsbehalter genutzt werden kann. Hierdurch reduziert sich
das neu zu errichtende Beckenvolumen von 1.000 m® auf 500 m3; die Kosten flr die
Errichtung eines Ruhrwerkes entfallen.

Fur gegebenenfalls notwendige Anpassungs- und Umbaumalnahmen im Bereich der
Maschinentechnik werden Investitionen in Hohe von 25.000 € angesetzt.

Es wird angenommen, dass die freien Becken vollstandig abgeschrieben sind. Rest-

buchwerte der mitgenutzten Anlagen werden daher nicht berucksichtigt.

Auf Basis dieses Anlagenkonzeptes ergeben sich die in Tabelle 8.4 aufgeflihrten
Investitionen, die sich durch die Nutzung der vorhandenen Anlagen um ca. 25 % von
1,57 Mio. € auf 1,17 Mio. € reduzieren.
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Tabelle 8.4: Zusammenstellung der Investitionen fir die Errichtung einer
PRISA-Anlage bei Integration vorhandener Anlagenteile in den
Prozess (Szenario 2)

Bezeichnung Gesamtpreis [€]
Bautechnik 526.955
Maschinentechnik (Neuinvestition) 457.460
Maschinentechnik (Anpassungs- und Umbaukosten) 25.000
EMSR-Technik 157.300
Summe der Investitionen 1.166.715

8.2.5 Ermittlung der Betriebs- und Jahreskosten

Die Betriebskosten flr das PRISA-Verfahren ergeben sich nach Tabelle 8.5. Auf Basis
der Investitionen, die in der Tabelle 8.3 zusammengestellt sind, kdnnen die Kapitalkos-
ten flr Szenario 1 ermittelt werden. Durch Summierung der Kapital- und Betriebskosten
ergeben sich Jahreskosten von ca. 195.000 €.

Tabelle 8.5: Zusammenstellung der Jahreskosten fur die Errichtung einer
PRISA-Anlage (Szenario 1)

Einheits- | Gesamt-
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit preis preis
[€/Einheit] [€/a]
BETRIEBSKOSTEN
Natronlauge 11 Mg 200 2.200
Magnesiumoxid 50 Mg 350 17.500
Eflé’(glgitggkjirl\élagitr’l Satz pro Filter 79 St. 40 2 880
e aone”
Wasser pauschal 2.000
Strom pauschal 4.000
Personalkosten 0,5PJ 45.000 22.500
e vl Pousehatr | 12 %
Summe der Betriebskosten 73.252
KAPITALKOSTEN
Zinssatz 4%
Bautechnik Nutzungszeitraum in Jahren 30 a 47.569
Maschinentechnik [Nutzungszeitraum in Jahren 12,5 a 50.077
EMSR-Technik Nutzungszeitraum in Jahren 10 a 24.386
Summe der Kapitalkosten 122.032
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Einheits- | Gesamt-
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit preis preis
[€/Einheit] [€/a]

JAHRESKOSTEN
Betriebskosten 73.252
Kapitalkosten 122.032
Summe der Jahreskosten 195.284
spezifische Kosten
einwohnerspezifische Kosten 1,95 €/(E-a)
produktspezifische Kosten 8,92 €/kg Precycelt

1,12 €/kg MAPrecycelt

Unter Berucksichtigung der an die Anlage angeschlossenen Einwohnerwerte bzw. der
maximal riickgewinnbaren Phosphorfracht (Tabelle 8.2) kbnnen die spezifischen Kosten
zu 1,95 €/(E-a) bzw. 8,92 €/kg Precyceit 0der 1,12 €/kg MAP ecyceit angeben werden.

Diese spezifischen Kosten sind durch eine Reduzierung der Kapitalkosten zu senken.
Dies verdeutlicht die Jahreskostenermittlung fur Szenario 2 (Tabelle 8.6). Die Betriebs-
kosten sind mit 73.252 € aus der entsprechenden Berechnung in Szenario 1 Uber-

