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Zusammenfassung

Klérschlamm als Nebenprodukt der Abwasserreinigung besitzt ambivalente Eigenschaften. Einerseits ist
er eine Senke fiir anorganische und organische Schadstoffe aus anthropogenen Quellen. Andererseits
ist er als Brennstoff einsetzbar und beinhaltet Elemente, die fiir eine stoffliche Riickgewinnung von
Interesse sind. Insbesondere der Wertstoff Phosphor akkumuliert sich infolge der Abwasserreinigung im
Klérschlamm. Phosphor ist eine essentielle Komponente der Lebensmittelproduktion und nimmt daher
eine entscheidende Rolle fiir die Nahrungsmittelversorgung ein. Daher ist im Sinne einer nachhaltigen
Ressourcennutzung die Riickgewinnung von Phosphor aus Kldrschlamm angezeigt, auch wenn keine
kurzfristige Knappheit an fossilen Phosphorquellen zu erwarten ist.

Zur Kopplung des energetischen und stofflichen Potentials von Klidrschlamm bei gleichzeitiger Mi-
nimierung der Schadstoffemissionen riickte die hydrothermale Carbonisierung (HTC) in den Fokus der
Wissenschaft und Technik. Der hydrothermalen Konversion von Kldrschlamm zu einem Carbonisat liegt
ein komplexes Reaktionssystem zugrunde, zu dem umfangreiche Forschungsarbeiten stattfanden und in
gewissem Mafle Einblick erreicht werden konnte. Aufgrund der Komplexitit wird das System aber bis
heute nur teilweise beschrieben und damit sind auch die Konsequenzen fiir die energetische und stoffliche
Nutzung des Carbonisats nur unvollstindig abgeleitet.

Um einen Beitrag zum SchlieBen der Wissensliicke zu liefern, wurde innerhalb dieser Arbeit die HTC
von kommunalem, eisenreichem Klédrschlamm inklusive saurer Phosphorelution auf experimenteller und
simulativer Ebene untersucht. Es wurde der Einfluss verschiedener HTC-Parameter auf die Produktkom-
position und die energetische Bilanz betrachtet. Weiterhin wurde untersucht, wie die filtrative Trennung
von Carbonisat und Prozesswasser mit einer sauren Elution von Phosphor kombiniert werden kann.
Aufbauend auf den experimentellen Versuchsergebnissen wurde ein kinetisches Modell zum Reakti-
onssystem der HTC formuliert. Darauf aufbauend wurde ein weiterfiihrendes Verfahrensmodell in der
Programmiersprache Python entwickelt, in dem drei Szenarien gegeniibergestellt wurden: (1) eine HTC
mit gekoppelter saurer Elution am Carbonisat und anschlieBender Carbonisatverbrennung, (2) eine direkte
Verbrennung von Kldrschlamm mit Phosphorriickgewinnung aus der Verbrennungsasche sowie (3) die
HTC des Klirschlamms, Carbonisatverbrennung und Phoshorriickgewinnung aus der Carbonisatasche.

Die Reaktionsintensitdt der HTC in Form der Reaktionszeit und -temperatur steigert die mechani-
sche Entwisserbarkeit und den Aschegehalt des Carbonisats und senkt die Feststoffausbeute infolge
fortschreitenden Abbaus organischer polarer Verbindungen. Ein Einfluss der Beaufschlagung des Reak-
tors mit Kohlenstoffdioxid ist nicht feststellbar. Die Prozesswasserrezirkulation und die Erhohung der
Feststoffbeladung fithren zu einem hoherem pH-Wert, hoherer organischer Beladung des Prozesswassers
und gesteigerter Ausbeute an Feststoff und Organik. Die Zugabe von Schwefelsaure setzt bis 15 % des
Phosphors in die Fliissigphase frei, katalysiert den Abbau der Organik und fiihrt zu Anhydritbildung im

Carbonisat. Die Filtration der Produktsuspension ohne Filterhilfsmittel zeigt einen hohen spezifischen
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Zusammenfassung

Filterkuchenwiderstand iiber 10'4/m?. Hohere Temperaturen wihrend der HTC und der Filtration steigern
die Filtrationsgeschwindigkeit. Uber einen groBeren Filterdruck wird die Filtrationsgeschwindigkeit nur
begrenzt gesteigert, da die Kuchenkompressibilitit diesem entgegen wirkt.

Eine Kombination der Carbonisatfiltration mit einer sequentiellen Kuchenwische und sauren Elution
mit einer molaren Sdurekonzentration von 0,2 — 0,8 mol/l erweist sich als umsetzbar. Bei der Kuchenwi-
sche steigern Elektrolyte und ein niedriger pH-Wert im Waschwasser die Durchstromungsgeschwindigkeit
substantiell. Die saure Elution mit Oxalsidure oder eine Mischung von Oxal- und Phosphorséure eluiert
selektiv Phosphat und in geringerem Maf3e dessen Gegenionen Calcium, Eisen, Magnesium und Kalium.
Auch monovalente Ionen werden aus dem Carbonisat entfernt, wihrend die Organik des Carbonisats
hauptsichlich im Feststoff verbleibt. Eine ldngere Elutionsdauer sowie eine hohere Sdurekonzentration
steigern die Phosphorausbeute der Elution auf {iber 80 %. Aus dem Eluat fillt Oxalat in Verbindung
mit bivalanten Kationen, insbesondere Calcium und Eisen, als gelber kristalliner Niederschlag aus. Im
Anschluss an die saure Elution wird durch eine weitere Kuchenwische der Verlust von Elutionssidure
verringert. Dies ist insbesondere von Bedeutung, wenn Phosphorsédure im Eluent enthalten ist, da ansons-
ten die bilanzielle Phosphorausbeute der Elution stark abfillt. Fiir alle sequentiell ablaufenden Wasch-
und Elutionsschritte ist wichtig, dass der Filterkuchen stets gesittigt bleibt, da eine Entfeuchtung zur
Rissbildung fiihrt.

Das aus experimentellen Daten abgeleitete kinetische Modell zur HTC mit 14 Reaktionsgleichungen
und 29 Variablen beschreibt die Verteilung der Elemente Kohlenstoff, Sauerstoff, Wasserstoff und Stick-
stoff qualitativ weitgehend korrekt auf Basis der Ausgangszusammensetzung und der Reaktionsintensitit.
Die quantitative Anpassung an die Realdaten ist médBig und nicht signifikant besser als ein gewihltes
Referenzmodell. Insbesondere bei niedriger Reaktionsintensitit liberschitzt das kinetische Modell die
organische Feststoffausbeute. Die Stirken des Modells sind das physikalische Fundament des Reaktions-
systems sowie die geschlossenen Elementarbilanzen.

Die Verfahrensmodellierung legt nahe, dass die HTC eine vorherige Teiltrocknung des Klidrschlamms
fiir die Verbrennung eriibrigt. Dies steigert das Potential der Stromproduktion mittels Dampfkraftprozess
aus dem prozessierten Kldrschlamm um 60 —73 %. AuBerdem liefert die Nutzung des Faulgases aus
der anaeroben Prozesswasserfermentation eine zusétzliche Stromquelle. Der Wiarmebedarf der HTC
kann dem Modell nach bis zu 91 % durch interne Wérmeriickgewinnung gedeckt werden. Alle Systeme
erweisen sich als Netto-Stromproduzenten, wobei das Szenario 3 mit HTC und Phosphorriickgewinnung
aus der Asche am besten abschneidet. In allen Szenarien betrdgt die Phosphorausbeute iiber 89 %. Die
Hauptverluste liegen in der unvollstdndigen Elution und in der Aufreinigung des Eluats innerhalb eines
Kationenaustauschprozesses. Die postulierte Einengung der Produktsidure auf eine Konzentration von
0,75 g H3PO4/g mittels Vakuumverdampfung erweist sich als stromintensiv.

Die experimentellen Ergebnisse bestitigen und erweitern den Stand des Wissens zur HTC. Die neuartige
sequentielle Filtration und Elution bietet zahlreiche Ankniipfungspunkte fiir weitere Entwicklungen,
etwa dem Einsatz weiterer Siuren oder der Verfahrensoptimierung. Das kinetische Modell kann als
Ausgangspunkt fiir eine Weiterentwicklung und Verfeinerung dienen. Die Verfahrensmodellierung legt
das energetische Potential der HTC von Klirschlamm nahe, welches im Labor- und PilotmaBstab zu
validieren ist. Aulerdem eignet bietet es eine Basis fiir die Untersuchung alternativer Verfahrenskonzepte

zur thermischen Kldrschlammverwertung.
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Abstract

Sewage sludge, as a by-product of wastewater treatment, has ambivalent properties. On the one hand, it
is a sink for inorganic and organic pollutants from anthropogenic sources. On the other hand, it can be
used as a fuel and contains elements that are of interest for material recovery. In particular, the valuable
material phosphorus accumulates in sewage sludge as a result of wastewater treatment. Phosphorus is an
essential component of food production and therefore plays a decisive role in the food supply. Thus, in
terms of sustainable resource utilization, the recovery of phosphorus from sewage sludge is indicated,

even if no short-term scarcity of fossil phosphorus sources is expected.

Hydrothermal carbonization (HTC) raised interest in science and technology for coupling the ener-
getic and material potential of sewage sludge while minimizing pollutant emissions. The hydrothermal
conversion of sewage sludge to hydrochar is based on a complex reaction system for which extensive
research has taken place and some insight has been achieved. However, the system has only been partially
described to date and thus the consequences for the energetic and material use of the hydrochar are

described insufficiently.

In order to contribute to closing the knowledge gap, HTC of municipal iron-rich sewage sludge including
acidic phosphorus leaching was investigated on experimental and simulative level within this work. The
influence of different HTC parameters on product composition and energy balance were considered.
Furthermore, it was investigated how the filtration of hydrochar and process water could be combined
with an acidic leaching of phosphorus. Based on the experimental results, a kinetic model for the reaction
system of HTC was proposed. From this, a more advanced process model was developed in the Python
programming language, in which three scenarios were compared: (1) HTC with coupled acidic leaching
at the hydrochar followed by hydrochar combustion, (2) direct incineration of sewage sludge followed by
phosphorus recovery from the incineration ash, and (3) HTC of sewage sludge, hydrochar combustion,

and phosphorus recovery from the ash .

According to the model the reaction severity of HTC with respect to reaction time and temperature
increases the mechanical dewaterability and ash content of the hydrochar and decreases the solid yield due
to progressive degradation of organic polar compounds. There is no detectable impact of the addition of
carbon dioxide to the reactor. Process water recirculation and higher solid load lead to a higher pH, higher
organic loading of the process water and increased organic and solids yield. The addition of sulfuric acid
releases up to 15 % of phosphorus into the liquid phase, catalyzes the degradation of the organic fraction
and leads to anhydrite formation in the hydrochar. Filtration of the product suspension without filter aid
shows a high filter cake resistance above 10*/m?. Higher temperatures during HTC and filtration increase
the filtration rate. The increase of the filtration rate by a larger filter pressure is limited, since the cake

compressibility counteracts it.



Abstract

A combination of hydrochar filtration with sequential cake washing and acid leaching using a molar
acid concentration of 0.2 — 0.8 mol/I proves to be feasible. During cake washing, electrolytes and a low pH
of the wash water substantially increase the flow rate. The acidic leaching applying oxalic acid or a mixture
of oxalic and phosphoric acid selectively leaches phosphate and to a lesser extent its counterions calcium,
iron, magnesium and potassium. Monovalent ions are also removed from the hydrochar, while the organic
matter of the hydrochar remains in the solid. A longer leaching time and a higher acid concentration
increase the phosphorus yield to more than 80 %. From the leachate, oxalate reacts with bivalent cations,
especially calcium and iron, to form a yellow crystalline precipitate. Following acidic leaching, further
cake washing reduces the loss of leaching acid. This is particularly important if phosphoric acid is present
in the leachate, since otherwise the gross phosphorus yield of the leaching drops considerably. For all
sequential washing and leaching steps, it is important that the filter cake always remains saturated, since
dehumidification leads to crack formation.

The kinetic model for HTC derived from experimental data with 14 reaction equations and 29 variables
describes the distribution of the elements carbon, oxygen, hydrogen and nitrogen qualitatively fairly
correctly based on the initial composition and the reaction intensity. The quantitative fit to real data
is moderate and not significantly better than a chosen reference model. In particular, at low reaction
intensity, the kinetic model overestimates the organic solids yield. The strengths of the model are the
physical foundation of the reaction system and the closed elemental balance.

The process model suggests that HTC eliminates the need for prior partial drying of the sewage sludge
for incineration. This increases the potential for electricity production via steam power process from the
processed sewage sludge by 60 —73 %. Furthermore, it provides an additional source of electricity from
anaerobic process water fermentation with biogas conversion to electricity. According to the model, up
to 91 % of the HTC heat demand can be covered through internal heat recovery. All scenarios prove to be
net electricity producers, with scenario 3 with HTC and phosphorus recovery from ash performing best.
In all scenarios, the phosphorus recovery is over 89 %. The main losses are due to incomplete leaching
and purification of the leachate within a cation exchange process. The postulated concentration of the
product acid to 0.75 g H;PO,/g by vacuum evaporation proves to be power intensive.

The experimental results confirm and extend the state of knowledge on HTC. The novel sequential
filtration and leaching process offers numerous starting points for further developments, such as the use
of different acids or process optimization. The kinetic model can serve as a starting point for further
development and refinement. The process modeling suggests the energetic potential of HTC of sewage
sludge, which is to be validated in laboratory and pilot scale. It is also suitable as a starting point for

investigating alternative process concepts for thermal sewage sludge utilization.
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REM Rasterelektronenmikroskopie

REM-EDX  Rasterelektronenmikroskopie mit energiedispersiver Rontgenspektroskopie
SRK Soave-Redlich-Kwong

™ Trockenmasse

TNb Gesamter gebundener Stickstoff, engl. ,,Total Nitrogen bound"*
TS Trockensubstanz

Upm Umdrehungen pro Minute

XRD Rontgendiffraktometrie, engl. ,,X-ray diffractromety*

Mathematische Symbole

Symbol Beschreibung Dimension

A,B,C Empirische Faktoren kontextabhéngig

Aril Filterfliche m?

AG Aschegehalt kg/kg

cp Spezifische isobare Warmekapazitit Ji(kg K)

cy Spezifische isochore Wiarmekapazitét J/(kg K)

cj(i) Konzentration einer Komponente i in der Phase j mol/m?

CSB Chemischer Sauerstoffbedarf kg/m?

CSF engl. ,,Carbon storage factor* -

EA; Aktivierungsenergie einer Reaktion i 502

EA* Anpassungsparameter fiir die Arrheniusgleichung 1/K

EV Energieverdichtungsgrad Al

f Reaktionsintenistét -

f; Freiheitsgrad -

GFS, Fehlerquadratsumme zwischen verschiedenen Gruppen eines kontextabhéngig
Regressionsmodells

H Hohe m

h Spezifische Enthalpie J/kg

hyvest Gegebene Enthalpie innerhalb der Modellierung J/kg K)

hY (i) Spezifische Vedampfungsentalpie des Stoffs i J/(kg K)
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Mathematische Symbole

Symbol Beschreibung Dimension

h’(i, T) Spezifische Enthalpie der siedenden Fliissigkeit des Stoffs i bei J/(kg K)
der Temperatur T

h” (i, T) Spezifische Enthalpie der Sattdampfs des Stoffs i bei der J/(kg K)
Temperatur T

HHV Brennwert, engl. ,,higher heating value* J/kg

hum Relative Luftfeuchte, engl. ,.,humidity * -

IFS, Fehlerquadratsumme innerhalb einer Gruppe eines -
Regressionsmodells

k Reaktionskonstantenvektor kontextabhingig

k(’;,i Modifizierter praexponentiellen Faktor der Arrheniusgleichung kontextabhingig

ky Henry-Koeffizient Pa

KMV (i) Phasengleichgewichtskonstante beziiglich des Stoffs i -

Knum Anzahl der numerischen Parameter eines Regressionsmodells -

Ks.i Sdurekonstante mol/m>

ko, Préaexponentielle Faktor nach Arrhenius J/mol

Lore Verlustfunktionswert einer Huberfunktion zur organischen kg/kg
Ausbeute

Lx Verlustfunktionswert einer Huberfunktion -

I, Anzahl der verschiedenen Niveaus hinsichtlich des Parametersa -
innerhalb eines Regressionsmodells

Ikat Anzahl der verschiedenen Einstellungen des kategorischen -
Faktors innerhalb eines Regressionmodells

lg Dekadischer Logarithmus -

In Natiirlicher Logarithmus -

m Masse kg

m Massenstrom kg/s

M) Molare Masse einer Komponente i mol/kg

M Mittlere molare Masse kg/mol

mg(t) Zeitabhingige Filtratmasse kg

MES Fehlerquadratsumme eines Regresionsmodells -

n’ Reaktionsordnung -

ny, Anzahl aller Versuche mit demselben Niveau von Parameter a -

ng Anzahl der Versuchsdurchfiihrungen fiir den Zentralpunkt eines -
CCD-Versuchsplans

P Elektrische Leistung %

p Druck Pa

p@) Partialdruck des Stoffs i Pa

PF Reaktordruck nach Abkiihlung auf 30°C Pa

PHTC Reaktordruck wihrend der Reaktion Pa
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Verwendete Abkiirzungen und Symbole

Symbol Beschreibung Dimension

Pm Parameteranzahl eines Regressionsmodells -

Q Wirmemenge J

Q Wirmestrom w

R Allgmeine Gaskonstante (8,3145 J/(mol K)) J/(mol K)

Rrg Rauchgasrezirkulationsverhiltnis -

Rpw Prozesswasserrezirkulationsverhaltnis -

Rk Filterkuchenwiderstand 1/m

R Filtermittelwiderstand 1/m

R? Bestimmtheitsgrad einer Regression -

Rgng Angepasster Bestimmbheitsgrad -

Ro Natiirlicher Logarithmus des Severity factor SF -

1 Reaktionsrate einer Reaktion i kontextabhéngig

SF MaB fiir die Reaktionsintensitit, engl. ,,Severity factor®, -

S Spezifische Entropie J/kg K)

S/L Volumetrisches Fest-Fliissigverhiltnis m3/m3

sO Gegebene spezifische Entropie innerhalb der Modellierung J/(kg K)

s(i) Spezifische molare Entropie des Stoffs i J/kg K)

sO Gegebene spezifische Entropie innerhalb der Modellierung J/(kg K)

s’(i, T) Spezifische Entropie der siedenden Fliissigkeit des Stoffs i bei J/(kg K)
der Temperatur T

s (1, T) Spezifische Entropie der Sattdampfs des Stoffs i bei der Ji(kg K)
Temperatur T

T Temperatur in Kelvin K

t Zeit S

To Referenztemperatur K

T kritische Temperatur K

Tri Filtrationstemperatur K

Turc Reaktionstemperatur wihrend der HTC kg/kg

TR Reduzierte Temperatur K/K

t’ Modifizierte Reaktionszeit s0:2

TOC Konzentration organisch gebundenen Kohlenstoffs, engl. , Total ~ kg/m?
organic Carbon

TSo Trockensubstanzgehalt zu Beginn kg/kg

VF; Verdiinnungsfaktor zur urspriinglichen Phase i -

Vg Gasvolumen m?

v Massenbezogener Dampfanteil kg/kg

w(i) Massenantei der Komponente i kg/kg

wi(i) Massengehalt einer Fraktion i auf die BezugsgroBe j kg/kg

X Vektor von Konzentrationen mol/m?
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Mathematische Symbole

Symbol Beschreibung Dimension

Xe Gemessener Endkonzentrationsvektor zu einer Regression mol/m3

Xe Modellierter Endkonzentrationsvektor einer Regressions mol/m?

X0 Konstante kontextabhingig

Xis Xjy - - Eingangsparameter eines Regressionsmodells kontextabhingig

x(1) Stoffmengenanteil des Stoffs i in der Fliissigphase mol/mol

Y (1); Ausbeute einer GroBe i mit Bezug auf die Fraktion j -

Yg Energetische Ausbeute kg/kg

Ys Feststoffausbeute kg/kg

Yeff (1) Effektive Elutionsausbeute fiir ein Element i eines -
Elutionsschritts

ytotl () Gesamte Elutionsausbeute fiir ein Element i eines -
Elutionsschritts inklusive vorhergehender Elutionssschritte

Yo(i) Elutionsausbeute eines vorhergehenden Elutionsschritts innerhab -
einer mehrstufigen Elution

9 Ergebnisgrofie eines Regressionsmodells kontextabhingig

y Gemessener Ergebniswert kontextabhingig

y(i) Stoffmengenanteil des Stoffs i in der Gasphase mol/mol

Vi Mittelwert von Messwerten zu einer Parametereinstellung i kontextabhidngig

z(i) Stoffmengenanteil des Stoffs i gesamt mol/mol

ay Hohenspezifischer Filterkuchenwiderstand 1/m?

Blex Uberschussfaktor eines Ionenaustauschers -

Bi, Biis - - - Anpassungsparameter eines Regressionsmodells kontextabhingig

0% Aktivitétskoeffizent -

April Differenzdruck der Filtration Pa

0 Schwellenwertvektor einer Huberfunktion -

n Dynamische Viskositit Pas

el Elektrischer Wirkungsgrad -

Mth Thermischer Wirkungsgrad -

N'Wische Kuchenwascheffizienz -

) Temperatur in °C °C

K Isentropenexponent -

KEil Volumenverhiltnis von feuchtem Filterkuchen zu Filtrat m3/m?

Aprim Verbrennungsluftverhiltnis durch die Primérluftzufuhr -

Asek Verbrennungsluftverhiltnis durch die Sekundérzufuhr -

v Molarer Dampfanteil mol/mol

I Poynting-Realgasfaktor des Stoffs i -

OF Filtratdichte kg/m?

PWC Dichte des feuchten Filterkuchens kg/m?