nommen.
Tabelle 8.6: Zusammenstellung der Jahreskosten fiur die Errichtung einer
PRISA-Anlage bei Integration vorhandener Anlagenteile in den
Prozess (Szenario 2)
Bezeichnung Spezifikation, Beschreibung Einheit Gesamtpreis [€/a]
KAPITALKOSTEN
Zinssatz 4%
Bautechnik Nutzungszeitraum in Jahren 30a 29.302
Maschinentechnik | Nutzungszeitraum in Jahren 12,5a 47.883
EMSR-Technik Nutzungszeitraum in Jahren 10 a 18.648
Summe der Kapitalkosten 95.833
JAHRESKOSTEN
Betriebskosten (wie Szenario 1) 73.252
Kapitalkosten 95.833
Summe der Jahreskosten 169.085
spezifische Kosten
einwohnerspezifische Kosten 1,69 €/(E-a)
produktspezifische Kosten 7,72 €/Kg Precycelt
0,97 €/kg MAP ecycelt
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Bei vorhandenem Eindickvolumen fur eine Aufenthaltszeit von zwei Tagen und einem
vorhandenen Tagesspeicher fur das Schlammwasser, der fur die MAP-Kristallisation
genutzt werden kann, reduzieren sich die produktspezifischen Kosten auf 1,69 €/(E-a)
bzw. 7,72 €/Kg Precyceit 0der 0,97 €/kg MAP ecyceit infolge der deutlichen Senkung der
Kapitalkosten. Die Betriebskosten tragen mit 38 % (Szenario 1) bzw. 43 % (Szenario 2)
zu den jeweiligen Jahreskosten bei.

Den Verfahrenskosten stehen Erldse durch den Verkauf des Sekundarphosphates ge-
genuber, die sich anhand der Tabelle 8.7 ansetzen lassen. Dabei wurde vorausgesetzt,
dass der Marktwert von MAP in Hohe von 200 €/Mg (DOCKHORN, 2007) fur das Se-
kundarphosphat erzielt werden kann, und ein Phosphorgehalt von 12,6 % im Produkt
vorliegt.

Tabelle 8.7: Erlose aus dem Verkauf eines Sekundarphosphates
Bezeichnung Spezifikation spezifischer Preis Erlos
Einwohnerwert: 100.000 E
Phosphorpotential: 21,9 Mg P/a

1,6 €/kg P
0,2 €/kg MAP

einwohnerspezifische Erlése 0,35 €/(E-a)

Jahreserlés | Magnesiumammoniumphosphat 35.000 €/a

Unter Berucksichtigung dieser Erl0se resultieren Kosten von 1,34 bis 1,60 €/(E-a) bzw.
6,12 bis 7,32 €/kg Precyceit 0der 0,77 bis 0,92 €/kg MAP ¢ ceir. Die Zahlen verdeutlichen,
dass durch den Verkauf eines Sekundarphosphates derzeit die Verfahrenskosten um
18 % (Szenario 1) bzw. 21 % (Szenario 2) gesenkt werden konnen.

8.2.6 Zusammenstellung und Bewertung der Jahreskosten

Die Kostenermittlungen fur ein Phosphorrecycling mittels des PRISA-Verfahrens wurden
fur eine Klaranlagengrof3e von 100.000 E durchgefuhrt. Naturgemaly schwanken diese
Kosten je nach AnschlussgrofRe einer Klaranlage, d. h. bei groReren Klaranlagen ist ein
Recycling einwohnerspezifisch gunstiger umzusetzen als bei einer kleineren Klaranlage.
Dennoch kann das PRISA-Verfahren auch auf kleineren Klaranlagen zu vertretbaren
einwohnerspezifischen Kosten eingesetzt werden.

In der Tabelle 8.8 sind die fur das PRISA-Verfahren ermittelten Kosten zusammen-
gestellt. In Szenario 1 sind nach Gutschrift aus dem Verkauf des Sekundarphosphates
je Kilogramm recycelten Phosphors 7,32 € und in Szenario 2 6,12 € anzusetzen. Die
einwohnerspezifischen Jahreskosten betragen 1,60 bzw. 1,34 €/(E-a).
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Tabelle 8.8: Zusammenstellung der Kosten fur das PRISA-Verfahren
Szenario 1: Szenario 2:
Einheit vollstandiger Nutzung vor-
Anlagenneubau |handener Becken
absolute Kosten
Investitionen € 1.565.747 1.166.715
Kapitalkosten €/a 122.032 95.833
Betriebskosten €/a 73.252 73.252
Jahreskosten €/a 195.284 169.085
Erlése €/a 35.000 35.000
Jahreskosten (nach Erlésen) €/a 160.284 134.085
spezifische Kosten
Kapitalkosten €/Kg Precycelt 5,57 4,38
€/(E-a) 1,22 0,96
Betriebskosten €/Kg Precycelt 3,34 3,34
€/(E-a) 0,73 0,73
Jahreskosten €/(Kg Precycert -a) 8,92 7,72
€/(E-a) 1,95 1,69
Erlése €/Kg Precycelt 1,60 1,60
€/(E-a) 0,35 0,35
Jahreskosten (nach Erlésen) €/Kg Precycelt 7,32 6,12
€/kg MAP ecycelt 0,92 0,77
€/(E-a) 1,60 1,34
Erhéhung der Abwasserbehand-
lungskosten,
bei durchschnittlich 45 m3/(E-a) ct/ms3 43 3,8