Q) Beugungswinkel der Rontgendiffraktometrie m3/m?
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Verwendete Abkiirzungen und Symbole

Symbol Beschreibung Dimension

TR Reduzierte modifizierte Reaktionszeit -

Tre Modifizierte Reaktionszeit der HTC 502

OMod Modellgiite -

ORef Modellgiite des Referenzmodells -

1) Fugazititskoeflizient -

W Komponentenspezifischer Gewichtungsfaktor einer Regression -
Hoch- und tiefgestellte Annotationen

Subscript Beschreibung Superscript  Beschreibung

0 Zu Versuchsbeginn cr Am kritischen Punkt

AM Aschemasse eff Effektiv

anorg Anorganik ex Exzessgrofie

F Final id Ideal

Fil Filtration L In der Fliissigphase

Fluid Fluide Phase LV Zwischen Fliissig- und Dampfphase

FM Feuchtmasse re Real

G Gasphase sat Im Sattigungszustand

HC Carbonisat v In der Dampfphase

HTC Wihrend der HTC ’ Zustand der siedenden Fliissigkeit

L Fliissigkeit ” Zustand des Sattdampfs

L1 Erster Elutionsschritt

L2 Zweiter Elutionsschritt

mess Gemessene Grofie

Mod Modellgohe

org Organik

oM Organische Trockenmasse

PW Prozesswasser

S Feststoff

™ Trockenmasse

W1 Erste Wische

w2 Zweite Wische

WwC Feuchter Filterkuchen, engl. ,,wet cake*
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1. Einleitung

1.1. Phosphor — Bedeutung und Kreislauf

Auf Isaac Asimov geht folgendes Zitat zuriick: ,,[L]ife can multiply until all the phosphorus is gone, and
then there is an inexorable halt which nothing can prevent. . . “(Asimov, 1975). Damit weist der Autor und
Biochemiker auf die essentielle Bedeutung von Phosphor (P) fiir die Biologie hin und deckt die Bedeutung
dieser Ressource auf. Ohne Phosphor als Teil des Erbguts und Kernbestandteil des Energiehaushalts
im Adenosintriphosphat besteht keine Aussicht auf menschliche Existenz. Durch die Endlichkeit der
fossilen Lagerstitten und keine Substituierbarkeit kommt Phosphor eine exponierte Bedeutung fiir die
Lebensmittelversorgung zu.

Die Problematik der Phosphorversorgung resultiert stark aus dem anthropogenen Einfluss auf den
natiirlichen Phosphorkreislauf (Abbildung 1.1 links). Im natiirlichen Zyklus (griin) wird Phosphor durch
Erosion aus den Boden iiber die Gewisser in Seen und Meere gespiilt, wo es in anoxischen Sedimenten
abgelagert wird. Diese sedimentédren Phosphorvorkommen machen 85 — 90 % der weltweiten Vorkommen
aus. Die restlichen Vorkommen sind vornehmlich magmatischen Ursprungs (van Kauwenbergh, 2010).
Durch Meeresstromungen und biologische Aktivitidt werden phosphorreiche Sedimente an die Erdober-
flache gespiilt. In der vorindustriellen Wirtschaft kommt ein weiterer Zyklus (blau) aus dem Boden iiber
die Landwirtschaft als Nahrungsmittel zum Menschen hinzu, wobei Phosphor iiber organische Abfille
wieder in Erdboden gelangt. Durch die Abfallwirtschaft und der industrielle Phosphatabbau wird dieses
System im Zuge der Industrialisierung weiter beeinflusst (rot). (Ruttenberg, 2014)

Als Teil der ,,griinen Revolution® ab etwa 1950 stieg die industrielle Gewinnung von mineralischen
Phosphaten an und trug zu einer Vervielfachung der Nahrungsmittelproduktion bei (Ashley et al., 2011;
Petzet, 2012). Der Abbau von Phosphaterz stieg im Zeitraum von 1945 bis 2020 von jahrlich etwa 25 auf
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1. Einleitung

223 Millionen Tonnen Phosphaterz (Abbildung 1.1 rechts). Durch die Abfall- und Abwasserwirtschaft
erreicht Phosphor ein Ende der Nutzung. In der EU betrugen die Phosphorverluste ca. 51 % des jahrlichen
Phosphorimports (van Dijk et al., 2016). Verlust bedeutet in diesem Zusammenhang die Dissipation des
Elements Phosphor in den Erdboden und die Gewisser, wo es einer Nutzung nicht mehr zuginglich ist.
Es findet dementsprechend nur ein Verbrauch der phosphatreichen Sedimentgesteine statt, nicht aber des
Elements Phosphor selbst (Ruttenberg, 2014; Mew, 2016).

Die Nahrungsmittelproduktion ist fiir etwa 90 % des weltweiten Phosphorbedarfs in Form von Diin-
gemitteln, Tierfutter und Nahrungszusitzen verantwortlich (Schroder et al., 2010). In der industriellen
Anwendung ist Phosphor ein wichtiger Bestandteil fiir Flammschutzmittel, Feuerloschmittel, Reinigungs-
detergenzien und als Beizmittel in der Elektroindustrie (ESPP, 2019).

Aktuell werden die globalen Phosphaterzreserven auf 71 Millionen Tonnen geschitzt (US Geological
Survey, 2021). Die vorhandenen, (noch) nicht verfiigbaren Ressourcen werden an gleicher Stelle auf 300
Millionen Tonnen beziffert. 70,4 % der verfiigbaren Phosphaterzreserven befinden sich in Marokko und
der Westsahara. Weitere groflere Vorkommen liegen in den USA, China, Russland und dem mittleren
Osten.

China, Marokko, die USA und Russland waren 2020 die groten Produzenten von Phosphaterzen und
fiir 73,5 % der Weltproduktion verantwortlich (Geissler et al., 2018; US Geological Survey, 2021). Der
Anstieg der Produktionsmenge ab 2010 ist auf deutlich gestiegene Fordermengen aus China zuriickzu-
fiihren (Abbildung 1.1 rechts). Innerhalb Europas wird nur in Finnland Phosphaterz gewonnen (Geissler
et al., 2018; Eur, 2017).

1.2. Phosphorbilanz in Europa

Mit Hinblick auf diese ungleichmifige Ressourcenverteilung der Lager- und Abbaustétten wurde Phos-
phor durch die EU-Kommission als kritische Ressource fiir die européische Union (EU) eingestuft (Eur,
2017). Fiir diese Bewertung ist ausschlaggebend, dass die Lebensmittelproduktion direkt von Phosphor
abhingt und die EU beinahe vollstandig auf Importe angewiesen ist. Zudem existiert kein Substitut und
die Erze stammen teilweise aus politisch angespannten Regionen wie der Westsahara oder dem mittleren
Osten. Als Beispiel dient Syrien, das 2011 mit 123 Millionen Euro noch das drittgro3te Handelsvolumen
fiir Rohphosphate in die EU aufwies (Eurostat, 2020a). Infolge des syrischen Biirgerkriegs brach das
Handelsvolumen von 2011 auf 2012 um mehr als die Hilfte ein. 2020 lag das Handelsvolumen unter ei-
ner Million Euro. Mit diesem Beispiel wird die Motivation fiir eine Verringerung der Importabhiingigkeit
und eine nachhaltigere Nutzung klar.

Fiir eine — nicht nur fiir Europa relevante — nachhaltige Phosphorwirtschaft unterscheiden Cordell
und White (2013) bedarfsbezogene und versorgungsbezogene Mallnahmen. Zur Senkung des absoluten
Phosphorbedarfs gilt es, die Verluste beim Rohphosphatabbau, in der Landwirtschaft und Nahrungsmit-
telproduktion zu minimieren und eine phosphorsparsame Erndhrung zu etablieren bzw. zu bewahren. Um
die Versorgungsseite effizienter zu gestalten, muss Phosphor aus Abfallstromen wiedergewonnen werden.

Um die Ansatzpunkte fiir eine solche Riickgewinnung zu veranschaulichen, zeigt Tabelle 1.1 die Phos-
phorverluste innerhalb der EU aus dem Jahr 2005. Den Gesamtverlusten von 1,21 Millionen t P standen

Importe von 2,39 Millionen t P gegeniiber, somit gingen etwa die Hélfte der Importe bilanziell im gleichen



1.3. Kldrschlamm als Tréiger von Néihr- und Schadstoffen

Tabelle 1.1.: Jahrliche Phosphorverluste innerhalb der EU nach Sektoren und Verbleib in 1000t P /a im Jahr 2005;
Angaben nach van Dijk et al. (2016)

Asche Deponie Abfall Hydrosphire Lithosphidre Unbestimmt Gesamt

1000t P/a

Agrarsektor 0 0 0 84 0 0 84
Tierproduktion 0 0 0 62 0 0 62
Nahrungsmit- 294 0 0 2 1 41 339
telproduktion

Industrie ohne 10 0 0 1 0 66 77
Nahrungsmittel

Konsum 104 59 221 54 74 143 655
Gesamt 408 59 221 204 76 250 1217
Anteil / % 34 5 18 17 6 21 100

Jahr verloren. Die Konsumverluste von 655.000 t P/a lieen sich zu iiber 50 % auf Abwasser zuriickfiihren
und wurden als Teil von Kldrschlammdeponierung und -verbrennung sowie als ungeklérte und geklirte
Fliissigstrome der direkten Nutzung entzogen. Eine weitere Phosphorsenke war die Tierverarbeitung,
insbesondere die Tierkorperverwertung mit den phosphorreichen Knochen und Zihnen (van Dijk et al.,
2016).

Klédrschlamm aus der offentlichen Abwassereinigung und Abfille aus der Tierkorperverwertung sind
als fixe Phosphorsenken gut lokalisierbar und dementsprechend kann an dieser Stelle eine Phosphorriick-
gewinnung etabliert werden. Beide Abfallfraktionen bilden in der EU ein Riickgewinnungspotential von
etwa 300.000 t P/a (Cordell und White, 2013; Schrdder et al., 2010; van Dijk et al., 2016). Ein weiterer
Anschluss von Haushalten an eine zentrale Abwasserreinigung und ein Ausbau der Kldranlagen mit einer
zweiten und dritten Reinigungsstufe verschiebt diffuse Phosphorverluste durch Haushaltsabwisser in den
Klédrschlamm und macht sie damit einer Phosphorriickgewinnung zugéinglich. In den osteuropéischen Lin-
dern Polen, der Slowakei, allen Nachfolgestaaten Jugoslawiens, Bulgarien, Ruménien und Litauen waren
2018 mindestens 20 % der Bevolkerung nicht an eine Kliranlage mit mindestens zweiter Reinigungs-
stufe angeschlossen. Gleiches gilt fiir Frankreich (Eurostat, 2020b). Ein Ausbau der Abwasserreinigung
wiirde nicht nur die Phosphorriickgewinnung erleichtern, sondern zusétzlich zur Néhrstoffentlastung der

Gewaisser fiihren.

1.3. Klarschlamm als Trager von Nahr- und Schadstoffen

Kléarschlamm besitzt als Diingemittel ambivalente Eigenschaften. Einerseits reichern sich Phosphor,
Stickstoff und Kalium im Zuge der Abwasserreinigung im Kldrschlamm an und machen ihn damit zu
einem geeigneten Nihrstofflieferanten (Cieslik und Konieczka, 2017). Auch zur Humusbildung trigt er
mit der organischen Substanz bei. Andererseits fungiert Kldrschlamm auch als Senke fiir anorganische
und organische Schadstoffe vor allem anthropogenen Ursprungs, deren Ausbringung auf die Boden nicht
gewiinscht ist. Das Schadstoffspektrum reicht von Schwermetallen iiber Dioxine und Furane, polyzy-

klische aromatische Kohlenhydrate zu halogenierten organischen Verbindungen (Cieslik et al., 2015;



1. Einleitung

Mailler et al., 2014). Weitere Bedenken beziehen sich auf medizinische Riickstande und Mikroplastik im
Abwasser (Carvalho und Santos, 2016; Prata, 2018). Dieser innere Widerspruch in den Eigenschaften des

Kldrschlamms hat auch Konsequenzen auf die Klarschlammverwertung.

Die direkte landwirtschaftliche Verwertung von Klédrschlamm ist eine giinstige und einfache Mog-
lichkeit zur Ausnutzung der Diingewirkung von Kldrschlamm. Gleichfalls werden damit jedoch auch
die genannten Schadstoffe ausgebracht. Daher entwickelt sich die Klidrschlammverwertung in einigen
Landern verstirkt in Richtung thermischer Verwertung, bei der organische Schadstoffe sicher abgebaut
werden. So wurde in der Schweiz bereits 2006 die thermische Verwertung verpflichtend (Tezcan, 2013).
In Deutschland wird die zukiinftige rechtliche Klarschlammverwertung durch die 2017 novellierte Klar-
schlammverordnung (AbfKlarV) geregelt, die auf eine nachhaltige und sichere Klarschlammverwertung

mit Nutzung des enthaltenen Phosphors abzielt (Bundesregierung, 27. September 2017).

Die Betreiber von offentlichen Kldranlagen in Deutschland sind ab spitestens 2032 verpflichtet, Phos-
phor zuriickzugewinnen, wenn die Anlagengrofe 50.000 Einwohnerwerte iibersteigt. Auerdem darf der
Kldrschlamm aus groeren Klaranlagen nicht mehr in der Landwirtschaft entsorgt werden. Daher ist es
von entscheidender Bedeutung, 6konomisch und 6kologisch sinnvolle Wege der Kldarschlammbehandlung
zu finden, um beiden Herausforderungen, der Nutzung des Potenzials und der Minimierung der Belastung
durch Schadstoffe, gerecht zu werden. Daher sind verschiedene Wege und Technologien Teil der aktuellen
Forschung und es wird davon ausgegangen, dass sich eine Reihe von Technologien als praktikabel und
wirtschaftlich ausreichend erweisen wird (Bay, 2015).

Durch diesen politischen Druck in Form der Klirschlammverordnung haben sich bereits eine Vielzahl
neuer Verfahren zur thermischen Kldrschlammbehandlung und zur Phosphorriickgewinnung aus Klar-
schlamm bis in den PilotmaBstab entwickelt (Deutsche Phosphor-Plattform, 2020; Meng et al., 2019). Die
hydrothermale Carbonisierung (HTC) ist ein Verfahren, das besonders interessant fiir die Behandlung
von Klirschlamm ist. Das 1913 von Friedrich Bergius entwickelte Verfahren ahmt die Kohlebildung im
Erdinneren bei hohen Driicken und erhohter Temperatur in wassriger Phase nach (Bergius, 1913). Ein
besonderer Reiz des Verfahrens ist das energetische Potential, das die HTC birgt (Arauzo et al., 2020).
Doch trotz umfangreicher Forschungsarbeiten konnte sich die HTC als industrielles Verfahren fiir die

thermische Kldrschlammbehandlung noch nicht etablieren.

1.4. Zielsetzung und Aufbau der Arbeit

Unter dem Eindruck der Notwendigkeit fiir Technologien zur Phosphorriickgewinnung und dem grof3en
Potential, das in der hydrothermalen Carbonisierung steckt, ist das Ziel dieser Arbeit, den Kenntnisstand
fiir die Verkniipfbarkeit der HTC mit einer Phosphorriickgewinnung zu erweitern. Dazu wurden folgende

inhaltliche Schwerpunkte gewihlt:

Die hier durchgefiihrten Untersuchungen teilen sich in einen experimentellen und einen modellierend-
simulativen Teil. Der experimentelle Teil besteht aus Parameterstudien zur Zusammensetzung und Aus-
beute der HTC-Produkte in Korrelation zu verschiedenen Versuchsparametern im Labormafstab. Weiter-
hin wird experimentell die Filtrationsparameter der HTC-Produkte und die saure Elution von Phosphor
aus den HTC- Produkten untersucht.



1.4. Zielsetzung und Aufbau der Arbeit

Aufbauend auf den Versuchsergebnissen wird im zweiten Teil der Arbeit ein kinetisches Modell aus
den Massenbilanzen der HTC-Experimente und aus Literaturdaten gebildet. Dieses Modell wird in eine
umfassende Verfahrenssimulation integriert, in der drei Szenarien zur energetischen Klarschlammverwer-
tung mit Phosphorriickgewinnung simuliert und verglichen werden. Aus den Szenarien lassen sich die
Massen- und Energiebilanzen fiir die komplette Prozesskette inklusive HTC, Phosphorriickgewinnung

und Verbrennung ableiten.






2. Stand der Technik und Forschung

2.1. Grundlagen der Abwassereinigung und der
Klarschlammverwertung

2.1.1. Entstehung von Klarschlamm in der Abwasserreinigung

Die Abwasserreinigung ist ein wesentlicher Prozess, um eine hohe Wasserqualitit in Fliissen, Seen und
im kiistennahen Meer zu gewihrleisten. Das unvermeidbare Nebenprodukt Kldrschlamm bedarf ebenfalls
einer entsprechenden Behandlung. Der grundsitzliche Aufbau einer mittleren oder grolen Kliranlage, ab
ca. 10.000 Einwohnerwerten (EW) ist in Abbildung 2.1 dargestellt. Durch die Vorkldrung wird der leicht
absetzbare Primérschlamm aus dem Zulauf entfernt. In der Belebung findet die Entfernung organischer
Bestandteile durch Mikroorganismen statt.

Der Belebtschlamm wird vom gereinigten Abwasser in der Nachklirung getrennt. Der Uberschuss-
schlamm, der nicht in die Belebung rezirkuliert wird, bildet zusammen mit dem Primérschlamm den
Rohschlamm. Durch die anaerobe Faulung findet ein weiterer Abbau des Rohschlamms statt, der als
Faulschlamm der Anlage entnommen wird.

Bei der Simultanfillung, also der gemeinsamen Entfernung von organischen Bestandteilen und Phos-
phor aus dem Abwasser, findet in der Belebung auch die Eliminierung von Phosphor aus dem Abwasser
statt. Die Phosphorentfernung erfolgt biologisch durch die Einbindung als organische Phosphate in die
Struktur der Mikroorganismen oder chemisch durch Féllung. Die Simultanféllung ist in Deutschland
der Regelfall, wobei auch die Vor- oder Nachfillung, alleinstehend oder in Kombination mit der Simul-

tanfillung, angewendet werden (Helmreich et al., 2017). Beispielsweise wird zur Gewéhrleistung einer
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Abbildung 2.1.: Schematischer Aufbau einer Kldranlage mit iiblichen Schlammbezeichnungen und Anteil des
Phosphors an der Menge im Zulauf bei Simultanfillung
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Tabelle 2.1.: Typische Zusammensetzung von Klidrschlamm nach eigener Erhebung; Zusammensetzung der Asche
nach Kriiger und Adam (2014); *Deu (2019); TM: Trockenmasse, FM: Feuchtmasse, AM: Aschemasse,
HHYV: Brennwert

Parameter Einheit =~ Wertebereich | Parameter  Einheit Wertebereich
Trockensubstanzgehalt®  g/100 gpm <10 | Al 2/100 gam 0,7-20
Aschegehalt g/100 gt™m 30-60 | Ca 2/100 gam 6,1-37
Fliichtige Bestandteile  g/100 grvm 40-65 | Fe g/100 gam 1,8—20,3
HHV 1y MJ/kgrm 10-16 | Si g/100 gam 2,4-237
C 2/100 grm 18—40 | K 2/100 gam <0,1-1,7
H 2/100 grm 3-6 | Mg g/100 gam 0,3-3,9
N g/100 g™ 2-6 | Na g/100 gam 0,2-2,6
@) g/100 grm 10-35 | Ti g/100 gam 0,1-1,5
S g/100 grm 0,01-1,9 | Mn g/100 gam 0,03-0,6
P 2/100 grm 3-7 | Zn g/100 gam 0,05-0,6
C1? mg/lpm 100-440

ausreichend geringen Phosphorfracht im Ablauf eine ,,Sicherheitsfdllung® nach einer Simultanfallung
integriert.

Die Faulung als anaerobe Fermentation von Primir- und Uberschussschlamm gehért nicht mehr zur
eigentlichen Abwasserreinigung, sondern ist als Teil der Kldarschlammbehandlung zu sehen. Diese dient
mehreren Zwecken, wobei die Hauptaufgabe die Kliarschlammstabilisierung ist, also der Herabsetzung
der biologischen Aktivitit. Zudem verringert sich die Schlammmasse durch den anaeroben Abbau und
die mechanische Entwisserbarkeit wird erhoht, was die Masse des zu verwertenden Schlamms weiter
verringert. Zuletzt steht Faulgas als Gemisch aus Methan und Kohlenstoftfdioxid (CO,) fiir die energetische
Nutzung zur Verfiigung. Die weite Verbreitung der Faulung in Deutschland ist anhand der markanten,
eiformigen Faultiirme an den Kldranlagen zu erkennen. Alternative Verfahren zur Faulung sind die aerobe
oder die chemische Schlammstabilisierung (DWA, 2014).

2.1.2. Eigenschaften des Klarschlamms

Die Zusammensetzung von Klidrschlamm unterscheidet sich zwischen Roh- und Faulschlamm deutlich.
Einen allgemeinen Uberblick liefert Tabelle 2.1. Die tabellierten Werte fiir die Anorganik entstammen
der Analyse deutscher Klarschlammverbrennungsaschen, so dass wasserlosliche Komponenten gegebe-
nenfalls unterreprisentiert sind.

Primérschlamm besteht aus den absetzbaren Verbindungen und Sandeintrag. Dementsprechend ist in
der Trockenmasse (TM) der Aschegehalt mit im Mittel 72 %oty etwas groBer als im Uberschussschlamm
(66,1 %orMm) (Deu, 2019). Durch den anaeroben Abbau nimmt der Aschegehalt im Faulschlamm weiter zu.
Durch statische Eindickung ist ein Trockensubstanzgehalt (TS) von bis zu 10 % erreichbar. Ein hoherer
Trockensubstanzgehalt von bis zu 40 %py der Feuchtmasse (FM) ist mit mechanischen Entwiésserungs-
apparaten erreichbar, wobei das Entwisserungsergebnis insbesondere fiir Faul- und Uberschussschlamm
selten bei tiber 30 %ogy liegt (Deu, 2013).
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Tabelle 2.2.: Schwermetallgehalte von Klidrschlamm bei einem angenommenen Aschegehalt des Klidrschlamms von
50 % und entsprechender Grenzwert der Diingemittelverordnung DiMV (BMEL, 2019); Gehalte in
der Asche aus Kriiger und Adam (2014); *Grenzwert der AbfKliarV (Bundesregierung, 27. September

2017)
Minimum Maximum Mittelwert Median DiMV
mg/kgrmy  mg/kgrm  mg/kgrm  mg/kgrm  mg/kgrm
Cd < 0,05 40 1,7 1,35 1,5
Pb <1,8 556 76 59 150
Cr 29 751 134 80
Cr(VI) 2
Cu 81 1734 458 393 900
Ni 4,1 251 53 37 80
As 2,1 62 8.8 6,8 40
Zn 276 2758 1268 1267 40002

Die energetische Klarschlammverwertung kann auf verschiedenen Stufen eingesetzt werden. Die be-
reits genannte anaerobe Faulung ist eine weit verbreitete Methode zur Behandlung von Primér- und
Belebtschlamm, da sie Bioenergie liefert, das Schlammvolumen reduziert und die mechanische Ent-
wisserbarkeit des Schlamms verbessert. Der Brennwert des trockenen Schlamms ist vergleichbar mit
Braunkohle, jedoch ist Klarschlamm wegen des grolen Wasseranteils nicht selbsttitig brennbar. Um ther-
mische oder elektrische Energie aus dieser Verbrennung zu gewinnen, ist eine thermische Vortrocknung
notwendig, die einen Teil der bereitgestellten thermischen Energie verbraucht. Die mechanische Entwis-

serung ist daher entscheidend fiir die Verbesserung der energetischen Verwertung von Klédrschlamm.

Mit Ausnahme von Aluminium und Eisen, die als Fillungssalze zugefiihrt werden, entstammen alle
Aschebestandteile dem gereinigten Abwasser. Schwermetalle, die sich ebenfalls im Kldrschlamm akku-
mulieren, stammen grofteils aus anthropogenen Quellen, beispielsweise dem Stral3enverkehr. Tabelle
2.2 gibt einen Uberblick iiber Schwermetallgehalte in Klidrschlamm, berechnet aus den entsprechenden
Gehalten in der Verbrennungsasche. Die Maximalwerte {ibersteigen die Mittelwerte fiir Cadmium, Blei,
Nickel und Arsen um annihernd eine Groenordnung, was vornehmlich auf industrielle Klarschlamme
zuriickzufiihren ist, die in der Studie ebenfalls beriicksichtigt sind (Kriiger und Adam, 2014). Fiir Chrom
ist nur ein Grenzwert im sechswertigen Oxidationszustand in der Diingemittelverordnung enthalten. Es
ist zu erkennen, dass die Maximalwerte den Grenzwert verletzen. Insbesondere Cadmium steht einer

Ausbringung von Kldrschlamm im Wege.

2.1.3. Bestehende Verwertungspfade von Klarschlamm

Zur Kldrschlammverwertung stehen unterschiedliche Pfade zur Verfiigung. Die Verwertung in Deutsch-
land ist in Abbildung 2.2 links dargestellt. Die jahrlich anfallende Kldarschlammtrockenmasse in Deutsch-
land ist leicht riickldufig und lag 2019 bei 1,74 Millionen Tonnen Trockenmasse. Seit 2009 ist die
Klirschlammdeponierung infolge einer Anderung der Deponieverordnung nur noch in Ausnahmefillen

moglich.
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Abbildung 2.2.: Jahrliche Kldrschlammverwertung in Deutschland 2016 —2019 in Millionen Tonnen Trockenmasse,
eigene Darstellung nach Destatis (2021) (links); Kldrschlammverbrennung 2016 in Deutschland:
Verteilung nach Trockenmasse, eigene Darstellung nach Roskosch und Heidecke (2018) (rechts)

Der Riickgang der bodenbezogenen Verwertung in der Landwirtschaft und im Landschaftsbau ist
zumindest teilweise auf die verschirften Grenzwerte fiir Schadstoffe in der Diingeverordnung zuriickzu-
fiihren und wird sich infolge der gednderten Kldrschlammverordnung weiter fortsetzen.

2019 wurden 74 % der Kldrschlammtrockenmasse thermisch verwertet. Die Klidrschlammverbren-
nung ist hierfiir der vorherrschende Verwertungspfad (Schnell et al., 2020). In Abbildung 2.2 rechts ist
die Verteilung der Kldrschlammverbrennung nach Verbrennungsanlagen dargestellt. Demnach ist 2016
knapp die Hilfte des verbrannten Kldrschlamms in Monoverbrennungsanlagen verwertet worden. Die
Mitverbrennung fand anteilsméBig vornehmlich in Kraftwerken statt.

Die Verwertungspfade fiir Klarschlamm innerhalb Europas sind landerspezifisch stark unterschiedlich.
In Lindern mit hoher Bevolkerungsdichte und damit verbunden flichenbezogen grolem spezifischen
Kldrschlammaufkommen, wie der Niederlande und Belgien, wird iiber 80 % des Kldrschlamms thermisch
verwertet. Ahnlich ist es in der Schweiz, in der bereits 2006 die landwirtschaftliche Verwertung untersagt
wurde und daher vornehmlich thermisch verwertet wird (Tezcan, 2013). In den iberischen Léindern
Spanien und Portugal wird ebenso wie auf den britischen Inseln iiber 75, % direkt landwirtschaftlich
verwertet. Auch in Nord- und Osteuropa wird Kldrschlamm bodenbezogen verwertet, wobei gerade in
Estland und Finnland Kldrschlamm zu {iber 75 % kompostiert wird. In Serbien und Malta findet dagegen
ausschlieBlich die Deponierung Anwendung. Die hier genannten Werte beziehen sich auf die aktuellsten
Angaben nach Eurostat (2020c) und stammen aus dem Zeitraum 2016 —2018.

2.1.4. Mechanische Klarschlammentwéasserung

Die mechanische Entwiésserung von Klirschlamm dient zur Reduktion des zu entsorgenden Kldrschlamm-
volumens. Das als Zentrat oder Filtrat anfallende Prozesswasser wird als Riickbelastung wieder der
Abwasserreinigung zugefiihrt.

Zur Verbesserung des Entwisserungsergebnisses wird obligatorisch ein polymerisches Flockungshilfs-
mittel zugegeben. Am hiufigsten finden Derivate von Polyacrylamid Anwendung (Wei et al., 2018). Bei

der Flockung neutralisieren positiv geladene multivalente Kationen die negativen Ladungen der Partikeln
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und extrazelluldren polymeren Substanzen (EPS) (Wei et al., 2018). Die Kationen (Fe****, AI**, Ca®")
entstammen entweder der Abwasserreinigung, in der sie zur chemischen Phosphoreliminierung eingesetzt
werden, oder werden als Flockungsmittel zur Schlammkonditionierung zugegeben. Durch die Oberfla-
chenneutralisierung wird die AbstoBung der Kolloide aufgehoben und es bilden sich leichter absetzbare
und entwisserbare Agglomerate. Die makromolekularen Flockungshilfsmittel lagern sich adsorptiv oder
durch eine ionische Bindung an die Agglomeratoberflachen und vernetzen dadurch die Flocken. Damit
werden die Flocken stabilisiert und mechanisch belastbarer. Fiir unterschiedliche Anforderungen sind
spezifische Flockungshilfsmittel mit Kationen, Anionen oder Zwitterionen als funktioneller Gruppe, un-
terschiedlichen Verzweigungsgraden und einem Spektrum an Molekiillingen verfiigbar. Die Dosierung
erfolgt nach Kilogramm Wirksubstanz bezogen auf die Trockenmasse, wobei sowohl eine Unter- als auch
eine Uberdosierung das Entwisserungsergebnis negativ beeinflussen (Boraii et al., 2010; Deu, 2013).

Anlagentechnisch sind Dekantierzentrifugen, verschiedene Bauformen von Filterpressen oder Schne-
ckenpressen fiir diesen Prozess einsetzbar. Neben dem dem zu entwissernden Schlamm ist fiir die Auswahl
der spezifische Stromverbrauch, der Bedarf an Flockungshilfsmittel, der Feststoffabscheidegrad und der
angestrebte Trockensubstanzgehalt zu beriicksichtigen (Deu, 2013). Uberdies kénnen prozessbedingte
Anforderungen wie Durchsatzmenge, kontinuierliche oder Batch-Arbeitsweise oder Reinigungsfreund-
lichkeit die Auswahl beeinflussen.

Das Entwisserungsergebnis hingt stark von der Beschaffenheit und Art des Kldrschlamms ab. Im
allgemeinen ist Faulschlamm besser entwisserbar als Rohschlamm. Die Entwisserbarkeit von Schlim-
men aus Anlagen mit vermehrter biologischer Phosphoreliminierung ist durch das hohere Aufkommen
fadenférmiger Mikroorganismen und die Absenz eines chemischen Phosphorféallungsmittels geringer als
bei Schlimmen mit chemischer Phosphoreliminierung. Schlammeigenschaften mit positiver Wirkung
auf die Entwisserbarkeit sind ein hoher Aschegehalt, eine hohe Schlammtemperatur, geringe ortho-
Phosphatkonzentration im Schlammwasser und geringer Gehalt an Proteinen und EPS (Deu, 2019). Der

erwartbare massenbezogene Trockensubstanzgehalt entwésserten Faulschlamms liegt bei 22 —31 %o.

2.1.5. Klarschlammtrocknung

Das Entfernen von Wasser iiber das durch mechanische MaBinahmen erreichbare Mal} erfordert eine
thermische Klirschlammtrocknung. Die Trocknung verbessert die Lager- und Transportfihigkeit und
ggf. die Forderbarkeit und hygienisiert den Schlamm (Roskosch und Heidecke, 2018).

Einen Uberblick iiber verschiedene Heizmedien und die entsprechenden Trocknertypen in Deutschland
bietet Tabelle 2.3. Im Jahr 2018 wurden 557.000 tty; Kldrschlamm thermisch getrocknet (Roskosch und
Heidecke, 2018). Uber die Hilfte davon wurde durch Band- und Scheibentrockner behandelt. Trom-
meltrockner eignen sich vor allem fiir die Volltrocknung des Kldrschlamms. Die hdufigste Anlagen sind
Solartrockner mit und ohne Abwéarmenutzung. Diese Trocknung in gewichshausartigen Hallen bietet sich
wegen des relativ hohen Platzbedarfs vornehmlich fiir mittelgrole Klidranlagen an.

Bei der Kldrschlammtrocknung ist insbesondere die Leimphase zu beachten. Bei einem Trockensub-
stanzgehalt von ca. 45—-65 % nimmt Kldrschlamm eine klebrige, viskose Konsistenz an (Geyer, 2013).
Die damit verbundenen Schwierigkeiten in der Forderung und Verarbeitung sind zu vermeiden, weswegen

Trocknungsanlagen auf Unter- oder Uberschreiten dieses Trockensubstanzbereichs ausgelegt werden. Bei
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Tabelle 2.3.: Eingesetzte Warmemedien, Temperatur- und Druckbereiche sowie die dazugehorigen Trocknungsag-
gregate nach Roskosch und Heidecke (2018)

Wirmemedium Bauformen (Beispiele) Druck Temperatur

bar °C

Rauchgas Trommeltrockner ca. 1 <850
BHKW-Abgas  Wirbelschichttrockner ca. 1l <350
Luft Trommeltrockner ca. 1 <450
Bandtrockner ca. 1 <160
Diinnschichttrockner 5-11 150-180

Dampf Scheibentrockner 5-11 150-180
Wirbelschichttrockner <20 <200
Diinnschichttrockner 5-11 150-180

Druckwasser Scheibentrockner 5-11 150-180
Wirbelschichttrockner <20 <200

Thermals Diinnschichttrockner 3-4 <200
Scheibentrockner 3-4 <200
Wirbelschichttrockner <20 <250

Strahlung Solartrockner ca. 1 <50

Scheibentrocknern erfolgt auch eine Riickvermischung des getrockneten Klarschlamms mit dem feuchten

Substrat, um auf diesem Weg die Leimphase innerhalb der Apparate zu vermeiden.

Eine weitere Kategorisierung von Trocknungstechnologien ist nach der Form des Wirmeeintrags mog-
lich. Bei direkter, konvektiver Trocknung kommt das Heizmedium in Kontakt mit dem Kldrschlamm und
erzeugt dabei feuchtes Abgas, das zur Emissions- und Geruchsminderung gereinigt oder als Verbren-
nungsluft genutzt werden muss. Die konvektive Trocknung erlaubt eine gute Durchmischung und gute
Ausnutzung des Temperaturgradienten. Dabei ist eine moglichst hohe Gastemperatur vorteilhaft, weil mit
heiBerem Abgas eine hohere Wasseraufnahme moglich ist und aufgrund des groBeren Temperaturgradi-

enten die Bauform verringert werden kann (Heidecke et al., 2018).

Im Gegensatz dazu werden bei der konduktiven Trocknung Wérmeiibertrager genutzt, sodass das
Heizmedium — Dampf, Thermaldl oder Druckwasser — nicht mit dem Kldrschlamm in Kontakt kommt.
Damit entsteht ein gut kondensierbarer Wasserdampf, der im Volumen deutlich geringer ist als bei
direkten Luftkontakt (Bennamoun et al., 2013). Hierbei ist allerdings die Leimphase besonders proble-
matisch, wenn eine Volltrocknung mit einem Scheiben- oder Diinnschichttrockner vorgesehen ist. Durch
Rissbildung, Ablagerungen einer trockenen, dimmenden Schicht und sonstigen Partikeln kann der Wir-
meiibergang stark beeintréchtigt werden (Ma et al., 2021). Im spezifischen thermischen Energiebedarf
unterscheiden sich konvektive und konduktive Trockner nicht wesentlich, wobei das untere Limit die
die Verdampfungsenthalpie von Wasser darstellt (2,4 MJ/kgn,0). Gerade fiir die Volltrocknung nimmt
die energetische Effizienz ab, sodass spezifische thermische Energiebedarfe von bis zu 4,1 MJ/kgy,0 zu
finden sind (Geyer, 2013; Benstoem et al., 2018).

Die solare Trocknung bedarf keiner externen Wéarmequelle neben der Sonne, kann aber durch die Zufuhr
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von Abwirme deutlich in ihrer Produktivitit gesteigert werden. Aufgrund der geringen Verdampfung-
stemperatur lduft die Trocknung verhéltnismifBig langsam ab und es miissen enorme Luftmengen bewegt
werden. Geyer (2013) gibt mehr als 200 m3/tty an. Zudem ist bei solarer Trocknung der erreichbare
Trockensubstanzgehalt auf 70 %gy; limitiert.

Fiir eine effiziente Wérmelibertragung ist eine stetige Durchmischung und Bewegung der Strome zu
erwirken. Daraus erwéchst ein mechanischer Energiebedarf, der einen Stromverbrauch mit sich bringt.
Dieser ist bei solaren Trocknern ca. 110kJ/kgy,0 geringer als fiir konvektive und konduktive Trockner,
bei denen 220 — 360 kJ/kgmpo erforderlich sind (Geyer, 2013).

2.1.6. Phosphorriickgewinnung aus Klarschlamm und Abwasser
Bindungsformen von Phosphor

Phosphate kommen im Abwasser und Klédrschlamm in unterschiedlicher Form vor. Eine erste Einteilung
kann in ortho-Phosphat (ortho-P), organische Phosphate und anorganische Phosphate erfolgen.

Die geloste Fraktion des ortho-Phosphats liegt frei in der Fliissigphase vor und ist mit steigendem
pH-Wert zunehmend protoniert (PO43_, HPO42_, H,PO, und H5PO,). Organisches Phosphat ist Teil des
mikrobiellen Zellaufbaus. Darin fungiert es entweder physiologisch als Reaktand des Metabolismus oder
als Teil des Erbguts oder als Energiespeicher in Form von Polyphosphat. Die anorganischen Phosphate
formen Salze mit multivalenten Metallkationen.

Durch das Schlammwachstum in der Belebung wird stets ein gewisser Teil des gelosten Phosphats
physiologisch in den Mikroorganismen eingebunden. Die vermehrte biologische Phosphoreliminierung
(Bio-P) wird durch den Wechsel von anaeroben und aeroben Bedingungen erwirkt, wodurch phospha-
takkumulierende Mikroorganismen intrazelluldre Energiespeicher in Form von Polyphosphaten anlegen
(Jardin, 1995). Diese gezielte Phosphatakkumulation senkt den geldsten ortho-Phosphatgehalt im Ab-
wasser. Die chemische Phosphatfillung wird durch die Zugabe von l6slichen Fallungssalzen, wie Eisen-
oder Aluminiumchloriden, erwirkt.

Anorganische Phosphate bilden Salze mit Metallen (z.B. Fe, Al, Ca, Mg, Na) oder anorganischen Kom-
ponenten (z.B. Ammonium, NH,") (Petzet et al., 2012). Die Bindungsstirke und Pflanzenverfiigbarkeit
ist stark abhingig von der Wertigkeit der Kationen und Anionen. Verbindungen von einwertigen Kationen
(z.B. Natriumdihydrogenphosphat (NaH,PQOy,)) sind bei neutralen Bedingungen sehr gut wasserloslich,
wihrend beispielsweise Aluminiumphosphat (AIPO,) unloslich ist und ausfallt.

Abhingig von der eingesetzten Methode zur Phosphorabtrennung finden Umlagerungs- und Riickl6-
sungsprozesse wihrend der Faulung statt. Organische Phosphate, insbesondere Speicherphosphate werden
wihrend der Faulung in die Fliissigphase abgegeben und dort teilweise durch iiberschiissige Fallungssalze
oder andere Kationen, wie Magnesium und Calcium, refixiert. Der nicht refixierte Anteil liegt gelost als
ortho-Phosphat im Prozesswasser vor (Montag, 2008; Petzet, 2012).

Die anaeroben Bedingungen fiihren in Ermangelung von Sauerstoff zur Nutzung alternativer Oxidati-
onsmittel innerhalb des Schlammstoffwechsels. Durch die Reduktion von Kohlenstoft, Nitrat, Schwefel
und dreiwertigem Eisen werden Methan, Ammonium, Schwefelwasserstoff und zweiwertiges Eisen ge-
bildet. Dies wirkt sich auch auf die Phosphorrefixierung im Schlamm aus. Die relativ hohe Ammonium-

konzentration, typischerweise in der Grolenordnung von 1 g NH,/1, filhrt mit Magnesium pH-abhéngig
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zur Bildung von Struvit (MgNH4PO, - H,O) (Pinnekamp et al., 2007). Dies tritt insbesondere bei Schlim-
men aus Anlagen mit Bio-P-Eliminierung auf, weil die Struvitbildung in geringerem Malle mit anderen
Fillungsreaktionen konkurriert. Auffillig ist auch die Bildung von Vivianit (Fe;(PO,), - 8 H,O) infolge
der Eisenreduktion von +III auf +II (Wilfert et al., 2018). Naheliegenderweise ist Vivianit vor allem in
Schldmmen mit vorheriger chemischer Phosphoreliminierung mit Eisensalzen zu finden.

Fiir die Riickgewinnung eines hochwertigen Phosphatdiingers sind moglichst niederwertige Phosphat-
verbindungen notwendig. Dies zeigt sich in der thermochemischen Phosphorriickgewinnung aus Klar-
schlammasche. Dabei wird Kldrschlammasche mit Natrium oder Kalium behandelt, sodass alkalihaltige
Phosphate generiert werden und damit eine bessere Pflanzenverfiigbarkeit erreicht wird (Atienza-Martinez
et al., 2014; Herzel et al., 2016; Steckenmesser et al., 2017). Unter anderem wird schlecht pflanzen-
verfiigbares Whitlockit [Cag(Mg,Fez+)(PO4)6(PO3OH)] in besser verfiigbares Calciumnatriumphosphat
(CaNaPO,) umgesetzt. Gleichzeitig findet dabei eine Schwermetallentfrachtung statt.

Ein weiteres Beispiel fiir die Verbesserung der Phosphatverfiigbarkeit durch niederwertige Verbin-
dungen ist die Produktion von Calciumphosphaten aus Klarschlamm. Tricalciumphosphat (Cas;(POy),)
beinhaltet dreiwertige Anionen, wihrend Calciumhydrogenphosphat (CaHPO,) zweiwertige Anionen
enthilt. Daher ist prozesstechnisch die Bildung von Calciumhydrogenphosphat zu bevorzugen und von

Tricalciumphosphat zu vermeiden (Romer, 2013).

Verfahren zur Phosphorriickgewinnung

In den letzten Jahren und Jahrzehnten hat sich eine Vielzahl von Verfahren zur Phosphorriickgewinnung
aus der Abwasserreinigung und ihrer Produkte entwickelt. Tabelle 2.4 gibt einen ersten Uberblick iiber
verschiedene Verfahren, die mindestens als Demonstrationsanlage umgesetzt wurden.

Die Fillungsverfahren, die ohne vorherige Riicklosung des Phosphors arbeiten, haben eine limitierte
Anwendbarkeit auf Prozessstrome mit einem hohen Anteil an gelostem Phosphat. Dies trifft vor allem
auf den Faulschlamm und das Fauschlammzentrat einer mechanischen Entwisserung zu. Weiter ist eine
vorherige chemische Phosphoreliminierung ungiinstig, weil die Fallungssalze die Riicklosung wihrend der
Faulung limitieren. Damit sind diese Verfahren vor allem fiir Kldranlagen geeignet, die mit Bio-P arbeiten
und / oder eine chemische Nachféllung von Phosphat anwenden. Bei gilinstigen Rahmenbedingungen sind
diese Verfahren in der Lage, bis zu 55 % des Phosphors aus dem Zulauf zuriickzugewinnen. Die Verfahren,
die auf die Produktion von Calciumsilikophosphat ausgerichtet sind, nutzen beispielsweise Tobermorit
(Cas[SigO14(OH),] - 2 H,0) als Edukt.

Die thermochemische Behandlung bei ca. 1000°C und die Pyrolyse zielen darauf ab, dass durch die
thermische Behandlung, ggf. mit Zuschlagsstoffen, ein Feststoff generiert wird, der als solcher direkt fiir
die Diingeanwendung zur Verfiigung steht. Durch die Zugabe eines Chlordonors wird die Schwermetal-
lentfrachtung des Feststoffs angestrebt (Steckenmesser et al., 2017).

Beim metallurgischen Schmelzvergasungsverfahren ,,Mephrec* wird Kldarschlamm in einem Kupolofen
vergast und gleichzeitig die Klarschlammasche geschmolzen. Durch Abstich wird Phosphorschlacke und
als Nebenprodukt eine Eisenschlacke gewonnen (Griiner et al., 2017).