Diese Kostenermittiungen zeigen, dass mit dem PRISA-Verfahren eine Phosphor-
ruckgewinnung in Klaranlagen > 100.000 E zu Kosten von etwa 1,5 €/(E-a) umgesetzt
werden kann. Bei einem Wasserverbrauch von 45 m? pro Person und Jahr wirden sich
hierdurch die Kosten der Abwasserbehandlung je Kubikmeter um etwa 4 Cent erhdhen.

Die Anlagen zur Feststoffabtrennung aus dem Schlammwasser, zur MAP-Kristallisation
und MAP-Separation mussen in der Regel neu errichtet werden. In Abhangigkeit der auf
einer Klaranlage vorhandenen Verfahrenstechnik konnen die erforderlichen Investitions-
maflnahmen und damit die Verfahrenskosten erhebliche Unterschiede aufweisen. Dies
bezieht sich insbesondere auf das Eindickvolumen, auf das Speichervolumen fur
Schlammwasser, aber auch auf Flachen, die fur die Aufstellung der Pumpen und
weiteren Maschinen erforderlich sind. Je nach Auslastung und Bemessung dieser
Anlagenteile kdnnen erhebliche Reserven vorhanden sein, die fur die Implementierung
von Anlagen zur Phosphorrickgewinnung genutzt werden konnen.
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In Szenario 1 wird von einem vollstandigen Neubau ausgegangen, wohingegen Szena-
rio 2 die Kosten fur den Fall abbildet, dass vorhandene und abgeschriebene Becken flur
das PRISA-Verfahren mitgenutzt werden konnen. Bei Vorhandensein von zwei Dritteln
des erforderlichen Voreindickervolumens und einem Schlammwassertagesspeicher ist
demnach eine Reduzierung der produktspezifischen Kosten von bis zu 1,20 €/kg P bzw.
etwa 16 % moglich. Die tatsachlichen Verfahrenskosten werden zwischen den Kosten-
angaben fur die beiden Szenarien liegen.

Derzeit liegen die Ruckgewinnungskosten bei Einsatz des PRISA-Verfahrens hoher als
der Preis fur mineralischen Phosphordunger. Aufgrund der steigenden Nachfrage sowie
des hoher werdenden Verunreinigungsgrades respektive Aufbereitungsaufwandes der
Phosphaterze einerseits und des durch betriebliche Optimierungen in einer groftech-
nischen Pilotanlage naturgemal® vorhandenen Kostensenkungspotentials des PRISA-
Verfahrens andererseits werden sich die Kosten fur primaren und recycelten Phosphor
kunftig annahern, so dass sich die Gesamtwirtschaftlichkeit des PRISA-Verfahrens noch
stark verbessern kann.
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9 Zusammenfassung und Ausblick

Die wirtschaftlich ausbeutbaren Phosphaterzlagerstatten der Erde sind endlich und nicht
regenerierbar. Weltweit wird der Grofteil des zumeist im Tagebau gewonnenen Phos-
phors fur die Herstellung von mineralischen Dingemitteln eingesetzt, da Phosphor ne-
ben Stickstoff — der unter Energieeinsatz endlos aus der Luft gewonnen werden kann —
den Hauptnahrstoff fur Pflanzen darstellt. Aufgrund des starken Wachstums der Erdbe-
volkerung wird der weltweite Phosphorbedarf weiter ansteigen. Voraussichtlich wird der
Phosphatverbrauch in einigen Schwellenlandern zunachst sogar uber das notwendige
Mal} hinaus ansteigen, bis dort der Einsatz von Dungemitteln nach guter fachlicher
Praxis stattfindet.