Die librigen genannten Verfahren nutzen alle Sdure zur Riicklosung von Phosphor aus Kldrschlamm,
carbonisiertem Klarschlamm oder Kldrschlammasche. Beim Produkt wird entweder ein Phosphatsalz

gefillt oder das Eluat zur technischen Phosphorsédure aufgereinigt. Die Unterschiede liegen vor allem
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2.1. Grundlagen der Abwassereinigung und der Kldrschlammverwertung

Tabelle 2.4.: Uberblick iiber Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus der Abwasserreinigung nach Deutsche
Phosphor-Plattform (2020); Sporri et al. (2017)

Prozessstrom Verfahrenstyp Produkt Verfahrensbeispiel
Schlammwasser pH-Anhebung und Fillung Struvit, Ostara Pearl,
Calciumphosphat P-RoC
Faulschlamm pH-Anhebung durch Struvit, Airprex
CO,-Austreiben und Féllung Calciumphosphat
Klédrschlamm Saure Elution und Fallung Struvit, Calciumsi-  Stuttgarter
likophosphat Verfahren,
Gifhorn
Kléarschlamm Schmelzverfahren bei Phosphorschlacke Mephrecc
1400-1600°C
Kldrschlamm Saure Riicklosung mit CO, und Calciumphosphat Extraphos
Féllung
Klédrschlamm Saure Elution und Aufreinigung Phosphorsiure Parforce
Kldrschlamm Pyrolyse Pyrolysat Pyreg
Klérschlamm- Saure Elution und Aufreinigung, Phosphorsiure, TerraNova Ultra,
carbonisat (HTC)  ggf. Fillung Calciumphosphat, AVA cleanphos
Magnesiumphos-
phat
Klarschlamm/ Thermochemische Behandelte Asche AshDec, EuPhoRe

Kldarschlammasche Aschebehandlung bei ca. 1000 °C;
Zugabe von Chloriden/ Sulfaten/

Carbonaten
Klarschlammasche Saure Elution und Fillung Calciumphosphat Ash2Phos
Kléarschlammasche Saure Elution und Aufreinigung Phosphorsdure Tetraphos
Kldrschlammasche Mikrobielle saure Elution und Eisenalumini- P-bac
Féllung umphosphat

in der verwendeten Séure, den eingesetzten Substraten und der Methodik zur Aufreinigung des Eluats
(Hermanussen et al., 2012; Giiney et al., 2008). Zu dieser Kategorie zdhlt auch das Extraphos-Verfahren.
Dabei wird, auch mit Zugabe weiterer Siure, Phosphat mittels CO, aus Klarschlamm oder anderen
Ausgangsstoffen gelost (Wissemborski et al., 2017). Anschliefend wird der pH-Wert des abfiltrierten
Eluats durch CO,-Austreibung infolge Entspannung oder Erwdrmung angehoben und damit die Féallung

ausgelost.

Eine weitere Variation des Prinzips der sauren Elution stellt das P-bac Verfahren dar. Die Sdure wird
durch Bakterien produziert und Phosphat in den Zellen akkumuliert. Durch einen zweiten Bakterienstamm
wird Phosphat akkumuliert und nach Milieudnderung und Trennschritten wieder abgegeben. Als Produkt

wird ein Eisenaluminiumphosphat erzeugt (Eitner und Klinger, 2020).

Des Weiteren gibt es die Zielsetzung, Klidrschlammasche aus Monoverbrennungen direkt als Diinge-

mittel oder Beimischung zu Diingemitteln zu etablieren.
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Saure Riicklésbarkeit von Phosphor.

Fiir die Sekundéarphosphatgewinnung aus Klarschlamm, Klarschlammasche oder Kldrschlammcarboni-
sat wird héufig ein saurer Aufschluss verwendet, um Phosphat aus dem Feststoff zu 16sen (Blocher
et al., 2009; Franz, 2008; Takahashi et al., 2001). Beispiele dafiir sind das Stuttgarter Verfahren, das
Tetraphos-Verfahren oder das Sesalphos-Verfahren (Egle et al., 2014). Der eingestellte pH-Wert betrégt
zirka 2 -3 (Weidelener, 2010). Entscheidend fiir die Riicklosbarkeit von Phosphaten mittels Sdure ist de-
ren Bindungsform innerhalb des Feststoftes. Bei einem pH-Wert von 2 wird iiber 90 % des Phosphats aus
Faulschlamm riickgelost, wihrend aus Rohschlamm nur 20 — 60 % des Phosphats riickgeldst wird (Weide-
lener, 2010; Monea et al., 2020). Im Rohschlamm ist ein groBerer Teil des Phosphats in Mikroorganismen
gebunden, die unvollstiandig hydrolysiert werden.

Bei der thermischen Behandlung von Klirschlamm treten naturgeméfl Umlagerungsprozesse auf, die
die Riicklosbarkeit von Phosphor beeinflussen. Verbrennung, Vergasung und Pyrolyse fiihren zur Bindung

von Phosphat in der Asche bzw.im Pyrolysat.

Aus Klarschlammasche einer Verbrennung oder Vergasung werden durch eine saure Behandlung 60 —
99 % des Phosphats in Losung gebracht. Stark saure pH-Werte begiinstigen die Riicklosung (Atienza-
Martinez et al., 2014). Durch Ottosen et al. (2013) wird dargelegt, dass auch die chemische P-Eliminierung
mit Eisen oder Aluminium Einfluss auf den Saurebedarf hat. Eisen, das zwei- oder dreiwertig vorliegen
kann, fiihrt zu geringerem Siurebedarf als das dreiwertige Aluminium. Calciumphosphate sind eben-
falls unter milderen Bedingungen 16sbar, wihrend fiir Aluminiumphosphate ein niedrigerer pH-Wert
erforderlich ist (Lim und Kim, 2017). Vergleichbare Ergebnisse konnen durch sequentielle Elutionen
verschiedener Phosphatfraktionen aus Kldrschlammasche erreicht werden (Gonzalez Medeiros et al.,
2005).

Bei der Riicklosung von Phosphor aus Kldrschlammasche werden zwangsweise auch die Metalle (Fe,
Al, Ca, Mg) in die Fliissigphase iibergefiihrt. Auch Schwermetalle coeluieren unter Sidureeinwirkung.
Der theoretische stochiometrische Saurebedarf kann aus der Umsetzung der Metallphosphate zu Phos-
phorsdure und freien Kationen unter Protonenaufnahme abgeschitzt werden. Exemplarisch ist mit der
unten dargestellten Reaktionsgleichung die Hydrolyse von Aluminiumphosphat formuliert (Petzet, 2012).
Exemplarisch wird dies durch Gleichung 2.1 gezeigt. Der daraus folgende theoretische Sdurebedarf von
3 mol H*/mol POi_ reicht jedoch fiir reale Systeme nicht aus. Auch andere Verbindungen (z. B. CaO,

Fe,03, Al,03) werden, unter Protonenverbrauch gelost.

AIPO, + 3H" —= AP* + H3PO, 2.1)

Das erwihnte Extraphos-Verfahren ist dahingehend bemerkenswert, dass eine Riickgewinnung von
tiber 50 % erreicht werden kann, obwohl der pH-Wert wihrend des Extraphos-Verfahrens nicht unter 4
liegt. Weitergehende Untersuchungen zeigen, dass vor allem anorganische Phosphate auf diese Weise
riickgewonnen werden, wihrend organische Phosphate grofiteils im Klarschlamm verbleiben. Da Eisen-
und Aluminiumphosphate bei diesen schwach sauren Bedingungen nicht riicklosbar sind, wird davon
ausgegangen, dass Phosphat adsorptiv an die Metallverbindungen gebunden ist oder in eine anorganische
Matrix eingelagert ist. (Opitz et al., 2019; Schnee, 2016)
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Der pH-Wert fiir die Phosphorldsung liegt bei mindestens 2 — 3 (Giiney et al., 2008). Ein groBer Nachteil
der sauren Behandlung von Kldrschlamm oder dessen Asche ist der Chemikalienbedarf. Dieser wird
dadurch verursacht, dass auch andere Nicht-Phosphatsalze durch die saure Behandlung geldst werden und
somit den Sdurebedarf durch den Protonenverbrauch erhohen. Innerhalb von Mikroorganismen organisch
gebundenes Phosphat kann durch Sdurebehandlung nicht freigesetzt werden, wenn die Zellmembran
intakt bleibt (Giliney et al., 2008).

Phosphate mit tertidren Kationen (A", Fe**) sind gegeniiber saurem Aufschluss widerstandsfiahiger
als Phosphate mit sekundéiren Kationen (Fe2+, Ca2+) (Gonzalez Medeiros et al., 2005; Lim und Kim,
2017; Ottosen et al., 2013). Starke Sduren laugen diese sekundéren und tertidren Phosphatsalze aus und
setzen Phosphor als ortho-P frei. Die saure Behandlung ist die vorherrschende Methode zur Freisetzung
aus Phosphaterzen und ist der Hauptschritt in verschiedenen Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus
Klédrschlamm und dessen Aschen (Franz, 2008; Kriiger und Adam, 2015; Takahashi et al., 2001).

Verschiedene Sduren wurden auf ihre Eignung zur Phosphorelution aus Kldrschlamm und dessen
thermischer Produkte untersucht, darunter Schwefel-, Salpeter-, Salz- und Zitronensdure (Becker et al.,
2019; Franz, 2008; Kleemann et al., 2017; Ottosen et al., 2013; Petzet et al., 2012). Zwei weitere Studien
untersuchten Oxalsdure als Eluent und wandten sie auf Kldrschlammasche an (Atienza-Martinez et al.,
2014; Liang et al., 2019). Oxalsiure iibertraf die Schwefelsiure durch ihre Elutionseffizienz bei einer
maximalen Sdurekonzentration von 55 mmol/l.

Die Elution von Phosphor aus hydrothermal carboniserten Klarschlamm (siehe Abschnitt 2.3) wurde
mit Salpetersiure, Zitronensdure und Salzsdure untersucht (Becker et al., 2019; Marin-Batista et al., 2020;
Tasca et al., 2020a). Die Elutionsdauer betrégt in den drei Untersuchungen jeweils mehrere Stunden.
Mit pH-Werten unter 2 und hoherem Fliissigkeit/Feststoff-Verhiltnis ist iber 60 % des Phosphors aus

carbonisiertem Belebtschlamm und iiber 80 % aus carbonisiertem Faulschlamm eluierbar.

2.1.7. Neuordnung der Klarschlammverwertung in Deutschland

Die Neuordnung der Klirschlammverordnung vom 27. September 2017 bringt entscheidende Anderungen
fiir Abwasserreinigungsanlagen der GroBenklassen 4b und 5 sich. Die Anderungen treten fiir Anlagen
der GroBenklasse 5 (iiber 100.000 EW) ab 1.1.2029 und der Gréfenklasse 4b (50.000 bis 100.000 EW)
ab 1.1.2032 in Kraft. Die Hauptaspekte dieser Neuordnung nach (Bundesregierung, 27. September 2017)

sind:

1. Eine bodenbezogene Klirschlammverwertung wird untersagt. Das heif3t, Kldarschlamm muss zu-
kiinftig thermisch in einer Monoverbrennung, Mitverbrennung oder einem sonstigen Verfahren

verwertet werden.

2. Esist keine Phosphorriickgewinnung aus Klidrschlamm notwendig, wenn der Phosphorgehalt unter

20 g/kg der Trockenmasse liegt.

3. Bei einem Phosphorgehalt im Klidrschlamm iiber 20 g/kg der Trockenmasse ist ein Verfahren zur
Phosphorriickgewinnung anzuwenden. Die Riickgewinnung kann aus dem Klédrschlamm oder dem

Riickstand einer thermischen Verwertung erfolgen.
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Abbildung 2.3.: Thermischer Verwertungspfade fiir Kldrschlamm; A: Luftverhiltnis

4. Bei Phosphorriickgewinnungsverfahren aus Klarschlamm muss mindestens 50 % des Phosphors

riickgewonnen oder der Restphosphorgehalt unter 20 g/kg der Trockenmasse betragen.

5. Bei Phosphorriickgewinnungsverfahren aus dem Riickstand einer thermischen Verwertung muss

mindestens 80 % des Phosphors riickgewonnen werden.

6. Kleinere Kldranlagen (unter 50.000 EW) diirfen auch weiterhin bodenbezogen Kliarschlamm ver-

werten.

2.2. Thermische Verwertung von Klarschlamm

Die relevanten Verfahren zur thermischen Kliarschlammverwertung sind die Verbrennung, Vergasung,
Pyrolyseverfahren und die hydrothermale Carbonisierung (Abbildung 2.3) (Schnell et al., 2020; Lehr-
mann, 2013). Andere Behandlungsverfahren wie Torrefizierung oder thermische Hydrolyse veridndern
zwar die Eigenschaften des Kldrschlamms, ersetzen aber keine abschlieBende thermische Behandlung
(Atienza-Martinez et al., 2013; Wang et al., 2020). Daher werden diese Verfahren nicht weiter betrachtet.

2.2.1. Klarschlammverbrennung

Wie bereits in Abbildung 2.2 dargestellt ist der Hauptverwertungspfad fiir Klirschlamm in Deutschland
die Monoverbrennung. Daneben werden signifikante Anteile in der Kohlekraftwerken, Miillverbrennungs-

anlagen und Zementwerken mitverbrannt.

Kldrschlammmonoverbrennung

Der Hauptanlagentyp zur Klirschlammverbrennung ist die stationdre Wirbelschichtverbrennung, weil
damit ein guter Ausbrand, gute Durchmischung, homogene axiale Temperaturverteilung und eine stabile
Betriebsweise gewahrleistet wird. Teilweise wird in den Anlagen als Stiitzfeuerung und Anfahrhilfe Gas,
Kohle oder Ol zugefeuert. Klirschlammverbrennungsanlagen sollten in der Regel bei 850 —900 °C arbei-
ten. Die Verbrennungsluft wird mit unterstochiometrischen Bedingungen durch die Primérluft im unteren
Brennraum und {iiberstochiometrischen Bedingungen im oberen Brennraum durch die Sekundirluft ge-
stuft eingebracht. Dies gewihrleistet niedrige Stickoxidemissionen unter Gewéhrleistung des Ausbrands
und gleichzeitig geringen Kohlenmonoxidbelastungen (Werther und Ogada, 1999). Typischerweise liegt
das Luftverhéltnis A zwischen 1,2 und 1,7.
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Abbildung 2.4.: Abgasreinigung verschiedener Kldrschlammmonoverbrennungsanlagen; Abbildung aus Gutjahr
und Niemann (2014)

Mechanisch entwisserter Klarschlamm muss einen Trockensubstanzgehalt von mindestens 40 Yoy
aufweisen, um die erforderlichen Verbrennungstemperatur zu erreichen (Lehrmann, 2013). Daher muss
entwisserter Klarschlamm vorab getrocknet werden, wobei in der Regel die Verbrennungswiérme zur
Wiérmequelle eingesetzt wird. Zusitzlich wird die Verbrennungswirme an zahlreichen Standorten zur
Stromproduktion iiber einen Clausius-Rankine-Kreislauf genutzt (Roskosch und Heidecke, 2018). Dieser
Stromproduktion stehen verschiedene Verbraucher gegeniiber. Unter anderem muss die Frischluft soweit
komprimiert werden, dass die Verwirbelung des Bettmaterials gewihrleistet wird.

Die Verbrennungsasche des Kldrschlamms brennt zu deutlich feineren Partikeln ab als das verhdltnisma-
Big grobe Sandbett. Daher wird die Asche mit dem Rauchgas aus der Brennkammer ausgetragen, wihrend
das Bettmaterial grofiteils zuriickbleibt. Ein Teil lagert sich in den Wirmeiibertragern im Anschluss an
die Brennkammer ab. Der restliche Teil muss, wie aus Abbildung 2.4 zu entnehmen, durch Sekundér-
maBnahmen entfernt werden, vornehmlich durch Elektrofilter und Gewebefilter (Franck, 19.09.2018). In
groBeren Anlagen bietet sich zur Grobabscheidung vor dem Elektrofilter ein Zyklonabscheider an.

Das Abgas wird durch eine alkalische Wische mit Natronlauge oder Calciumhydroxidlésungen oder al-
ternativ durch Adsorption an alkalisch wirksamen Feststoffen entschwefelt (Gutjahr und Niemann, 2014).
Soweit trotz Luftstufung und Rauchgasrezirkulation eine weitere Reduktion der Stickoxidkonzentratio-
nen notwendig ist, wird durch Eindiisung von Harnstoff oder Ammoniakwasser in den Feuerraum die
selektive nicht-katalytische Reduktion durchgefiihrt (Sénger et al., 2001; Batistella et al., 2015; Marias
et al., 2015).

Durch die Firma Emter wird Kldrschlamm in einer Rostfeuerung monoverbrannt (Emter, 2021). In
der Anlage in Altenstadt wird Klidrschlamm mit einer Trockensubstanz von 75 %ogp; verwertet. Die Rost-
feuerung ist insbesondere fiir feuchten Klidrschlamm schlecht geeignet, weil gerade infolge inhomogener
Feuchteverteilung starke Temperaturschwankungen innerhalb der Verbrennung auftreten konnen, so dass

Prozessschwierigkeiten, wie unvollstindiger Ausbrand bei zu niedriger Temperatur oder eine ungewollte
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Ascheschmelze in Hitzenestern, auftreten konnen.

Das Problem der notwendigen Vortrocknung wird bei Etagendfen direkt im Kessel gelost. Darin wird
der Ofen von oben mit feuchten, entwissertem Klidrschlamm befeuert, wihrend im Gegenstrom die heifle
Verbrennungsluft zugefiihrt wird. Damit erfolgt die Trocknung des Brennstoffs, wihrend iiber ein System
aus langsamlaufenden Rdumarmen der Brennstoff etagenweise in Richtung Verbrennungszone gefiihrt.
Die Verbrennungszone selbst kann als Rostfeuerung oder auch als Wirbelschichtfeuerung ausgefiihrt sein
(Dréger und Vosteen, 2004). Diese Verbrennungstechnik ist fiir stark schwankende Brennstoffe geeignet.
Durch den grofleren apparatetechnischen Aufwand im Vergleich zu einfachen Wirbelschichtverbrennun-

gen blieb die Anwendung in Deutschland auf zwei Anlagen begrenzt.

Klarschlammmitverbrennung

Die Mitverbrennung von Klidrschlamm findet vornehmlich in Kohlekraftwerken, Miillverbrennungsanla-
gen und Zementwerken statt.

Mit Hinblick auf eine Riickgewinnung ist Phosphor vor der Mitverbrennung aus dem Kldrschlamm
oder dem Abwasser gewinnen. Andernfalls macht die Verdiinnung der Kldrschlammasche durch die
Verbrennungsriickstinde anderer Brennstoffe die Phosphorriickgewinnung schwierig bis unméglich.

Die Mitverbrennung in den Drehrohrofen von Zementwerken birgt den positiven Aspekt, dass die Be-
standteile der Klidrschlammasche einer stofflichen Nutzung zugefiihrt werden. Die elementare Zusammen-
setzung der Kldrschlammasche mit Calcium, Silizium, Eisen und Sulfat fiigt sich gut in die erforderliche
Zementmatrix ein (Schmidl, 2018). Schwermetalle werden grofteils durch die Einbindung im Zement
inertisiert. Thallium wird aufgrund der Temperaturen im Zementofen iiber 1000 — 1500 °C verdampft und
kann durch die direkte Vorwiarmung des Rohklinkers mit dem Rauchgas sich stark anreichern (Huang
etal., 2021). Phosphor verzdgert bei hoheren Konzentrationen die Verfestigung des Zementprodukts, was
die Beimischung phosphorreicher Schlimme limitiert (Puntke, 2004). Klidrschlamm kann trocken oder
mechanisch entwissert in Zementwerken mitverbrannt werden. Insbesondere Trockenschlamm birgt das
Potential, fossile Brennstoffe weiter zu ersetzen.

Die Klirschlammverwertung in Kohle- und Miillverbrennungsanlagen ist bis zu 25 % Kléirschlamm-
massenanteil ohne Gefdhrdung der Anlagenstabilitit moglich (Lehrmann, 2013). Trockener Kldrschlamm
besitzt in etwa den Brennwert von Braunkohle und kann damit fossilen Brennstoff ersetzen, wobei wie
bei der Monoverbrennung die Vortrocknung an der Anlage das Stromgewinnungspotential der Anlagen

schmalert.

2.2.2. Vergasung

Die Kldrschlammvergasung mit unterstochiometrischer Luftzufuhr findet im industriellen Maf}stab aus-
schlieBlich mit den Anlagen der Firma Siilzle Kopf statt. Eine Anlage fiir 2000 t/a Kldrschlammtrocken-
masse befindet sich in Balingen. Hierfiir ist ein Trockensubstanzgehalt von iiber 75 % notwendig (Siilzle
Kopf, 2021). Das erzeugte Synthesegas erlaubt die direkte Stromproduktion mittels Blockheizkraftwerk
(BHKW), was aber aktuell zugunsten einer rein thermischen Nutzung durch Nachverbrennung nicht

praktiziert wird. Die Temperatur von 850 —880°C in einer Wirbelschicht ist mit einer Monoverbrennung
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vergleichbar. Die hohen Emissionen an Teer, Dioxinen, Furanen und Kohlenmonoxid erfordern eine
Nachverbrennung und gegebenenfalls weitere MaBnahmen zur Abgasreinigung

Der Vergasungsasche ist kohlenstoffreicher als bei einer Verbrennung und eignet sich nach Mey
(4./5.10.2016) zur Phosphorriickgewinnung. Die Phosphorelution aus Vergasungsasche ist moglich. Die
Citratloslichkeit von Phosphor aus Vergasungsasche ist vergleichbar mit Verbrennungsaschen (Maier und

Scheffknecht, 2007).

Ein Sonderverfahren der Vergasung ist die in Abschnitt 2.1.6 erwédhnte Schmelzvergasung.

2.2.3. Pyrolyse

Bei industriellen Pyrolyseverfahren wird Kldrschlamm bei 400 — 700 °C und Sauerstoffausschluss konver-
tiert. Es wird ein mit Kohlenstoff und Asche angereichertes festes Pyrolysat, ein kondensierbares Pyroly-
seol und Pyrolysegas generiert (Schnell et al., 2020). Mit hoherer Temperatur und ldngerer Verweilzeit
verschiebt sich die Produktzusammensetzung hin zu mehr gasformigen Produkten. In der Gasfraktion
finden sich zusitzlich zu einem eingebrachten Inertgas auch Wasserstoff, Kohlenmonoxid, CO,, Methan,
Schwefelwasserstoff und kurzkettige, nicht kondensierbare Kohlenwasserstoffe (Fonts et al., 2008).

Die in Deutschland befindlichen Pilotanlagen zur Pyrolyse nutzen einen Drehrohrofen mit einer Tem-
peratur iiber 500 °C und nachverbrennen das heif3e Gas inklusive des heiflen Ols (Schnell et al., 2020). Das
heifle Verbrennungsgas erwdrmt den Pyrolysereaktor iiber einen Doppelmantel und wird nach weiterer
Wirmeauskopplung und Gasreinigung aus der Anlage entlassen (Pyreg, 2020). Der Klarschlamm muss
mit 10 MJ/kgpm einen vergleichsweise hohen Anfangsheizwert fiir die Pyrolyse aufweisen, was bei der
Verwertung von Faulschlamm eine Trocknung auf iiber 90 % Trockensubstanzgehalt erfordert (Pyreg,
2020; Lehrmann, 2013). Der thermische Energiebedarf fiir die Vortrocknung kann zumindest teilweise
mit der Prozessrestwidrme bereitgestellt werden. Aufgrund der thermischen Limitationen eignet sich die
Pyrolyse hauptséchlich fiir aschearmen, kohlenstoffreichen Rohschlamm, weniger fiir Faulschlamm.

Pyrolysat aus Rohschlamm eignet sich fiir eine weitere thermische Verwertung (Nowicki und Markow-
ski, 2015). Durch die Massenreduktion des Feststoffs ist die Transportwiirdigkeit des Reststoffs deutlich
gesteigert und kann daher gut zu einer zentralen Verbrennungsanlage verbracht werden.