Da Phosphat als Pflanzennahrstoff nicht durch andere Stoffe substituiert werden kann,
ist von einer zunehmenden Verknappung dieses Rohstoffes auszugehen. Bereits heute
werden Lagerstatten mit steigenden Schadstoff- und sinkenden Phosphatgehalten er-
schlossen, wodurch die Rohstoffpreise ansteigen. Dabei sind die gravierenden o6kolo-
gischen Folgen des Phosphaterztagebaus infolge der Devastierung der Landschaft, die
bislang keiner monetaren Bewertung unterzogen worden sind, nicht in die Phosphat-
preise eingerechnet.

In Deutschland, das mangels geeigneter Phosphaterzlagerstatten keinen Phosphaterz-
abbau betreibt, wird durch die Dingung mit Klarschlamm bislang zumindest ein Teil des
bundesweiten Phosphatbedarfs der Landwirtschaft gedeckt. Allerdings wurde der Anteil
dieses Verwertungspfades in den vergangenen Jahren bereits deutlich geringer. Weitere
Einschrankungen sind durch die derzeit diskutierte Novellierung der Klarschlammverord-
nung abzusehen. Hieraus resultiert eine immer grofler werdende Differenz zwischen
dem landwirtschaftlichen Phosphatbedarf und dem Beitrag zur Deckung dieses Bedarfs
aus der Sekundarquelle Klarschlamm.

Eine von der Klarschlammentsorgung abgekoppelte Ruckfuhrung von Phospat in den
landwirtschaftlichen Kreislauf ermoglichen Verfahren zur Phosphorrickgewinnung aus
Abwasser, Klarschlamm oder Klarschlammasche. Verschiedene Verfahrenstechniken
fur den Bereich der Abwasserreinigung und Klarschlammentsorgung sind bereits in
unterschiedlichen Entwicklungsstadien erprobt worden. Fur einen weit verbreiteten grol3-
technischen Einsatz konnte sich in Deutschland bislang kein Verfahren durchsetzen. Be-
reits vor einigen Jahren wurden grof3technische Phostrip-Anlagen betrieben, die jedoch
als Varianten der Phosphorelimination im Nebenstrom entwickelt und betrieben wurden.
Das komplexe Seaborne-Verfahren wurde mehrere Jahre im Technikum entwickelt und
bislang in nur eine grofdtechnische Umsetzung gebracht, die zudem gegenuber der
Technikumsanlage stark vereinfacht wurde.

Eine Phosphorrickgewinnung in kommunalen Klaranlagen ermdglicht das in dieser
Arbeit entwickelte und erprobte PRISA-Verfahren. Es basiert auf gangigen Prozessen
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kommunaler Klaranlagen und ist geeignet, nachtraglich in bestehende Abwasserreini-
gungsanlagen integriert zu werden. Voraussetzung hierfur ist, dass eine anaerobe
Schlammstabilisierung vorhanden sowie eine vermehrte biologische Phosphorelimina-
tion im Hauptstrom (Bio-P) betrieben wird, die gegenuber einer Metallsalzfallung erhohte
Anforderungen an die Betriebsfuhrung der biologischen Reinigungsstufe der Klaranlage
stellt. Bei einer ausschlie3lich vermehrten biologischen Phosphorelimination konnen ggf.
strengere Phosphorgrenzwerte nicht sicher eingehalten werden. Insgesamt sollten ge-
ringfugig erhohte Phosphorkonzentrationen im Klaranlagenablauf jedoch nicht das ent-
scheidende Hindernis fur die Einfuhrung einer Phosphorrickgewinnung sein. An dieser
Stelle ist der Gesetzgeber gefordert, Gewasser- und Ressourcenschutz unter Nach-
haltigkeitsgesichtspunkten gegeneinander abzuwagen.