Durch eine thermochemische Nachbehandlung unter Einsatz von Zuschlagstoffen kann die Pflanzen-

verfiigbarkeit von Phosphor gesteigert und die Schwermetallfracht gesenkt werden (Steckenmesser et al.,
2017)

2.2.4. Hydrothermale Carbonisierung

Neben der Verbrennung, Vergasung und Pyrolyse besteht die Moglichkeit der hydrothermalen Behand-
lung. Die hydrothermalen Verfahren werden in Abhingigkeit der Prozesstemperatur und der damit ein-
hergehenden Form des Hauptprodukts in hydrothermale Carbonisierung (HTC) (< 280°C), Verfliissigung
(ca. 280—374°C) oder iiberkritische Vergasung (> 374 °C) unterschieden (Libra et al., 2011). Aufgrund
der Relevanz der HTC fiir diese Arbeit wird der Wissensstand zur HTC ausfiihrlich in Abschnitt 2.3
dargelegt.
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2.3. Hydrothermale Carbonisierung von Klarschlamm

Die HTC basiert auf der Umsetzung von Kohlenwasserstoffen in wissriger Phase bei erhohtem Druck,
erhohter Temperatur (10—70 bar, 180—280 °C) und Luftausschluss. Der Reaktordruck muss den tempe-
raturabhéingigen Sattigungsdampfdruck des Wassers iibersteigen, damit Wasser im fliissigen Aggregatzu-
stand verbleibt. Ungeregelt stellt sich in einem geschlossenen Reaktor der Druck selbst durch die partielle
Verdampfung des Wassers und Desorption von Gasen ein. Wihrend der HTC finden diverse Reaktionen
statt. Es handelt sich vor allem um Hydrolyse, Decarboxylierung, Dehydration und Polymerisation. Als
Produkte entstehen dabei festes Carbonisat (HC, engl. ,,hydrochar®), organisch belastetes Prozesswasser
sowie geringe Gasmengen (Funke und Ziegler, 2010; Kruse et al., 2013). Ein Schema des Prozessablaufs
ist durch Abbildung 2.6 (S. 27) gegeben.

Die HTC-Reaktion findet in der industriellen Anwendung zumeist in kontinuierlichen oder Batch-
Riihrkesselreaktoren statt. Da die HTC im wissrigen Medium ablauft, ist keine Vortrocknung notwendig,
jedoch muss das Substrat auf Reaktionstemperatur erwiarmt werden (Buttmann, 2011; Klausli, 2014).
Die Vorwirmung muss im Gegenstrom zur Produktabkiihlung erfolgen, um den externen Energiebedarf
moglichst zu reduzieren. Die HTC als exothermer Prozess (Krylova und Zaitchenko, 2018) liefert einen
geringen Wiarmebeitrag. Fiir Gérrest aus Kuhmist mit einem Brennwert von 14,3 MJ/kgry berichten
Pecchi et al. (2020) eine Reaktionsenthalpie von —0, 25 MJ/kgry fiir eine hydrothermale Konversion bei
173°C. Nichtsdestotrotz ist eine externe Wirmequelle notwendig um die Reaktionstemperatur aufrecht
zu erhalten.

Die Behandlung des belasteten Prozesswassers stellt eine Herausforderung dar. Die Riickfiihrung in die
Kléranlage ist erst ab einer mindestens hundertfachen Verdiinnung méglich, weil ansonsten die Abwasser-
biologie gestort werden kann (Baier et al., 2015). Als Alternativen stehen Nanofiltration, Umkehrosmose,
chemische Niederdruckoxidation, Vergidrung und Eindampfung zur Verfiigung (Danso-Boateng et al.,
2015c¢; Merzari et al., 2019; Anonym, 2013; Stutzenstein et al., 2018b; Maas und Stark, 2013; Weiner
et al., 2014). Mit Ausnahme der Vergidrung handelt es sich simtlich um energieintensive Prozesse, die

bei einer Gesamtbilanz zu beriicksichtigen sind.

2.3.1. Auswirkungen der hydrothermalen Carbonisierung

Die energetische Nutzbarkeit der HTC-Produkte aus Kldrschlamm wird vor allem durch den Brennwert
und die Ausbeute an Feststoff, die mechanische Entwisserbarkeit und die organische Fracht im Prozess-
wasser bestimmt. Nach Channiwala und Parikh (2002) nimmt der Brennwert mit dem Massenanteil von
Kohlenstoff und Wasserstoff zu und mit dem Massenanteil von Sauerstoff und Asche ab. Je nach Art und
Herkunft des Schlamms (Rohschlamm / Faulschlamm) betrigt der Ascheanteil im Rohmaterial 10— 55 %
der Trockenmasse und der spezifische Brennwert 10—22 MJ/kgtym (Amrullah et al., 2019). Aufgrund
des hohen Anteils an Asche, die im Carbonisat verbleibt, ist der spezifische Brennwert im Vergleich zu
Kldrschlamm nur geringfiigig groer oder sogar geringer (Afolabi et al., 2015; Smith et al., 2016). Die
HTC fiihrt zu einer Feststoffausbeute von 45 —80 %, wobei dieser Wert insbesondere von der Temperatur
und der Verweilzeit abhéngt (Afolabi et al., 2015; Escala et al., 2013).

Aufgrund einer verbesserten mechanischen Entwisserbarkeit des Carbonisats sinkt der Bedarf an ther-

mischer Energie zur Verdampfung des Wassers vor oder wihrend der Verbrennung und wirkt sich damit
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auf den Heizwert aus. Durch fortschreitende HTC-Behandlung wird die Verbindung des Wassers an das
Produkt deutlich verdndert (siehe auch Abschnitt 2.1.4). Wasser, das intrazellular, an Partikeloberflichen
oder in Poren gebunden ist, wird aus der Klarschlammmatrix gelost und liegt anschlieBend als freie, leicht
abtrennbare Fliissigkeit vor (Wang et al., 2017). Der Abbau der groen Ausgangspartikeln zu kleineren
Partikeln (< 220 um) geht ebenfalls mit einer deutlichen Verbesserung der mechanischen Entwésserbar-
keit einher (Afolabi et al., 2015; Mau et al., 2018). Eine signifikante Zerstérung der Zellstruktur und der
Vernetzung mittels EPS ist bereits bei einer Reaktionstemperatur zwischen 150 und 180°C und 10 min
Reaktionszeit feststellbar (Amrullah et al., 2019). Die Benetzbarkeit des entstehenden Carbonisats mit
Wasser nimmt mit hoherer Reaktionszeit ab. Carbonisat aus Gefliigelmist oder lignozelluldrer Biomasse,
das mit tiber 210°C carbonisiert wurde, weist gegeniiber Wasser einen Kontaktwinkel von iiber 120°C
auf, der liber mehrere Stunden konstant bleibt (Ghaziaskar et al., 2019; Mau et al., 2018). Im Vergleich
zu Faulschlamm kann infolge der HTC die mechanische Entwésserbarkeit von 25—30 % TM auf 50—
70 % TM gesteigert werden (Buttmann, 2011). Der hohere Trockensubstanzgehalt ist vorteilhaft fiir die

Nutzung in einer anschlieBenden Verbrennung oder Vergasung.

Die Feststoffmasse nimmt infolge der HTC ab, da ein Teil der Feststoffmasse in die Gasphase und das
Prozesswasser iibergeht. Diese Reaktionen fiihren zu niedrigeren O:C- und H:C-Verhiltnissen im Carbo-
nisat aufgrund der Abspaltung von CO, und Wasser. Infolgedessen wird die Feststoffmasse verringert.

Die Zusammensetzung des Carbonisats hiingt davon ab, ob Roh- oder Faulschlamm eingesetzt wird.

Die Massen- und Energieausbeute der HTC bei Klédrschlamm wird durch die Gasbildung und die Losung
von organischen Verbindungen in das Prozesswasser gesenkt. Gidngige Werte der Feststoffmassenausbeute
(Y,) fiir die HTC von Kldrschlamm sind 45— 80 % (Afolabi et al., 2015; Escala et al., 2013). Um diese
Verluste in die gasformige und fliissige Phase zu reduzieren, kann Prozesswasser rezirkuliert werden oder
die Reaktionsintensitét reduziert werden (Kabadayi Catalkopru et al., 2017; Weiner et al., 2014).

Der Abbau von Organik in der Faulung zu Methan und Kohlenstoffdioxid fiihrt zu einem geringeren
organischen Anteil im Faulschlamm und in der Folge zu einem niedrigeren Brennwert des Carbonisats
(Afolabi et al., 2015; Escala et al., 2013; Smith et al., 2016). Ein Vergleich zur HTC von Stroh, Orangen-
schalen oder Biertreber zeigt, dass mit aschedrmeren Substrat der spezifische Brennwert gesteigert werden
kann (Danso-Boateng et al., 2015a; Ulbrich et al., 2017). Dieses Verhiltnis der Brennwerte wird durch
den Energieverdichtungsgrad EV beschrieben, der in Gleichung 2.2 angegeben ist. Die Brennwertangaben

beziehen sich jeweils auf die Trockenmasse.

_ HHVyuc v

EV = 2.2
HHVO,TM ( )

Auch wenn der Brennwert nicht notwendigerweise durch die HTC von Klirschlamm gesteigert wird,
kann die Energiebilanz der thermischen Klarschlammverwertung dennoch davon profitieren. Der Haupt-
vorteil liegt in der verbesserten mechanischen Entwisserbarkeit infolge der organischen Degradation
(Berge et al., 2011).

Die Dosierung von Séuren beeinflusst ebenfalls die HTC-Reaktion. Beispielsweise steigt bei der HTC
von Gefliigelmist die Feststoffausbeute bei der Zugabe von Schwefelsiure an, wihrend Essigsdure zu einer
leichten Abnahme der Feststoffausbeute fiihrt. Dies wird darauf zuriickgefiihrt, dass durch Essigsdure

eine Hydrolyse des in der Einstreu enthaltenen Lignins stattfindet, wihrend mit Schwefelsdure unlosliche
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Abbildung 2.5.: Funktionsweise einer Prozesswasserrezirkulation in einem HTC-Prozess

Humine gebildet werden, die bei der Abkiihlung des Substrats wieder als Carbonisat ausfallen (Ghanim
et al., 2017). Diese Ergebnisse sind aber nur teilweise auf Kldrschlamm iibertragbar, weil dieser eine
andere Zusammensetzung aufweist.

Organik, die sich im Prozesswasser 10st, hat noch weiteres energetisches Potential. Durch Einleitung
des Prozesswassers in eine Faulung oder eine Biogasanlage ist dieses energetische Potential teilweise
nutzbar. Abhingig vom Ausgangsmaterial ist aber eine Anpassung des pH-Werts notwendig. Zusétzlich
kann Ammoniak als hemmende Komponente im Prozesswasser gefunden werden, insbesondere bei hoch
konzentrierten und proteinreichen Substraten. Die Gasausbeute hingt weiterhin von der Abbaubarkeit
der organischen Substanzen ab. Bei milden Temperaturen, kohlehydrathaltigen Substraten und kurzen
bis mittleren Verweilzeiten bilden sich wihrend der HTC gute abbaubare Komponenten, insbesondere
organische Fettsduren (Danso-Boateng et al., 2015a). Hohere Temperaturen und Reaktionszeiten fiihren
zu einem weiterem Abbau gut abbaubarer Bestandteile zu Wasser und CO, oder zu Polymerisationsreak-
tionen mit der Bildung von biologisch schlecht abbaubaren Substanzen (Gaur et al., 2020). Ligninreiche
Substrate fiihren vor allem zur Bildung von Huminstoffen, die fiir die anaeroben Mikroorganismen eben-
falls kaum verstoffwechselbar sind und damit nicht zur Biogasgewinnung geeignet sind. Als Potential
fiir die Methanproduktion aus Mikroalgen sind beispielsweise Werte von 100—400 m? CH, je Tonne
fliichtigem Feststoft zu finden (als Normvolumen). (Marin-Batista et al., 2020)

Die Rezirkulation von Prozesswasser geméfl Abbildung 2.5 hat mehrere Auswirkungen auf den Pro-
zess. Einerseits wird die Viskositit des frischen Mediums gesenkt und damit fiir mechanisch entwésser-
ten Kldrschlamm die Pumpfihigkeit erhoht. Bei Einsatz von heilem Prozesswasser erfolgt direkt eine
Vorwirmung des frischen Substrats (Kabadayi Catalkopru et al., 2017). Inwiefern eine Steigerung der
energetischen und stofflichen Feststoffausbeute zu erwarten ist, geht nicht klar aus der Literatur hervor.
Fiir Gefliigelmist sowie Papierschlamm und Pappelhackschnitzel konnte eine Steigerung der Feststoffaus-
beute um mehrere Prozentpunkte erreicht werden (Kabadayi Catalkopru et al., 2017; Weiner et al., 2014;
Stemann et al., 2013). Die Zugabe von Essigsaure als Katalysator in Kombination mit einer Prozesswas-
serrezirkulation wirkt sich negativ auf die Feststoffausbeute aus (Stemann et al., 2013). Die Ergebnisse zu
Klédrschlamm durch Xu (2020) zeigen keinen solchen Trend fiir den Temperaturbereich von 200 —260°C.
Allerdings konnte ein Anstieg des pH-Werts im Prozesswasser und teilweise hohere Konzentrationen an
Organik und Kjeldahl-Stickstoff im Prozesswasser nachgewiesen werden.

Der pH-Wert des in der HTC entstehenden Prozesswassers hingt von der Zusammensetzung des
Substrats, den Reaktionsbedingungen und der optionalen Dosierung anderer Chemikalien ab. Bei der
HTC entstehen verschiedene Verbindungen mit puffernder Wirkung. Zu diesen puffernden Komponen-
ten zdhlen kurzkettige, organische Séuren, Kohlensédure / Carbonat, Ammonium/ Ammoniak und ortho-

Phosphat. So treten in der Prozessfliissigkeit relativ milde pH-Werte im Bereich von 5 -9 auf (Breulmann
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Tabelle 2.5.: Wiederfindungsrate des Phosphats im Carbonisat, bezogen auf Phosphat im Substrat mit den pH-
Werten zu Versuchsbeginn und Versuchsende

Substrat mehrwertige pH-Wert Anteil von P pH-Wert

Metalle Start in HTC-Kohle Ende
Kldrschlamm'—* ca. 13 %M >2 ca. 97 % 5-9
Tierdung’ 2,6-5,1 Yoty >2 ca. 97 % 5-7
Schweinedungi 6 ca. 3,2 Y%orm <2 20% be1 200°C;40%  3,6—3,8

bei 250 °C

Landwirtschaftliche Biomasse”® 0,7 1,2 %oty >2 20-40%  4,8-6,7
Mikroalgen9 < 0,5 %M >2 0 % k. A.

'Kriiger und Adam (2014), 2Schaum (2007), 3Escala et al. (2013), *“Mulchandani und Westerhoff (2016),
SHeilmann et al. (2014), 5Ekpo et al. (2016a), "Reza et al. (2013), ®Reza et al. (2015), Heilmann et al.
(2011)

etal., 2017; Zhai et al., 2016). Hohe Mengen an organisch gebundenem und freiem Ammoniak-Stickstoff
im Substrat induzieren einen leicht alkalischen pH-Wert. Aufgrund der hohen Konzentrationen an Am-
moniak im Zentrat des Faulschlamms ruft die HTC von Faulschlamm im Vergleich zu Rohschlamm
alkalischere pH-Werte hervor (Escala et al., 2013). Bei steigender Reaktionsintensitit steigt der pH-Wert

des Prozesswassers ebenfalls (Zhai et al., 2016).

2.3.2. Phosphorriickgewinnung mit HTC

Im Hinblick auf die Riickgewinnung von Phosphor spielt dessen Bindungsform eine wesentliche Rolle.
Phosphor liegt nach der HTC-Behandlung verschiedener Biomassen hauptséchlich als anorganisches
Phosphat im Carbonisat oder im Prozesswasser als ortho-Phosphat vor. Organische Phosphate werden bei
Temperaturen iiber 200 °C vollstidndig umgesetzt, sodass diese nach der HTC keine relevante Bedeutung
mehr haben (Huang und Tang, 2015, 2016).

Die Konzentration mehrwertiger Metalle ist die Haupteinflussgrofe auf die Phosphatbindung, da die
korrespondierenden Kationen zur Bildung schwer l0slicher Metallphosphate fiihren. Es handelt sich
dabei vor allem um Aluminium, Eisen, Calcium und Magnesium. Mit steigender Konzentration dieser
Metalle wird mehr Phosphat im Carbonisat gebunden. Tabelle 2.5 gibt eine Ubersicht, welcher Anteil
des Phosphats im Substrat nach der HTC im Feststoff gebunden ist. Daraus ist die Korrelation der
Phosphatbindung mit der Konzentration mehrwertiger Kationen eindeutig ersichtlich. Der Einsatz von
chemischen Fallungsmitteln erhoht den Ascheanteil im Kldrschlamm und fiihrt zur Bildung anorganischer
Phosphate.

Stark saure Ausgangsbedingungen (pH < 2) fithren zur Losung der Metallphosphate. Dies zeigt sich
auch anhand der deutlich niedrigeren Phosphatbindung in der HTC-Kohle aus Schweinedung bei pH-
Werten < 2. Dabei ist zu Prozessende der pH-Wert hoher als bei Verfahren zur Phosphorriickgewinnung
direkt aus Klarschlamm (siche Abschnitt 2.1.6).

Bei Abtrennung von Prozesswasser wihrend der HTC von Klarschlamm konzentriert sich Phosphat
im Feststoff auf. Die Reaktionstemperatur und Verweilzeit beeinflussen dies nicht oder nur geringfiigig
(Kobayashi et al., 2015).
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Eine Riickgewinnung von Phosphor aus dem Prozesswasser durch Fillung als Struvit nach pH-
Einstellung und Magnesiumzugabe ist moglich, liefert jedoch aufgrund der starken Bindung an das

Carbonisat geringe Ausbeuten unter 40 mg/kg (Munir et al., 2017).

Inwiefern ein erhohter CO,-Partialdruck Einfluss auf die Phosphatbindung im Feststoff hat, ist nicht
bekannt bzw. wurde noch nicht untersucht. Mit Hinblick auf das Extraphos-Verfahren, bei dem Phosphat
aus Kldrschlamm unter Nutzung von CO, gelost wird, erscheint es eine interessante Fragestellung,
ob eine gezielte Phosphatfreisetzung in das Prozesswasser auch innerhalb der HTC mdglich ist. Die
CO,-Behandlung scheint insbesondere deswegen aussichtsreich, weil Phosphat durch die HTC in eine
anorganische Form gebracht wird, was innerhalb des Extraphos-Verfahrens die Riicklosbarkeit positiv
beeinflusst (Schnee, 2016).

Werden Carbonisat und Prozesswasser durch Filtration getrennt, miissen weitere Parameter beriick-
sichtigt werden. Eine unvollstdndige Trennung von Carbonisat und Prozesswasser kann die Phosphorver-
teilung iiber die Fraktionen beeinflussen. Der Filterkuchen ist aus polydispersen Partikeln aufgebaut. Die
Filterkuchenwische ist optional, um die verbleibende Suspensionsfliissigkeit durch die Waschfliissigkeit
(iiblicherweise Wasser) zu verdringen. Wird die Filtration durch einen Gasdruckgradienten angetrieben,

kann der Filterkuchen freigeblasen werden, um einen trockeneren Filterkuchen zu erhalten (Anlauf, 2019).

2.3.3. Modellierung der HTC

Zur HTC existieren eine Vielzahl von Modellierungsansitzen. Einen guten Uberblick geben Ischia und
Fiori (2020) und Heidari et al. (2019a). Im Weiteren wird auf verschiedene Ansitze eingegangen, wobei

ein Fokus auf der Beschreibung der HTC von Klédrschlamm liegt.

Chemisches Reaktionsmodell

Das wihrend der HTC ablaufende Reaktionssystem der Organik ist komplex. Eine vereinfachte Dar-
stellung der Reaktionspfade gibt Abbildung 2.6. In einem ersten Reaktionsschritt gehen hydrolytisch
Makromolekiile vom Feststoff in die Fliissigphase iiber. Unter Abspaltung der einfachen Molekiile Was-
ser, CO, und Ammoniak gehen groere Molekiile, wie Furfural oder langkettige Fettsduren, in Losung.
Gleichzeitig reichert sich, namensgebend fiir das Reaktionssystem, Kohlenstoff im Feststoff an. Diese
gelosten Molekiile werden entweder weiter degradiert oder durch Aromatisierung und Polymerisation
wieder im Feststoff eingebunden. Auch innerhalb des Feststoffs finden Reaktionen statt, die zu Bindungs-
dnderungen vom Klirschlamm zum Carbonisat fithren. Abhéngig von den Prozessbedingungen und der
Komposition des Ausgangsmaterials ist eine Anreicherung von Ammoniak in der Fliissigkeit moglich,
gleichzeitig aber auch die Refixation von Stickstoff infolge von Maillard- und Mannichreaktionen (Alhni-
di et al., 2020). Nitrat, das nicht in der Abbildung dargestellt ist, wird infolge der anaeroben Bedingungen
reduziert und fiihrt zur Bildung von Stickstoffgas und Ammoniak (Kruse et al., 2016). Weitere Gasmo-
lekiile, die insbesondere bei hoherer HTC-Temperatur entstehen, sind Methan, Kohlenstoffmonoxid und
Wasserstoft.
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Abbildung 2.6.: Modelliertes Reaktionssystem der HTC; eigene Abbildung angelehnt an Ulbrich (2019) und Kruse
et al. (2013)

Beschreibung des Reaktionsfortschritts

Die Reaktionsintensitéit wird in erster Linie an der Temperatur Tyrc und Verweilzeit bei dieser Tempe-
ratur Tyrc bestimmt. Daher existieren verschiedene Ansitze, um die beiden Einflussfaktoren in einem
gemeinsamen Wert zusammenzufassen. Der ,,Severity Factor* SF fasst die beiden Parameter in einem an
die Arrheniusgleichung angelehnten Ansatz nach Gleichung 2.3 zusammen. Als Anpassungsparameter
To und EA™ werden in der Regel 373,15 K (100°C) und 14,75/K gewéhlt. Der Ansatz geht mindestens auf
das Jahr 1965 zuriick und wurde erstmals zur Beschreibung des HeilBwasseraufschlusses fiir lignozelluldre
Biomasse angewandt (Overend et al., 1987; Brasch und Free, 1965). In jlingerer Zeit wurde der Severity
Factor hédufig zur Beschreibung des Reaktionsfortschritts bei der HTC genutzt (Gaur et al., 2020; Heidari
et al., 2019b; Jeder et al., 2018).

Abweichend von Gleichung 2.3 wird statt des natiirlichen Logarithmus teilweise ein dekadischer
Logarithmus verwendet (Gaur et al., 2020; Heidari et al., 2019b; Jeder et al., 2018). In anderen Quellen
wird die hier dargestellte Form gewihlt (Jung und Kruse, 2017). Eine im engeren Sinn richtige Form
existiert nicht, weil in der Originalquelle (Overend et al., 1987) der Logarithmus nicht enthalten ist und
es sich um eine empirische, frei definierbare Niherungsgleichung handelt. Aufgrund der enthaltenen

Exponentialfunktion wird innerhalb dieser Arbeit der natiirliche Logarithmus als Basis gewahlt.

Turc — To
THTC
R = . EA*
0= 60s ¢ 2.3)
tarc)  Turc — To
SF =In (Rg) = In ( L ) o

Aufbauend auf dem Severity Factor leiten Guo et al. (2016) ein Dosis-Wirkungsmodell mit sigmoi-
dalem Verlauf ab, das einen Antwortparameter § nach Gleichung 2.4 mit den Konstanten, A, B, C und

Xo berechnet. Als Antwortparameter kommen beispielsweise die Feststoffausbeute, der Kohlenstoffge-
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Abbildung 2.7.: Vergleich der Reaktionsintensitdten nach Gleichung 2.3 (links) und 2.5 (rechts); Parameter fiir SF:
Ty = 373, 15K, EA* = 14, 75/K; Parameter fiir f: A = 50, B = 0,2, C = 3500/K

halt oder der spezifische Brennwert des Carbonisats in Frage. Auch hier verwenden die Autoren eine
dekadische Logarithmusbasis fiir den Severity Factor. Durch den sigmoidalen Verlauf wird die Tem-
peraturabhéngigkeit in den Randbereichen der Niherungsgleichung besser beschrieben. Ulbrich (2019)
zeigt unter 190°C und iiber 260 °C eine deutlich schwichere Abhéingigkeit der Feststoffausbeute als im

mittleren Temperaturbereich. Dies ldsst sich gut durch den sigmoidalen Verlauf beschrieben.

B-A

Y= A+ T 50e00 R T

(2.4)

Eine weitere Korrelation, die zur Beschreibung von Inkohlungsprozessen aus der Arrheniusgleichung
abgeleitet ist, liefert Gleichung 2.5 (Blohse, 2017; Ruyter, 1982). Die drei Fit-Parameter A, B und C
werden hdufig mit 50, 0,2 und 3500 K angesetzt. Dabei ist f das MaB fiir die Reaktionsintensitit.

C
B -——
f=A- (THi) .e THTC (25)
Is

Eine Vergleich der Temperatur- und Zeitabhingigkeiten von SF und f zeigt fiir beide Korrelationen eine
Dominanz der Temperaturabhéngigkeit. Die relative Variation durch die Temperatur- und Zeitinderung
wirkt sich gemdll Abbildung 2.7 bei der Reaktionsintensitit f deutlich stirker aus. AuBerdem liefert
SF bereits im unteren Anwendungsbereich der HTC eine starke Reaktion. Dementsprechend beschreibt
der Severity Factor auch bei kurzen Reaktionszeiten von einer Minute eine signifikante Konversion des
Substrats.

Hydrothermale Inkohlungsprozesse wie die HTC gehen mit einer Reduktion des Sauerstoffgehalts
einher. Aufbauend auf den Korrelationen nach Ruyter (1982) wird der Sauerstoffgehalt des Produkts in
Abhingigkeit von f nach Gleichung 2.6 beschrieben (Funke und Ziegler, 2010). w(O)g,org und w(O)org
sind darin der massenspezifische Sauerstoffgehalt im Substrat und entstandenen Carbonisat auf wasser-
und aschefreier Basis, also in Bezug auf die organische Trockenmasse oM. Die Referenz 0,06 beschreibt

den erwarteten Sauerstoffgehalt bei vollstindiger Carbonisierung.

f= WO,org(O) - Worg(o)
WO,org(O) —-0,006

(2.6)

Diesen Ansatz entwickelten Jung und Kruse (2017) weiter, um nach Regression der Fit-Parameter
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Tabelle 2.6.: Uberblick iiber Versuchsparameter von Regressionsmodellen zur HTC; ®S/L: Fest-Fliissig-Verhiltnis
einer sauren Elution, PHCE: Carbonisat nach Elution, ¢ Yg: Energieausbeute (vgl. Gleichung 3.21),
d, Carbon storage factor®

Quelle Variablen k Zielparameter Fit-Parameter
Tasca et al. (2020b) SE, TSy Ys, Ys(O) 10
Tasca et al. (2020a) 711Cs PHEt0n, S/ AGHCE®, YEai(P) 11
Danso-Boateng et al. (2015¢)  tutc, Turc Ys, YEC, HHVs, EV, CSF°, 4
Methanausbeute (Faulung)

Mikeli et al. (2016a) TaTC, Tute, PHo Trocknungsdiffusitit >5
Toptas Tag et al. (2018) Tare, Tare, TSo Ys, EV 10
Stutzenstein et al. (2018a) ture, Trare, pHo Ys(C), Ys(P), Ys(N), 10

relatives O/C-Verhiltnis

aus Gleichung 2.5 den Sauerstoff- und Kohlenstoffgehalt sowie die Feststoffausbeute abzuleiten. Die
Modellierung fiir lignozelluldre Biomasse liefert teilweise eine sehr gute Abschidtzung und bietet den
Vorteil, dass teilweise auch die Zusammensetzung des Produkts bestimmt wird. Inwieweit dieses Mo-
dell auf Kldrschlamm {ibertragbar ist, ist damit allerdings nicht gekldrt. Vorteilhaft ist die relativ gute
Ubertragbarkeit auf dhnliche Biomassen und der physikalische Bezug, der aus der Relation zur Inkoh-
lungsgeichung entsteht. Allerdings lieferte das Dosis-Wirkungs-Modell im direkten Vergleich auf Kosten

von mehr Fit-Parametern eine geringere Fehlerabweichung.

Regressionsmodelle

Der haufigste Typ von HTC-Modellen ist die Beschreibung relevanter Kennwerte anhand polynomialer
Regressionen der Ergebnisse eines statistischen Versuchsplans. Den Modellen liegt Gleichung 2.7 zu-
grunde, die einen Zielparameter § durch die codierten Variablen x;, xj und den Fit-Parametern f;, Bi,

usw. abbildet. Verschiedene Untersuchungen sind in Tabelle 2.6 zusammengefasst.

n n n
§=Bo+ ) BiXi+ ) BiXi+ .t ) > BiKix; 2.7)
i=1 i=1 i<j=1
Die Reaktionstemperatur und -zeit werden sehr hiufig als Variable herangezogen, auch der Substrattro-
ckensubstanzgehalt TSy und der pH-Wert zu Reaktionsbeginn wurden in verschieden Untersuchungen be-
riicksichtigt. Die Modellierung bezieht sich hauptséchlich auf allgemein zugingliche Grofien wie die Fest-
stoffausbeute Yg (siehe Gleichung 2.8, Verhiltnis der Feststofftrockenmasse vor und nach der Reaktion),
Kohlenstoffausbeute Yg(C) oder energetisch relevante Charakteristika. Zu den Letzteren zéhlen der Ener-
gieverdichtungsgrad EV, der Brennwert HHV 1y, die energetische Ausbeute durch das Carbonisat Yg oder
die Methanausbeute einer Prozesswasserfaulung. Die Untersuchung nach Tasca et al. (2020a) betrachtet
zusitzlich eine saure Elution am Carbonisat mit Beriicksichtigung des Sdure-Feststoffverhiltnisses und
des pH-Werts nach der Elution. Ein weiterer Aspekt, nimlich die Trocknungseigenschaften, werden von
Mikeli et al. (2016a) betrachtet.
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Yo = M (2.8)
mtm,0

Die Regressionsmodelle liefern gut nachvollziehbare quantitative Beschreibungen der Ergebnisse einer
statistischen Versuchsplanung. Die polynomischen Regressionsmodelle erlauben die schnelle Nachvoll-
ziehbarkeit der einzelnen Einflussgroen. Mithilfe der Varianzanalyse lassen sich einfach die Hauptein-
flussgroBen herausarbeiten. Jeder Zielparameter wird durch die in der letzten Spalte von Tabelle 2.6
angegebene Anzahl an Konstanten beschrieben. Teilweise werden nur lineare Regressionsterme bertick-
sichtigt, andere Modelle nutzen auch Terme zweiter und dritter Ordnung sowie Wechselwirkungsterme.
Das Heranziehen einer Vielzahl an Parametern verbessert zwar das Regressionsergebnis, birgt aber die
Gefahr einer Uberanpassung, insbesondere wenn der Einfluss der hoheren Terme nicht signifikant groBer
ist als der statistische Fehler (siehe auch Abschnitt 3.1.4 und Otto (2017)).

Auch ohne Beriicksichtigung hoherer Regressionsterme sind die gewonnenen Modelle nur unter den
gegebenen, fixen Prozessbedingungen giiltig. Bei anderen Prozessbedingungen, etwa anderer Schlamm-
zusammensetzung, sind die Modelle nicht mehr anwendbar. Ein einfaches Beispiel ist die Verwendung
eines Kldrschlamms mit hoherem Aschegehalt. Soweit die Modellgleichung den Aschegehalt nicht be-
riicksichtigt, wird das Regressionsmodell die reale Feststoffausbeute unterschétzen, weil Asche zu einem
deutlich groBeren Anteil im Carbonisat verbleibt als die Organik, insbesondere als organisch gebundener
Sauerstoff (Mikeli et al., 2016b).

Nichtsdestotrotz kann eine statistische Versuchsplanung beitragen, schnell und einfach Korrelationen

zu finden, die Aufschluss iiber Einflussgrolen einer HTC liefern.

Nichtlineare statistische Modelle

Die Regressionsmodelle sind aus mathematischer Sicht auf eine multivariate lineare Regression riickfiihr-
bar. In aktuellen Entwicklungen werden auch nichtlineare statistische Modelle verwendet, um komplexe
Korrelationen zwischen Eingangs- und Ausgangsparametern zu modellieren.

In einem interessantem Ansatz erfolgt die Modellierung auf Basis kiinstlicher neuronaler Netzwerke
zur Vorhersage des Brennwerts und der Massenanteile von Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff
(Kapetanakis et al., 2021). Basierend auf zwei bis vier Eingangsparametern und zwei ,.hidden layers* wird
fiir jeden Zielparameter ein separates neuronales Netz mit jeweils einem Ergebnisparameter verwendet.
Als ,hidden layers* werden dabei Berechnungsebenen bezeichnet, die zwischen der Eingabeebene und
der Antwortebene liegen und daher ,,versteckt* sind (Hagan et al., 2014). Als Datengrundlage fiir der
Modelle nach Kapetanakis et al. (2021) dienen 100- 120 Datensitze aus der Literatur zur HTC von
Klirschlamm. Der Bestimmtheitsgrad R? der Modelle liegt jeweils iiber 0,93, was auf eine sehr gute
Korrelation hinweist.

Eine dhnliche Vorgehensweise wihlten Ismail et al. (2019), die die Kohlenstoff- und Phosphorausbeute
aus Gefliigelmist fiir ein spezifisches Substrat in Abhéingigkeit der Reaktionstemperatur und Reaktionszeit
modellierten. Das Ergebnis des neuronalen Netzes ist quantitativ vergleichbar mit einem klassischen
Regressionsmodell.

Neuronale Netze sind in der Lage, auch nicht direkt ersichtliche Korrelationen und Wechselwirkungen

verschiedener Eingangsparameter auf die Produkteigenschaften vorauszusagen. Als Grundbedingung fiir
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Abbildung 2.8.: Kinetisches Modell zur Kldrschlamm-HTC; Abbildung aus Yin et al. (2015)

ein hochwertiges Modell ist ein umfangreicher und guter Trainingsdatensatz aus Realdaten notwendig.
Prinzipiell wire es auch moglich, durch Multi-Output-Netzwerke verschiedene Parameter durch ein
Modell vorauszusagen.

Neuronale Netzwerke sind Black-Box-Modelle und fuflen als solche nicht auf einer physikalischen
Grundlage. Dies hat zur Folge, dass eine Extrapolation kaum moglich ist. Wie auch bei linearer Regres-

sionen wird durch die neuronalen Netzwerke die Massenbilanz nicht zwangsweise gewahrt.

Kinetische Modelle

Die kinetische Modellbeschreibung versucht die verschiedenen Konversionsschritte wihrend der HTC
durch Reaktionsgleichungen abzubilden. Abbildung 2.8 zeigt ein solches System aus Reaktionsgleichun-
gen. Das kinetische Modell stellt sich demnach wie in Gleichung 2.9 dar, wobei X(t) ein zeitabhingiger
Vektor der Konzentrationen ist. Der Reaktionskonstantenvektor k(Tytc) kann beispielsweise durch einen
Arrhenius-Ansatz von der Reaktionstemperatur abhéngig gemacht werden. Die Reaktionsordnung n wird
im einfacheren Fall gleich 1 gesetzt. Die Anwendung hoherer Reaktionsordnungen erlaubt zwar eine
bessere Wiedergabe der Realitit, gleichzeitig nimmt aber auch der Berechnungsaufwand deutlich zu.
Daher ist fiir die Anwendung hoherer Ordnungen ein robustes Reaktionsmodell erforderlich (Ischia und
Fiori, 2020).
dX(t)

- k(Tyrc) - X(0)" (2.9)

Ein Kinetikmodell erster Ordnung zur HTC von Kldrschlamm liefert Yin et al. (2015). Wie in Abbildung
2.8 zu erkennen, besteht das Reaktionssystem aus fiinf Reaktionen. Nach der Hydrolyse in die Makro-
molekiile Stirke und Proteine wird in Folgereaktionen Essigsdure als Platzhalter fiir geloste Monomere
gebildet. Als Nebenprodukt entsteht aus dem Proteinstickstoff Ammoniak. Der letztmogliche Reaktions-
schritt beinhaltet die Zersetzung der Monomere in Wasser und Ammoniak. Die Versuchsgrundlage fiir
ihre Versuche waren selbst durchgefiihrte Experimente. In guter Ubereinstimmung mit den Messdaten
beschreibt das Modell die Konversion der Biomasse zu den Intermediaten und Endprodukten.

Ein dhnliches kinetisches Modell fiir lignozelluldre landwirtschaftliche Reststoffe liefern Lucian et al.
(2019). Deren Modell betrachtet ebenfalls fiinf Reaktionen, wobei fiir das Substrat drei Reaktionspfade,
in die Gasphase, die fliissige Phase oder in das Carbonisat moglich sind. Aus der Fliissigkeit kann die
Organik wiederum zu Gas oder als sekundéres Carbonisat zu Feststoff reagieren. Mit Ausnahme der letzt-

genannten Reaktion sind alle erster Ordnung. Die sekundére Carbonisatbildung via Aromatisierung oder
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Polymerisation, (sieche Abbildung 2.6) wird an anderer Stelle mit einer temperaturabhéngigen Ordnung
zwischen 1,01 und 2,01 angesetzt (Kruse et al., 2012).

Verfahrensmodellierung

Uber Beschreibung der HTC hinausgehend existieren verschiedene Ansitze, diese in das Umfeld einer
gesamten Verfahrensmodellierung einzubetten. Diese werden im Folgenden dargestellt.

Die energetische und stoffliche Bilanz einer HTC-Anlage inklusive Vorwirmung wurde durch Luci-
an und Fiori (2017) innerhalb eines in der Programmiersprache C# abgefassten Programms modelliert.
Zur Beschreibung der Temperatur- und Zeitabhiingigkeit der Produkte wurden einfache lineare Regres-
sionsgleichungen fiir die Gasausbeute, die Feststoffausbeute und den Anteil gelosten Kohlenstoffs aus
Versuchsdaten abgeleitet. Weiterhin wurden die Energiebedarfe von Ventilatoren zur Carbonisatrocknung,
von Substratmiihlen, der mechanischen Entwisserung der Suspension und einer externen Methanstiitz-
feuerung bilanziert. Anhand dieses Modells wurden Sensitivitdtsanalysen durchgefiihrt.

Ein dhnliches Verfahrensmodell zur Biomasse-HTC als Vorstufe zur Vergasung findet sich bei Erlach
etal. (2012). Das in AspenPlus simulierte Verfahren beriicksichtigt keine Vorzerkleinerung der Biomasse
und die Vorwiarmung des Substrats erfolgt indirekt iiber Wiarmeiibertrager und direkt durch Zufuhr von
Dampf aus der stufenweisen Entspannung der Produktsuspension. Die Stiitzfeuerung erfolgt indirekt iiber
eine Methanfeuerung. Der Anlagenwirkungsgrad als Brennwertstrom in Relation zu den eingehenden
Energiestromen betrigt 82 Jo.

Eine weitere HTC-Simulation von Klédrschlamm in AspenPlus liefern Aragén-Bricefio et al. (2020).
Der Fokus dieser Simulation liegt in der energetischen Integration der HTC in Kombination mit einer
Biogasproduktion aus dem Prozesswasser mit Variation des Klarschlammtrockensubstanzgehalts. Die
Produkte sind das Carbonisat sowie Strom und Wirme aus einem Heizkraftwerk, welches mit dem Faulgas
einer Prozesswasserfaulung betrieben wird. Die mit experimentellen Daten unterfiitterte Simulation
legt nahe, dass eine hohe Feststoffbeladung der HTC von mindestens 0,1 g/gpy eine Nettoproduktion
von Strom und Wirme ermoglicht. Insbesondere fiir die Wirmebilanz ist eine hohe Feststoftbeladung
erstrebenswert.

Aus den hier beschriebenen Studien geht hervor, dass eine Vielzahl verschiedener Ansédtze zur Mo-
dellierung der HTC existieren. Diese erstrecken sich von der Beschreibung einzelner Parameter aus
einer Reaktionskinetik heraus bis hin zur Simulation gesamter Anlagenkonzepte. Eine Verbindung ver-
schiedener Ansitze scheint insofern sinnvoll als dass auf diese Weise in einem Anlagenmodell eine
detaillierte Beschreibung des wesentlichen Verfahrensschritts HTC beriicksichtigt wird und gleichzeitig
die stofflich-energetischen Ergebnisparameter der HTC in den Gesamtkontext einer Anlage eingeordnet

werden.
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Die hier beschriebene Arbeit teilt sich in einen experimentellen und einem simulativ-modellierenden Teil.

Die Vorgehensweise ist im Weiteren erldutert.

3.1. Experimentelle Vorgehensweise und Auswertung

Die Laborversuche wurden in zwei Teilpakete gegliedert. Die HTC-Versuchsreihe, beschrieben in Ab-
schnitt 3.1.2, waren auf die Untersuchungen unterschiedlicher Einflussparameter wihrend der HTC aus-
gerichtet. Dazu wurden verschiedene HTC-Parameter variiert und die Eigenschaften der HTC-Produkte
analysiert.

Ab Abschnitt 3.1.3 ist die experimentelle Vorgehensweise zur Untersuchung verschiedener Parame-
tereinfllisse innerhalb der Filtration der Carbonisatsuspension und der sauren Elution von Phosphor aus
dem Carbonisat beschrieben. Die variierten Parameter bezogen sich hierbei auf Prozesseinstellungen im
Anschluss an die HTC. Dazu wurden ebenfalls HTC-Batches erstellt, um entsprechendes Carbonisat fiir
die nachgeschalteten Filtrations- und Elutionsversuche zu generieren.

Die angewandte Vorgehensweise zur HTC und die analytischen Verfahren sind in beiden Versuchsreihen

identisch. Daher sind diese allgemein in den Abschnitten 3.1.1 bis 3.1.6 geschildert.

3.1.1. Verwendete Ausgangsmaterialien und Methodik zur HTC und Filtration
Ausgangsmaterial

Als Ausgangsmaterial fiir die HTC wurde Faulschlamm aus einer kommunalen Kliranlage der Aus-
baugrofie 5 (200.000 EW) genutzt. Die Kliranlage nutzt Eisensalze zur Phosphatfillung in der Abwas-
serreinigung und setzt Co-Substrate aus der Lebensmittelindustrie in der Faulung ein (Simultan- und
Nachfillung). In mehreren Chargen wurde entweder mechanisch entwisserter Schlamm mit einem Tro-
ckensubstanzgehalt (TS) von etwa 30 %py; oder thermisch getrockneter Schlamm mit einem TS von
etwa 95 %pp genutzt. Die Chargen von jeweils 5 — 15 kg wurden luftdicht verpackt und bis zur weiteren
Verwendung bei —22°C gelagert. Tabelle 3.1 zeigt die Zusammensetzung der verschiedenen Chargen.
Deren Unterschiede sind durch saisonale und betriebliche Faktoren zu erkldren. Bei Charge 5 erfolgte

keine Elementaranalyse des urspriinglichen Klirschlamms.

Aufbau des Hochdruckreaktors

Die HTC-Experimente an Kldrschlamm wurden in einem Hochdruckreaktor der Serie 4530 von Parr
Instruments (USA) mit einem Innenvolumen von 2 I durchgefiihrt (Abbildung 3.1). Der Behilter und der
Deckel des Reaktors bestanden aus dem Edelstahl 1.4401. Die Beheizung des Rektors erfolgte liber zwei
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Tabelle 3.1.: Zusammensetzung der Klidrschlammchargen fiir die HTC-Versuche

Charge | TS AG  ws(C) ws(H) ws(N) ws(N) ws(0) ws(P)
g/100 gpm g/100 gtm
1 30,2 | 49,3 28,3 4,2 3,5 0,8 16,6 43
2 32,8 | 47,3 27,2 4,1 3,9 0,8 18,4 5,1
3 28,1 | 40,1 29,6 4.8 4,2 1,1 20,1 3.9
4 100* | 37,7 30,2 4,7 4,5 1,3 21,5 2,8
5 29,1 | 37,5 Keine Elementaranalyse

4Thermisch getrockneter Klarschlamm wurde im Labor vollgetrocknet.