Beim PRISA-Verfahren wird die statische Voreindickung mit dem Uberschussschlamm
der Bio-P-Klaranlage beschickt. Die Ubliche Betriebsweise des Voreindickers wird in der
Form verandert, dass die Aufenthaltszeit verlangert und der bereits sedimentierte
Schlamm mittels einer Umwalzleitung durchmischt wird. Durch die verlangerte Aufent-
haltszeit des Uberschussschlammes im Voreindicker wird eine erhdhte biologische
Rucklésung von Phosphat im anaeroben Milieu erzielt. Die periodische Durchmischung
gewahrleistet eine Uberfiihrung des riickgelosten Phosphates ins Uberstandswasser
des Voreindickers. Dieses wird fur die Phosphorrickgewinnung mit dem Schlammwas-
ser aus dem Nacheindicker sowie dem Filtrat bzw. Zentrat der maschinellen Schlamm-
entwasserung zusammengefuhrt. Enthaltene Feststoffe werden aus dem Schlamm-
wasser abgetrennt. Hierzu sind — abhangig vom angestrebten Reinheitsgrad des spater-
en Sekundarphosphatproduktes — Uber eine Tuchfiltration bis hin zur vollstandigen Ent-
fernung von Schlammpartikeln mit einer Ultrafiltration verschiedene Techniken einsetz-
bar. In einem periodisch beschickten Misch-, Kristallisations- und Sedimentationsbecken
wird in dem filtrierten nahrstoffreichen Schlammwasser die Magnesiumammoniumphos-
phat (MAP)-Kristallisation induziert und so der Phosphor ruckgewonnen. Das sedimen-
tierte Sekundarphosphatprodukt wird abgezogen und mittels Beutelfiltration weiter ent-
wassert. Der phosphatarme Uberstand des Sedimentationsbeckens sowie die in der
Filtration abgetrennte flissige Phase werden zurlck in den Abwasserreinigungsprozess
gepumpt. Zur gezielten Ausschleusung von Ammoniumstickstoff kann in diesen Ruck-
laufstrom eine als Standardtechnik verfugbare Stickstoffentfernung, beispielsweise eine
Ammoniakstrippung, installiert werden. Auf diese Weise wird die Ruckbelastung zur
Klaranlage insgesamt deutlich reduziert, und verbesserte Ablaufwerte sind erreichbar.

Folgende Resultate ergeben sich im Einzelnen aus der wissenschaftlichen Unter-
suchung des PRISA-Verfahrens im halbtechnischen Mal3stab:



Zusammenfassung und Ausblick 173

- Bei einer dreitdgigen Aufenthaltszeit im Voreindicker und einer ein- bis zweimal tag-
lichen Durchmischung des Uberschussschlammes ist ein Ricklésegrad von 20 %
bezogen auf die Phosphorfracht des Klaranlagenzulaufs erreichbar.

- Insgesamt ist in die Schlammwasser der Voreindickung, Nacheindickung und ma-
schinellen Schlammentwasserung eine Fracht von ca. 0,7 g P/(E-d), entsprechend
etwa einem Drittel des Klaranlagenzulaufs, Uberfuhrbar.

- Dem Schlammwasser werden fur die MAP-Kristallisation Uberstochiometrisch mit
einem Verhaltnis von Mg:P = 1,5:1,0 Magnesiumoxid als Reaktionsmittel sowie Na-
tronlauge zur Einstellung des optimalen pH-Wertes von ca. pH = 9,5 zugegeben. Die
naturgemald im Schlammwasser vorliegenden StickstoffUberschisse begunstigen
den Kristallisationsprozess. Hohe Nahrstoffkonzentrationen sind ebenfalls vorteilhaft
fur die Reaktionskinetik. Insgesamt sind etwa 60 Minuten Aufenthaltszeit im Misch-,
Kristallisations- und Sedimentationsbecken notwendig, um bei optimierten Verfah-
renseinstellungen einen Wirkungsgrad von uber 90 % bei der MAP-Kristallisation zu
erzielen. 30 % des Phosphors aus dem Klaranlagenzulauf sind letztlich mit dem
PRISA-Verfahren als Sekundarphosphatprodukt wiederzugewinnen. Ein Ruckge-
winnungsgrad von deutlich mehr als 30 % ist nur durch einen weitgehenden Auf-
schluss des Schlammes, beispielsweise durch den Einsatz von Schwefel- oder Salz-
saure, zu erzielen, wodurch ein hoherer betrieblicher und dkonomischer Aufwand
(zusatzliche Betriebsmittel, saurefeste Behalterausfuhrung) entstinde.