Keramikheizbinder mit einer Leistung von je 1500 W vom Hersteller HKE-tec (Deutschland). Etwa ein
Drittel des zylindrischen Behilters war mit einem duf8eren Doppelmantel ausgestattet, in den iiber eine
Magnetventilschaltung Kiihlwasser geleitet werden konnte. Ein wandgéngiger Ankerriihrer mit Abstrei-
fern aus Polytetrafluorethylen (PTFE), der durch einen 300 W starken Motor iiber eine Magnetkupplung
angetrieben wurde, sorgte fiir die Durchmischung im Reaktorinneren. Um die Warmeverluste an die
Umgebung zu senken, war der Reaktor mit einem auBerdem Dimmmantel ausgestattet. Die zuldssigen
Betriebsbedingungen lagen bei maximal 280 °C und 101 bar Absolutdruck. Die Dichtung zwischen dem
Reaktorbehilter und dem Kopfteil erfolgte {iber eine PTFE-Flachringdichtung in einer dafiir vorgesehe-
nen Nut. Wihrend der Reaktion wurden Behilter und Deckel durch eine zweiteilige Manschette mit sechs
Schrauben fest und drucksicher verschlossen. Weiterhin verfiigte der Reaktor iiber einen pneumatischen
Hebemechanismus und konnte zur Entleerung geschwenkt werden.

Am Reaktorkopf waren weitere Anschliisse und Sicherheitseinrichtungen verbaut. Eine redundante
Druckabsicherung erfolgte iiber ein Sicherheitsventil, das bei maximalem Betriebsdruck 6ffnete und eine
Berstscheibe mit einem Berstdruck von 131 bar. Ein Gasauslass iiber ein manuelles Ventil erlaubte die
Entspannung des Innenbereichs. Der Gasauslass und die Drucksicherungselemente waren iiber Kupfer-
rohre mit einem Entspannungsbehilter verbunden, iiber den das Prozessgas in die Auflenluft abgefiihrt
wurde. Eine weitere Verbindung iiber ein manuelles Ventil fungierte als Gaseinlass, das mit einerCO,-
Gasversorgung mit einstellbarem Vordruck verbunden war.

Die Messtechnik umfasste zwei Thermoelemente des Typs J, einen elektrischen Drucksensor, ein
analoges Manometer sowie eine Drehzahlmessung fiir den Riihrer. Ein Thermoelement erfasste die Re-
aktorinnentemperatur, das andere die Aulentemperatur zwischen Reaktorauf3enwand und Heizband. Die
beiden Temperatursensoren, die elektrische Druckmessung und die Drehzahlmessung dienten als Ein-
gangsgroflen fiir eine Prozesskontrolleinheit (Parr Process Controller 4875), die wiederum mit einem PC
verbunden war. Diese Messgroflen wurden aufgezeichnet und als EingangsgroBen eines Reglersystems
genutzt. Die PID-Regelung fiir die Temperatur nutzte die Reaktorinnentemperatur als Eingangsgrofie
und steuerte Leistungsabgabe an die Heizbiinder in Prozent der Maximalleistung und die Offnung des
Kiihlwassermagnetventils an. Die Regelung der Riihrerdrehzahl erfolgte {iber die Motorleistung und der
Drehzahlmessung als Eingangsgrofie. Als weitere Sicherheitseinrichtung war eine Sicherheitstempera-
turabschaltung implementiert, die bei Uberschreitung der Maximaltemperatur die Heizleistung auf Null

setzte und die Kiihlwasserversorgung offnete. Die weiteren Messgrofen dienten keiner Regelungsstrate-
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Abbildung 3.1.: Verwendeter Hochdruckreaktor mit 2 1 Innenvolumen

gie. Uber die Software ,,CALgrafix* der Firma West Control Solutions (USA) war es moglich, Verliufe
fiir die Solltemperatur und -drehzahl vorzugeben oder diese statisch einzustellen.

Durchfiihrung der hydrothermalen Carbonisierung

Die Durchfiihrung der HTC mit dem oben beschriebenen Reaktor ist generell fiir alle Versuchsreihen
identisch und wird im Weiteren allgemein beschrieben.

Als Substrat diente Klarschlamm mit zusétzlicher wissriger Phase mit einem resultierenden Trocken-
substanzgehalt von 0,10-0,30 g/gpy. Der Kldrschlamm wurde tags zuvor dem Gefrierschrank entnom-
men und taute bei Raumtemperatur auf. Die wissrige Phase war in der Regel deionisiertes Wasser,
teilweise wurde auch rezirkuliertes Prozesswasser oder verdiinnte Schwefelsdure eingesetzt. Die Gesamt-
masse an Feuchtsubstanz lag bei maximal 1,5kg, in der Regel jedoch bei 680—750g. Die geringere
Befiillung des Reaktors gewihrte ein groBBeres Volumen fiir entstehende Gase und damit verbunden einen
geringeren Druckanstieg. AuBerdem wurde damit weniger frisches Substrat pro Durchlauf benétigt.

Nach Befiillung des Reaktors wurde der Reaktor geschlossen und langsam mit etwa 20 Upm (Um-
drehungen pro Minute) geriihrt. Um Sauerstoff aus dem Reaktor zu entfernen, wurde der Gasbereich
im Reaktor mehrmals mit CO, gespiilt. Zuletzt wurde der Reaktor entweder mit einem CO,-Uberdruck
beaufschlagt oder auf Umgebungsdruck eingestellt. Wihrend der Reaktion waren sdmtliche Anschliisse
geschlossen, das heiflit der Reaktionsdruck stellte sich entsprechend der Reaktionsbedingungen ein. Die
Riihrerdrehzahl betrug wihrend der Versuche stets 80 Upm.
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Anschliefend wurde der Reaktor mit einer Heizrate von etwa 8 K/min auf die Solltemperatur Tytc
aufgeheizt, die fiir eine vorgegebene Haltezeit tyrc gehalten wurde, wobei der Beginn durch den Zeit-
punkt definiert wurde, in dem die Innentemperatur erstmals den Wert Tyrc — 10K erreichte. Aufgrund
der thermischen Trigheit des Reaktors stellte sich teilweise in den ersten 30 min der Reaktion eine Tem-
peraturschwingung von + 10 K um die Solltemperatur ein. Nach dem Abklingen der Schwingungen wurde
in der Regel eine sehr stabile Innentemperatur mit einer Temperaturabweichung unter + 1 K erreicht.

Nach Ablauf der Haltezeit wurde die Solltemperatur gemif3 des eingestellten Programms auf 30°C
gesenkt. Durch die Wasserkiihlung sank die Reaktorinnentemperatur innerhalb von fiinf Minuten unter
150°C, womit die HTC-Reaktion rasch abgebrochen wurde. Nach Erreichen der Endtemperatur wurde
der Reaktor iiber den Gasauslass entspannt. Davon abweichend wurde in einigen Versuchen zu diesem
Zeitpunkt nochmals CO, zugefiihrt, bis ein absoluter Innendruck von 11 bar erreicht wurde. Dieser In-
nendruck wurde fiir weitere 60 min durch ein vorgeschaltetes Drosselventil gehalten. Die Riihrerdrehzahl
wurde wihrenddessen auf 130 Upm erhoht, um den Gas-Fliissigkeits-Phaseniibergang zu erleichtern.
AnschlieBend wurde auch bei diesen Versuchen der Reaktor entspannt.

Nach Offnung des Reaktors wurde die Produktsuspension moglichst vollstindig entnommen und ge-
wogen. Verluste traten durch die Uberfiihrung in einen Sammelbehilter und durch die Gasproduktion
wihrend der Reaktion auf. Abhéngig von den Reaktionsbedingungen machten die Verluste an Feucht-
substanz bis zu 6,5 % auf. Im Anschluss wurde die Suspension entweder direkt weiter behandelt oder bei

4°C zwischengelagert. Das weitere Verfahren unterschied sich fiir die verschiedenen Versuchsreihen.

Eingesetzte Filtrationsverfahren

Im Zuge der HTC-Versuche wurden zwei verschiedene Filtrationsverfahren eingesetzt. Zu Beginn der
Untersuchungen erfolgt die Phasenseparation unter Verwendung einer Saugfiltration mit Biichnertrichter.
In den folgenden Experimenten wurde diese durch eine Druckfiltration ersetzt. Die Druckfiltrationsanlage
war temperierbar, arbeitete mit bis zu 6 bar Druckunterschied, erlaubte eine normgerechte Bestimmung
von Filtrationswiderstdnden und ermoglichte eine zeitlich aufgeldste Erfassung der Filtrationsdauer.
Auf den Einsatz von Filterhilfsmitteln zur Verbesserung der Entwésserung wurde verzichtet, um die
Zusammensetzung des Prozesswassers und des Carbonisats nicht zu veridndern.

Bei der Saugfiltration wurde ein Biichnertrichter mit einem phosphatfreiem Filterpapier vom Durch-
messer von 130 mm eingesetzt. Das komplette Substrat aus einem HTC-Batch wurde in einem Durchlauf
filtriert. Durch den Kompressor, der an die Saugflasche angeschlossen war, wurde filtratseitig ein Abso-
lutdruck von 100 mbar eingestellt. Die Saugfiltration wurde beendet, sobald horbar Luft durch auftretende
Risse im Filterkuchen stromte.

Die Druckfiltration erfolgte in einem sogenannten Taschenmessgeridt der Firma BHS Sonthofen
(Deutschland), das vornehmlich auf Messungen gemafl VDI-Richtlinie 2762 ausgelegt ist (VDI, 2010).
Abbildung 3.2 zeigt schematisch den Filterversuchsaufbau.

Die Hauptkomponenten der Filteranlage sind ein doppelwandiger, zylindrischer Mittelteil, ein 16sbares
Bodenteil und ein l16sbares Kopfteil. Das kreisformige Filtermedium wurde zwischen Boden- und Zylin-
derteil eingeklemmt und {iber eine umlaufende Dichtung nach auB3en hin abgedichtet. Der Innenraum der
Filteranlage war mit maximal 300 ml Suspension befiillbar. Die aktive Filterfliche betrug 20 cm?. Die Fil-

terstiitzplatte diente der mechanischen Stabilisierung des Filtermediums. Am Auslass des Bodenteils war
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ein Kugelhahn fiir den Filtratauslass montiert. Das Kopfteil zeigte {iber ein Manometer den Innendruck
der Filteranlage und war mit einem Druckluftanschluss verbunden, iiber den der Differenzdruck fiir die
Filtration bereitgestellt wurde. In der Gasleitung war eine auf 50 mbar genau justierbare Druckeinstellung
und ein weiterer Kugelhahn verbaut. Der Sammelbehilter fiir das Filtrat unter der Filteranlage befand
sich auf einer Sartorius CP 2202 S Laborwaage (Deutschland) mit einer Auflosung von 0,01 g, die mit
einem PC verbunden war. Das Boden- und das Mittelteil waren mit einem externen Temperierkreislauf
verbunden, wobei ein Lauda ECO E4 Wirmethermostat (Deutschland) die Temperierung des zirkulie-
renden Mediums iibernahm. Um Warmeverluste nach auBlen zu vermeiden, waren die Thermoleitungen
ebenso wie die Filteranlage in Dammmaterial gekleidet.

Die Filtration selbst wurde folgendermaB3en durchgefiihrt: Falls erforderlich wurde die Filteranlage
iiber das Heizmedium auf die gewiinschte Temperatur erwéirmt. Die Druckgasversorgung wurde gedffnet
und auf den gewiinschten Solldruck justiert. Der bereitgestellte Differenzdruck fiir die Filtration betrug in
der Regel 1 bar. AnschlieBend wurde das Filtermedium eingesetzt und das Bodenteil fixiert. Nachdem die
Carbonisatsuspension kriftig durchmischt worden war, wurde eine Teilprobe der Suspension abgewogen
und in die Filteranlage gefiillt. Durch Offnung der Kugelhihne am Filtratauslass und der Gaszufuhr
wurde die Filtration gestartet. Auf dem PC wurde die Filtratmasse mit einer zeitlichen Auflésung von
0,2 s aufgezeichnet. Das Ende der Filtration war erreicht, sobald horbar Luft durch den Filterkuchen

stromte. Der entwisserte Filterkuchen wurde sofort entnommen, gewogen und getrocknet.

Manometer

Gasventil
Kopfteil

Innenzylinder i

Suspension

-------- Filtermedium
“Filtertrager

Unterteil ~~ A Auslassventil

............. Filtratbehalter

PC

| e—
—{ }--Waage

Abbildung 3.2.: Schematische Darstellung der Druckfilteranlage

Die Filteranlage diente iiber die reine Filtration hinaus fiir Versuche zur Kuchenwésche und sauren
Elution, die im Abschnitt 3.1.3 beschrieben sind. Die Vorgehensweise dhnelte der einfachen Filtration.
Allerdings wurde der Filterkuchen in der Filteranlage belassen und stattdessen die Filteranlage vorsichtig

mit Wasser zur Kuchenwische oder dem Eluenten befiillt. Die Waschlosungen und Eluate wurden in
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3. Versuchsdurchfiihrung

ihrem Massenstrom aufgezeichnet und gesammelt. AnschlieBend wurde auch in diesen Versuchen der
Filterkuchen entnommen, gewogen und getrocknet.

Als Filtermittel kamen polymerische Gewebefilter mit einer nominellen Partikeldurchldssigkeit bis
20pm zum Einsatz. Da der Filtrationswiderstand vornehmlich durch die Durchstromung des Filterku-
chens, nicht des Filtermediums limitiert war, wurde das Filtermedium mehrmals verwendet und zwischen
den einzelnen Anwendungen mit Wasser gereinigt. Bei den Elutionsversuchen wurden Papierfilter des

Typs MN 1640 we von Macherey-Nagel (Deutschland) eingesetzt und jeweils einmal verwendet.

3.1.2. Ubersicht iiber HTC-Versuchsreihen

Die Verfahrensparameter der HTC wurden innerhalb von vier Versuchsreihen untersucht. Eine Ubersicht
dazu gibt Tabelle 3.2. Im Weiteren wird die Versuchsplanung und die Vorgehensweise innerhalb der
Versuchsreihen niher erldutert. Die Charge verweist auf die verwendeten Klarschlimme gemif3 Tabelle
3.1.

Tabelle 3.2.: Uberblick der Versuchsreihen zu HTC-Parametern

HP1 HP2 HS HTS
Klarschlammcharge 1+2 3 3 4
Variablen Turc, TaTC, TuTC, THTC, CO,-Zugabe, TSo
CO,-Zugabe CO,-Zugabe, Schwefelsdure als
PW-Rezirkulation wissrige Phase
Jutc 180-280°C 180-230°C 230°C 230°C
THTC 60—360 min 60—-210 min 210 min 210 min
TSo 21,0+0,8 % 19,2+1,5% 16,9+0,9 % 10-30 %

Versuchsreihe HP1

Die Versuchsreiche HP1 war als statistischer Versuchsplan mit zwei numerischen und einem kategori-
schen Faktor in Form eines reguldren Central Composite Design (CCD) konzipiert (vgl. Abschnitt 3.1.4).
Die numerischen Variablen umfassten die Temperatur Jgtc von 180 —280°C und die Reaktionszeit tytc
von 60 — 360 min. Die genannten Werte entsprechen den Extremwerten der Sternpunkte. Die kategorische
Einflussgroe war die Beaufschlagung des Reaktors mit CO, bei 11 bar Absolutdruck, wobei die Zugabe
entweder nicht (Variante A), vor dem Aufheizen (Variante B) oder nach dem Aufheizen (Variante C)
erfolgte (siehe Abschnitt 3.1.1). Der Zentralpunkt bei 230 °C und 210 min wurde fiir jeden kategorischen
Faktor fiinf mal wiederholt, die auenliegenden Eck- und Sternpunkte wurden jeweils einfach durch-
gefiihrt. Daraus ergaben sich fiinf Versuche fiir den Zentralpunkt und je vier Stern- und Eckpunkte je
kategorischer Einstellung. Die Gesamtzahl der Einzelversuche betrigt somit 3 - (5 +4 +4) = 39.

Als Ausgangsmaterial wurde mechanisch entwisserter Klarschlamm der Chargen 1 und 2 eingesetzt
(Tabelle 3.1). Pro Versuch wurden 500 g des entwisserten Faulschlamms mit 250 g deionisiertem Wasser

als Substratgemisch verwendet.
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Die Filtration der Carbonisatsuspension erfolgte bei dieser Versuchsreihe mittels Saugfiltration. Fol-
gende GroBen wurden gemaB der Abschnitte 3.1.5 und 3.1.6 analytisch bestimmt: Trockensubstanzgehalt,
Aschegehalt, organische Feststoffzusammensetzung, Brennwert, chemischer Sauerstoffbedarf, pH-Wert
und Phosphatkonzentration im Feststoff und Prozesswasser. Die Phosphatkonzentration wurde mit der
photometrischen Methode analysiert.

Zusitzlich zu den genannten Werten wurden der Reaktordruck wihrend der Reaktion pyrc und nach
Abkiihlung auf 30°C (pg) ermittelt und fiir die weitere Modellbildung eingesetzt.

Fiir alle erfassten Parameter wurden empirische, polynomische Korrelationen zwischen den Eingangs-
und Ausgangsparametern abgeleitet. Dabei wurden in der Auswertung nur Faktoren mit einem Signifi-
kanzniveau iiber 0,05 beriicksichtigt, soweit sie nicht hierarchisch notwendig waren. Teile der Ergebnisse

aus Versuchsreihe HP1 wurden durch den Autor bereits publiziert (Waldmiiller und Gaderer, 2018).

Versuchsreihe HP2

Die Versuchsreihe HP2 folgte wie HP1 einem statistischen Versuchsplan, genauer einem vollfaktoriellen
2-Level-Design mit vier Parametern ohne Wiederholung. Jede Kombination des Versuchsplans wurde
einmal durchgefiihrt, somit betrug die Gesamtversuchszahl 2* = 16. Im Vergleich zu Versuchsreihe HP1
wurde als zusétzlicher Parameter die Rezirkulation von Prozesswasser eingefiihrt.

Das HTC-Substratgemisch bestand aus 480 g entwissertem Kldrschlamm der Charge 3 und 220 g
zusitzlicher wissriger Phase. Bei Versuchen ohne Rezirkulation war die wissrige Phase deionisiertes
Wasser, mit Rezirkulation wurde Prozesswasser aus einem Versuch ohne Rezirkulation mit ansonsten
identischen Parametern verwendet. Dies stellte dementsprechend eine Einschrinkung fiir die randomi-
sierte Versuchsreihenfolge dar.

Die gewihlten Einstellungen fiir Temperatur und Reaktionszeit lagen bei 180°C und 230°C sowie
60 min und 210 min. In den Experimenten mit CO,-Zugabe wurde ein Absolutdruck von 31 bar vor
Versuchsbeginn zugegeben. Die anschlieBende Fest-Fliissigseparation erfolgte durch Druckfiltration.

Zur Charakterisierung des Carbonisats und des Kldarschlamms als Referenz wurden sédmtliche Analy-
sen gemaB Abschnitt 3.1.6 angewandt. Zur Charakterisierung anorganischer Bestandteile der Feststofte
kam die Ionenchromatographie zum Einsatz. Die Prozesswasserproben wurden hinsichtlich chemischen

Sauerstoftbedarfs, pH-Wert und anorganischer geloster Komponenten untersucht.

Versuchsreihe HS

Die Versuchsreihe HS diente der der Untersuchung des Einflusses von Schwefelsidure auf die HTC. Die
Einsatzmengen und die Durchfiihrung entsprachen weitestgehend der Reihe HP2. Bei allen Versuchen
wurde als Reaktionsparameter 230°C fiir 210 min gewihlt. Es wurde CO, mit einem Absolutdruck von
31 bar nach der Abkiihlung zugegeben und fiir 60 min bei 30 °C gehalten.

Das Substrat setzte sich aus 480 g entwisserten Kldrschlamm der Charge 3 und 220 g wissriger Phase
zusammen. Bei zwei Versuchen wurde als wissrige Phase deionisiertes Wasser eingesetzt, bei den anderen
drei Versuchen wurde Schwefelsidure einer Konzentration von 1 mol/l hinzugegeben.

Es wurden dieselben analytischen Verfahren wie bei Versuchsreihe HP2 verwendet.
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Versuchsreihe HTS

Der Einfluss des urspriinglichen Trockensubstanzgehalts wurde in der Versuchsreihe HTS betrachtet.
Dazu wurden thermisch getrockneter Faulschlamm aus Charge 4 verwendet, der im Labortrockenschrank
fiir 24 h weiter getrocknet wurde, um vollgetrocknetes Material zu generieren. Eine Beaufschlagung mit
CO, fand nicht statt.

Als Substratgemisch wurde Kldrschlamm und deionisiertes Wasser in einem Verhéltnis eingesetzt,
sodass der urspriingliche TSy zu Versuchsbeginn bei 10, 20 und 30 % lag. Fiir jedes TS-Niveau wurden
die Versuche zwei mal durchgefiihrt, so dass sich sechs Einzelversuche ergaben. Das Prozesswasser wurde
durch Druckfiltration abgetrennt.

Die Feststoffcharakterisierung umfasste die Bestimmung des TS nach der Entwisserung, des Aschege-
halts, der organischen Zusammensetzung und der anorganischen Bestandteile mittels lonenchromatogra-
phie. Zusitzlich wurde der Eisengehalt bestimmt. In den Filtratproben wurden der pH-Wert, CSB, TOC,
der gebundene Stickstoff und die Konzentration geloster Kationen und Anionen via Ionenchromatographie

ermittelt.

3.1.3. Experimente zur oxalsauren Phosphorriicklésung aus Carbonisat
Zielsetzung und Vorbereitung der Substrate

Im zweiten Teil der experimentellen Untersuchungen lag die Zielsetzung darin, das Filtrations- und
Elutionsverhalten von Carbonisaten zu charakterisieren. In einer Versuchsreihe FH wurde der Einfluss von
Filtrationstemperatur und Druckgradient auf die Druckfiltration von Carbonisatsuspensionen untersucht.
Innerhalb der Versuchsreihe FOx wurde der Kuchenwiderstand und die Elutionseigenschaften bei einer
sequentiellen Filtration und sauren Elution mit Oxalsdure untersucht. Zuletzt wurde eine Versuchsreihe
FOP zur sequentiellen Elution und Filtration durchgefiihrt, bei der als eluierende Sdure ein Gemisch aus
Oxal- und Phosphorsaure genutzt wurde. Dabei wurde das Verhiltnis der beiden Siuren variiert.

Einen Uberblick iiber die Versuchsbedingungen gibt Tabelle 3.3.

Versuchsreihe zu Filtrationstemperatur und -druck FH

Um den Einfluss der Filtrationstemperatur Tr; und des Differenzdrucks Apg auf die Filtration zu un-
tersuchen, wurde ein vollfaktorieller Versuchsplan mit drei Temperaturniveaus und zwei Druckniveaus
konfiguriert. Die erfassten Zielgroen waren der Trockensubstanzgehalt des entwisserten Carbonisats
und die Filtrationswiderstédnde.

Zur Bereitstellung von Carbonisatsuspension wurden zwei Batches mit jeweils 1000 g entwissertem
Klédrschlamm der Charge 3 mit 500 g Wasser bei 230 °C fiir 150 min durchgefiihrt und die beiden Batches
miteinander vermischt.