- Im Sekundarphosphatprodukt sind die Konzentrationen sowohl der untersuchten
Schwermetalle Blei, Cadmium, Chrom, Kupfer, Nickel, Zink, Quecksilber und Uran
als auch der einschlagigen organischen Schadstoffe (u. a. Moschusverbindungen,
Organozinnverbindungen, Tenside und Polyzyklische Aromatische Kohlenwasser-
stoffe) geringer als im Klarschlamm und halten die derzeit glltigen Grenzwerte sehr
sicher ein. Auch die vom Bundesministerium fur Umwelt, Naturschutz und Reaktor-
sicherheit vorgelegten scharfen Grenzwertvorschlage zur Novelle der Klarschlamm-
verordnung werden von den mittleren Konzentrationen der analysierten Sekundar-
phosphate deutlich unterschritten. Hinsichtlich der im Produkt enthaltenen Schad-
stoffe bestehen damit keine Hindernisse fir einen Dlngeeinsatz des Sekundarphos-
phates in der Landwirtschaft.

- Gravierende Schwierigkeiten traten beim Betrieb der halbtechnischen Versuchs-
anlagen nicht auf. Die erforderlichen technischen Anlagen fur das PRISA-Verfahren
sind fur den Klaranlagenbereich als Standardtechnik einzustufen. lhr Betrieb und der
Umgang mit den Einsatzstoffen sind verglichen mit anderen Verfahren der Phosphor-
ruckgewinnung unkompliziert und von Klarwerkspersonal problemlos zu bedienen.

- Die fur zwei Szenarien durchgefuhrten Wirtschaftlichkeitsberechnungen zeigen die
Jahreskosten auf, mit denen bei einer Installation des PRISA-Verfahrens in einer
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kommunalen Klaranlage mit einer Anschlussgrof3e von 100.000 E zu rechnen ist. Bei
Leistungsreserven im Bereich der Schlammeindickung (Voreindicker und Schlamm-
wasserspeicher), die entweder auf eine gro3zugige Bemessung oder eine Differenz
zwischen Ausbau- und Anschlussgrad zuruckzufuhren sind, kann das Verfahren
geringfugig kostengunstiger implementiert werden. Insgesamt sind nach Anrechnung
der Erlése von 0,2 €/kg MAP zwischen 1,34 €/(E-a) und 1,60 €/(E-a) anzusetzen. Die
Kosten der Abwasserbehandlung wurden sich beim Einsatz des PRISA-Verfahrens
um durchschnittlich 4 Cent je Kubikmeter behandelten Abwassers erhdhen.

Diese Ergebnisse lassen im Hinblick auf die Zielsetzungen des PRISA-Verfahrens und

die

an das Verfahren gestellten Anforderungen folgende zusammenfassenden Feststel-

lungen zu:

Phosphor ist mit dem Verfahren gezielt rickzugewinnen. Bezogen auf den Klaran-
lagenzulauf werden etwa 30 % des Phosphors riuckgewonnen. Durch Einsatz des
Verfahrens kénnen die Reichweiten der Phosphaterzlagerstatten verlangert werden.

Das Verfahren stellt ein Sekundarphosphatprodukt bereit, das der Dungemittelin-
dustrie angedient und zur Pflanzenernahrung eingesetzt werden kann. Die Lebens-
mittelanbauflachen werden gegenuber der Dingung mit Klarschlamm mit deutlich
weniger Schadstoffen belastet.

Das Verfahren ist in hohem Male praxisgeeignet, da es sich in bestehende kom-
munale Klaranlagen integrieren lasst, sofern die verfahrenstechnischen Anfor-
derungen erflllt sowie die notwendigen Platzreserven vorhanden sind.

Abwassertechnisch geschultes Personal ist in der Lage, das Verfahren zu bedienen,
da alle Anlagenkomponenten fur den Klaranlagenbereich als Standardtechnik einzu-
stufen sind.

Die aus dem PRISA-Verfahren resultierenden Mehrkosten fir die Abwasserbehand-
lung sind als gering einzustufen.

Wann eine Phosphorrickgewinnung mit dem PRISA-Verfahren — abgesehen von seinen
Okologischen Vorteilen — auch Kosten deckend betrieben werden kann, ist derzeit nicht
abzuschatzen. Dies liegt an mehreren Faktoren, die heute nicht kalkulierbar sind, wie
zum Beispiel die Entwicklung der Energiekosten in den Phosphaterz abbauenden Lan-
dern oder mogliche Preisanstiege fur die zur Erzaufbereitung in grof3er Menge notwendi-
ge Schwefelsaure. Letztendlich hangt die 6konomische Konkurrenzfahigkeit des PRISA-
Verfahrens auch davon ab, inwiefern die Phosphaterz abbauenden Lander ihre oligopol-
artige Stellung nutzen, um hohere Preise festzulegen.
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