Die Versuchsdurchfiihrung erfolgte wie unter Abschnitt 3.1.1 erldutert. Die gewdhlten Filtertempera-
turen waren 20°C, 40°C und 60°C und die Filtrationsdriicke 1 bar und 3 bar. Fiir jede Kombination aus
Druck und Temperatur wurden drei Versuche durchgefiihrt. Es wurden jeweils 100 g Suspension je Ver-
suchsdurchlauf eingesetzt. Das Filtermittel bestand aus einem Polypropylengewebe mit einer nominellen

Porenweite von 20 jpm.
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Tabelle 3.3.: Uberblick zu den Parametern der Versuchsreihen zur Filtration und sauren Elution

Versuchsreihe FH FOx FOP

KS-Charge - 3 5 5

IFil °C 230 230 230

THTC min 150 150 150

TSo.uTC g/100 gpym 18,7+£0,3 19,4+0,3 19,4+0,3

Variablen - April, Tril cLo(H2C204) cLo(H2C204),

cLo(H3POy4)

IFil °C 20-60 40 40

April bar 1-3 0,5 0,5

TSo Fil g/100 gpyp 16,4 0,7 11,2+0,1 11,2+0,1

mo,Fil gFM 100 25 25

Filter - Polypropylen-Gewebe, Papierfilter Mn1640we Papierfilter Mn1640we
Porenweite 20 pm

mp g - 2 x40 2 x40

CLO(H2C204) g/l - 18-72 72-18

cLo(H3sPOy4) g/l - 0 0 -56

Von analytischer Seite wurde nur der Trockensubstanzgehalt des produzierten Filterkuchens erfasst.
Auf Basis der erfassten Filtratmassenstrome wurden die Filtrationswiderstinde des Filterkuchens und

-mediums ausgewertet.

Versuchsreihe zur Filtration und oxalsauren Elution FOx

Im Zuge der Versuchsreihe FOx wurde eine fiinfstufige Prozedur zur Filtration, Kuchenwische, Elution
und neuerlichen Kuchenwésche durchgefiihrt. Als variabler Parameter wurden unterschiedliche Konzen-
trationen an Oxalsdure eingesetzt.

Das urspriingliche Carbonisatsuspension wurde in einem HTC-Batch aus 1000 g entwéssertem Klir-
schlamm der Charge 5 und 500 g deionisiertem Wasser generiert. Die HTC wurde ohne CO,-Zugabe
bei einer Reaktionstemperatur von 230°C fiir 150 min durchgefiihrt. Vor Beginn der Filtrations- und
Elutionsversuche wurden wissrige Oxalsidurelosungen (C,H,0O,4) der Konzentrationen 18, 36 und 72 g/l
hergestellt, was einer molaren Konzentration von 0,2, 0,4 und 0,8 mol/l entspricht. Dazu wurde die entspre-
chende Masse an festem Oxalsduredihydrat (C,H,0,4-2 H,O) vom Lieferanten CarlRoth (Deutschland)
in analytischer Reinheit unter standigem Riihren in deionisiertem Wasser gelost.

Die Filtration, Kuchenwische und Elution wurden bei 40 °C durchgefiihrt. Dazu wurde vor Versuchsbe-
ginn die Filterapparatur auf Betriebstemperatur gebracht und alle verwendeten Medien in einem externen
Wasserbad auf 40 °C temperiert.

Zur Druckfiltration wurde die Apparatur und Vorgehensweise genutzt, die in Abschnitt 3.1.1 beschrie-
ben ist. Die Abfolge der fiinf Versuchsschritte ist in Abbildung 3.3 dargestellt. Als Filtermedium wurde
jeweils ein neuer MN 1640we Papierfilter von Machery-Nagel (Deutschland) mit einem Durchmesser von
55 mm eingesetzt. In der Versuchsabfolge wurden jeweils 25 + 0,5 g der Suspension in die Filterapparatur
gefiillt und filtriert. AnschlieBend wurde der Kuchen mit 40 g deionisiertem Wasser gewaschen. Die Elu-
tion erfolgte in zwei Schritten mit jeweils 40 g Oxalsdurelosung, wobei innerhalb eines Einzelversuchs

die Konzentration in beiden Schritten identisch war. Zuletzt wurde der Filterkuchen nochmals mit deio-
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Abbildung 3.3.: Versuchsdurchfiihrung bei der sequentiellen Filtration und sauren Elution, Abbildung nach Wald-
miiller et al. (2021)

nisiertem Wasser gewaschen. Die Filtration und Elution wurden mit einem Differenzdruck von 0,5 bar
betrieben, die Kuchenwische mit 2,0 bar. Uber die Waage wurde die Masse an Filtrat, Waschwasser und
Eluat innerhalb des jeweiligen Schritts gesammelt und der Verlauf aufgezeichnet, bis ein Durchdringen
von Luft akustisch wahrnehmbar war.

Die Eluate wurden fiir 72 h bei Raumtemperatur gelagert, in denen bereits nach mehreren Minuten ein
gelblicher Niederschlag in den Proben festgestellt wurde. Der Feststoff wurde durch Vakuumfiltration
mit einem Biichnertrichter auf einem vorab getrockneten und gewogenen, phosphatfreien Papierfilter
abgeschieden. Der Niederschlag wurde mit deionisiertem Wasser gewaschen und anschlielend inklu-
sive Filter bei 85°C im Vakuumtrockenschrank von Wasser befreit und nochmals gewogen. Durch die
Massendifferenz wurde die Masse an Niederschlag berechnet.

Diese Prozedur wurde fiir jede Konzentration an Oxalsdure vier mal durchgefiihrt. Fiinf zusétzliche
Referenzexperimente ohne Elution dienten zur Charakterisierung des Carbonisats und bestanden lediglich
aus der Filtration und ersten Kuchenwische.

Die Filterkuchen wurden unter Anwendung aller in Abschnitt 3.1.5 genannten Verfahren charakteri-
siert. Zur Untersuchung der fliissigen Proben, insbesondere der Eluate erfolgte die pH-Wertbestimmung,
die photometrische Bestimmung an gelostem Eisen und die Kationen- und Anionenchromatographie. Fiir
die weitere Charakterisierung des Niederschlags wurde die Rontgendiffraktometrie (XRD) und Raster-
elektronenmikroskopie mit energiedispersiver Rontgenspektroskopie (REM-EDX) eingesetzt.

Des Weiteren wurden 5 ml des filtrierten Eluats mit 2 ml einer wassrigen Losung von 25 g/l Natriumsul-
fit (Na,S0Os5, analytische Reinheit) gemischt, wobei letzteres als Reduktionsmittel fiir die Reduktion von
Eisen(III)-Ionen zu Eisen(Il)-Ionen diente. Nach 72 h wurde hier ein sekundirer Niederschlag gefunden,

der analog zum priméren Niederschlag untersucht wurde.

Versuche zur Filtration und Elution mit Oxal- und Phosphorsaure FOP

Die Versuchsreihe FOP war in der Vorgehensweise weitgehend identisch zu FOx. Es wurde auch diesel-
be Carbonisatsuspension eingesetzt. Der Hauptunterschied bestand im verwendeten Eluenten. Es wurde
jeweils eine Sdurekonzentration von 72 g/l eingesetzt, was der maximalen Konzentration aus Versuchs-
reihe FOx entspricht. Allerdings kam ein Gemisch von Oxalsdure und Phosphorsdure zum Einsatz. Die

verschiedenen Phosphorsidurekonzentrationen waren 0, 6, 18, 36 und 54 g/1. Dementsprechend betrug die
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Oxalsdurekonzentration 72, 66, 54, 36 und 18 g/l. Es wurden je Phosphorsidurekonzentration zwei oder
drei Versuche durchgefiihrt, ehe die Suspension aufgebraucht war.

In der Vorgehensweise unterschied sich die Versuchsreihe FOP von FOx in drei Punkten:

* Im ersten Waschschritt wurde statt deionisiertem Wasser eine Natriumchloridlosung der Konzen-

tration 40 g/l verwendet, um die Waschzeit zu verkiirzen.

* Die Elution wurde kurz vor Luftdurchbruch durch den Filterkuchen abgebrochen, um Trockenriss-

bildung zu vermeiden.

* Der zweite Waschschritt erfolgte mit 80 g deionisisertem Wasser mit 0,5 bar Druckunterschied, um

einer gleichmiBigere und griindlichere Kuchenwische zu erreichen.

Berechnung des Widerstands der Filtration

Zur Quantifizierung der Filtrationseigenschaften einer Kuchenfiltration dient die VDI-Richtlinie 2762 Teil
2, die auch hier verwendet wurde (VDI, 2010). Im Weiteren wird die Vorgehensweise hierzu erldutert.

Der Filtermittelwiderstand Ry der Dimension 1/m und der hohenspezifische Filterkuchenkuchenwi-
derstand ay in 1/m? wurde mittelbar aus dem Achsenabschnitt B und einer Steigung A nach Gleichung 3.1
bestimmt. Darin ist mg(t) die Filtratmasse zum Zeitpunkt t. Die weiteren Groflen sind die dynamische
Viskositdt n und Dichte pr des Filtrats, die Filterfliche Ag; und das Volumenverhiltnis von feuchtem
Filterkuchen zu Filtrat «g;. Die Werte der dynamischen Viskositét und der Filtratdichte wurden gemif
Viskositiits- und Dichtemessungen zu 960 11Pas und 1006 kg/m? bestimmt (Liefeldt, 2020).

Durch Umstellung der Korrelationen fiir A und B nach Gleichung 3.2 und 3.3 wurden die beiden

gesuchten Gréen Ry und ay ermittelt.

t KFil - 1]+ ay Rm -7

- mpt) + —— T A mp(t) +B 3.1)
mg(t) 2. AL Apgi - p7 <(1) AFil - ApFil - OF g
2A2 - Apgi - p2

ap = A - L ZPFL PR (3.2)

KFil * 1

A - Apg -
Ry = B . 2 2PFl PR (3.3)

n

Unter Beriicksichtigung der feuchten Kuchenhohe zum Filtrationsende H wurde das Verhiltnis des
absoluten Kuchenwiderstands Rx und Filtermittelwiderstands Ry geméf Gleichung 3.4 abgeleitet. Die
Kuchenhohe wurde entweder direkt nach der Filtration mit einem Messschieber bestimmt oder unter
Zuhilfenahme der Dichte des feuchten Kuchens pwc aus Gleichung 3.5 ermittelt. mwc steht dabei fiir die

Masse des feuchten Filterkuchens.

RK _H-aH

= 4

Ry Rog (3.4)
mwc

H=z ——— 3.5

pwc - Aril 3-)
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3.1.4. Statistische Versuchsplanung und Auswertung
Statistische Auswertung der Versuche

In den Versuchsreihen HP1, HP2 und FH wurden statistische Versuchsplidne genutzt und teilweise empi-
rische Modelle abgeleitet. Ziel war die Untersuchung mehrer Einflussfaktoren mit Beriicksichtigung von
eventuellen Wechselwirkungen. Im Weiteren wird die Erstellung der Versuchspldne und deren Auswer-

tung erlautert.

Fiir die statistische Versuchsplanung und die anschlieende Auswertung wurde die Software OriginPro

der OriginLab Corporation mit dem Add-in ,,.Design of Experiments* genutzt.

In den Versuchsreihen HP2 und FH wurde im Zuge der statistischen Versuchsplanung (,,Design of
Experimentes“, DoE) ein vollfaktorielles Design gewihlt. Damit wurde jede Kombination der Ein-
gangsparameter durch Versuche abgedeckt. Die Gesamtversuchsanzahl n ergibt sich gemél Gleichung
3.6. Darin sind r die Wiederholungen je Parameterkombination, k die Anzahl der Eingangsparameter und

I; die Anzahl der Niveaus des Parameters i.

n:r'ili (3.6)

i=1
In der Versuchsreihe HP1 wurde ein rotierbares CCD als Versuchsplan gewihlt. Die Verteilung der nu-
merischen Parameter ist in Abbildung 3.4 dargestellt. Bei den Versuchspunkten werden der Zentralpunkt,
die Eckpunkte und die Sternpunkte unterschieden. Die Parameterlevel wurden linear skaliert, sodass die
Eckpunkte die Parametereinstellungen die Koordinatenwerte +1 annahmen. Die Sternpunkte liegen vom
Zentralpunkt in der skalierten Darstellung ebenso weit entfernt wie die Eckpunkte. Die Skalierung bringt
Vorteile fiir die folgende Varianzanalyse der Ergebnisse. Die Koordinatenwerte ergeben sich hieraus zu

+VKnum, mit Ky, als Anzahl der numerischen Parameter.

Zur Abschitzung des statistischen Fehlers und zur genaueren Bestimmung des Zentralpunkts wird bei
einem CCD der Zentralpunkt mehrmals mit der Anzahl ny wiederholt. Im vorliegenden Fall wurde das
CCD mit einem kategorischen Faktor erweitert. Mit der Anzahl der verschiedenen Einstellungen des

kategorischen Faktors Iy, ergibt sich die Gesamtversuchszahl nach Gleichung 3.7. (Otto, 2017)

r =Ty - (2knum + Koy + no) (3.7)

Die verwendeten Versuchspldne wurden, soweit moglich, randomisiert, also die Einzelversuche in

zufilliger Reihenfolge durchgefiihrt, um den Einfluss eines systematischen Fehlers zu minimieren.

Zur Regression der analysierten Ergebnisse wurden empirische Polynomgleichungen maximal 2. Gra-
des gebildet, die von den Eingangsparametern abhingen. Die Struktur der Polynome ist in Gleichung 3.8
ersichtlich. Darin ist § der Modellschitzwert fiir die analysierten Parameter, 8o, §;, Bii und Sjj sind em-
pirische Faktoren und x; bzw. x; sind die skalierten Eingangsvariablen. Die Gleichung zeigt, dass nur
Wechselwirkungen zwischen maximal zwei Faktoren beriicksichtigt wurden. Der quadratische Term Si;
wurde nur verwendet, falls im Versuchsdesign mindestens drei verschiedene Niveaus fiir die jeweilige

Eingangsvariable i vorlagen.
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Abbildung 3.4.: Verteilung der Versuchsparameter des Central Composite Design nach Reaktionszeit und Reakti-
onstemperatur

Nicht signifikante Parameter wurden infolge der Varianzanalyse aus dem Modell gestrichen. Soweit
keine signifikanten Faktoren gefunden wurden, wurde das Modell komplett verworfen und durch den
Mittelwert aller Messungen ersetzt. Falls eine Modellgleichung abgeleitet wurde, wurde diese in die nicht

parametrisierte Form iiberfiihrt.

y=Ppo+ Zn:ﬂixi + Zn:ﬁiixiz + Z Zn: BijXiX; (3.8)
p P

i<j=1

Varianzanalyse

Zur Modellbewertung wurde die multivariate Varianzanalyse (,,Analysis of Variance®, ANOVA) ein-
gesetzt. Die Vorgehensweise folgte dabei der Beschreibung nach Siebertz et al. (2010), Kapitel 4. Die

Berechnung ist im Folgenden erlautert. Die Parameterreduktion erfolgte nach einem iterativen Verfahren.

1. Die Fit-Parameter 8 wurden so angepasst, dass die Fehlerquadratsumme des Modells MFS minimal
wurde (Gleichung 3.9). Im ersten Durchlauf wurden alle plausiblen Fit-Parameter beriicksichtigt.

Darin sind y; die jeweiligen Messwerte und y; die dazugehorigen Modellwerte.

MES = 3" (Ji_yi)’ (3.9)
i=1

2. Die Fehlerquadratsumme innerhalb einer Gruppe IFS, wurde definiert als die kumulierten Fehler-
quadrate der Messungen, die hinsichtlich eines Fit-Parameters dieselbe Konfiguration haben. Die
Berechnung ist in Gleichung 3.10 fiir einen Fit-Parameter a ersichtlich. a steht dabei nicht nur fiir
die unterschiedlichen Eingangsparameter x;, sondern auch fiir die quadratischen und Wechselwir-
kungsterme xi2 und x;x; aller Versuche gemill Gleichung 3.8 ny, ist die Anzahl aller Versuche mit
demselben Niveau hinsichtlich Parameter a und die Anzahl der verschiedenen Niveaus ist durch 1,
gegeben.

Am Beispiel der Versuchsreihe HP1 hat die Temperatur fiinf verschiedene Niveaus, also gilt
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3. Versuchsdurchfiihrung

Itye = 5. Der Zentralpunkt dieses Versuchsplans wurde jeweils fiinf mal wiederholt, also gilt:

n453,15K = 3. .

Iy [Miy=i

FS,= > | > (v -9)° (3.10)

i=1 \ j=1

3. Die Fehlerquadratsumme zwischen verschiedenen Gruppen GFS, hinsichtlich des Parameters a

wurde nach Gleichung 3.11 ermittelt. ¥; ist der Mittelwert der Messwerte eines Niveaus.

la

GFS, = )" (m= - (i = 9)) (3.11)

i=1

4. Fiir jeden einzelnen Fit-Parameter wurde die Nullhypothese getestet, ob er auf einem Signifi-
kanzniveau von 0,05 keinen signifikanten Einfluss auf das Ergebnis hitte. Der Fit-Parameter a
wurde als signifikant angenommen, wenn die Ungleichung 3.12 erfiillt war. Darin steht py fiir
die Anzahl variierter Parameter des Modells. Die Funktion F(x, f1, f;) ist die Dichtefunktion einer

Fisher-Verteilung mit den Freiheitsgraden f; = 1 und f; = n — py (Otto, 2017).

/X (F(x,1,n=pm))dx > 0,95
0 (3.12)

i« GFS, ( )
mitx = ———-(n-
MFS P
5. Insignifikante Fit-Parameter wurden hierarchisch einzeln eliminiert. Das heift, dass zuerst insi-
gnifikante Wechselwirkungs- und quadratische Terme eliminiert wurden. Das Modell wurde neu
berechnet und mit Schritt 1 neu begonnen, bis keine insignifikanten Parameter mehr vorhanden

waren. Anschlieend wurde das Gesamtmodell gepriift.

Zur Modellpriifung wurde ein Signifikanztest durchgefiihrt und Modellkennwerte errechnet. Das Mo-

dell wurde als signifikant angenommen, wenn die Ungleichung 3.13 erfiillt war. Der angepasste Be-

2
ang

stimmtheitsgrad R, , wurde nach Gleichung 3.15 berechnet. Eine weitere Variation ist der vorhergesagte
Bestimmtheitsgrad Rﬁorh. Zu dessen Berechnung wurde systematisch je ein Messpunkt zur Modellbil-
dung ausgelassen und iiberpriift, wie gut der ausgelassene Punkt durch das ohne diesen Punkt generierte

Modell wiedergegeben wurde.

/ (F(x,n—pm,pm — 1)) dx > 0,95
0

oo 3.13
. S $i—-9* n-pwm G-13)
mit X = 5"
> (yi—-9)7 pm—1
n & o)\2
R2 = —Zfl (i Y) _ (3.14)
Zi=1 (yi—¥)
~1
RZ, =1- (1 —Rz) . (3.15)
n—pm—1
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3.1. Experimentelle Vorgehensweise und Auswertung

Bilanzrechnungen

Als Ausgangsbasis fiir die Massenbilanzen dienten die Massen und Zusammensetzungen des Ausgangs-
materials, der Carbonisats, des Gasprodukts, des Prozesswassers und gegebenenfalls des zu Reaktions-
beginn zugegebenen CO,. Die Feststoffausbeute Y wurde aus dem Quotienten der Trockenmassen des
Carbonisats mTy und des eingesetzten Klirschlamms mty o geméB Gleichung 2.8 bestimmt. Analog
wurde die organische Feststoffausbeute Yo, gemiB Gleichung 3.16 berechnet. Die verwendeten Sym-
bole bezeichnen die Feststoffmassen an Carbonisat und Ausgangsmaterial mty und mry,0 sowie die

dazugehorigen Aschegehalte, jeweils auf trockener Basis in g/(g TM).

y, = ™ (2.8)
mrTm,0
1 - AG
Yorg = — M4 (3.16)

mmo 1 - AGo

Der Massengehalt einer anorganischen Komponente i in der Trockenmasse der Probe wry(i) wurde
nach Gleichung 3.17 ermittelt. Darin ist ¢y (1) die gemessene volumenspezifische Massenkonzentration
nach Aufschluss. VFausschiuss 1St der Verdiinnungsfaktor von der vermessenen Probe zum Aufschlussvo-
lumen, V ayfschiuss ist das Volumen der Aufschlusslosung und maysschiuss 1St die urspriingliche Masse an

Asche im Aufschluss.

M Aufschluss

WM (1) = Cmess (1) + VFaufschluss - AG (3.17)

VAufschluss

Analog wurde fiir Prozesswasserproben der Gehalt einer Komponente i gemif3 Gleichung 3.18 ermittelt.
Der Verdiinnungsfaktor VFpyw bezieht sich dabei auf die Verdiinnung des urspriinglichen Prozesswasser

und als Dichte ppw wurde 1000 kg/m> angenommen.

WPW(I) = Cmess (1) - VFpw - ppw (3.18)

Darauf aufbauend wurde die Feststoffausbeute fiir eine Komponente i anhand Gleichung 3.19 ermittelt.
Die Menge der Komponente im urspriinglichen Substrat, dargestellt durch den Dividenden, setzt sich aus
einem Teil der wissrigen Phase (PW,0) und des Kldrschlamms zusammen. Soweit als fliissige Phase

deionisiertes Wasser eingesetzt wurde, fallt der zweite Teil des Summanden weg.

Y, (i) = Ys - wrm(i) (3.19)

wrm,0(i) + (1 = TSp) - wpw,0(i)

Die Brennwertberechnung der Feststoffe basierte auf den Massengehalten der Trockensubstanz an
organischem Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff, Stickstoff, Schwefel und Asche unter Anwendung
der empirischen Gleichung 3.20 nach Channiwala und Parikh (2002). Der Brennwert bezogen auf die
Trockenmasse HHV ) berechnet sich dementsprechend anhand der Massenanteile der organischen und

anorganischen Komponenten.
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3. Versuchsdurchfiihrung

HHV
™ 34,91 - wrm(C) + 117, 83 - wrm(H) + 10,05 - wrn(S)
MJ/kg (3.20)

—10, 34 . WTM(O) - 1,51 . WTM(N) — 2, 11 - AGTM

Aus den spezifischen Brennwerten von Carbonisat und Kldrschlamm HHVty, HHV 1M o wurde der
Energieverdichtungsgrad EV berechnet (Gleichung 2.2). Die Energieausbeute Yg in Gleichung 3.21 stellt
das Produkt von Feststoffausbeute und Energieverdichtungsgrad dar.

HHV1Mm
EV= ——— 2.2
HHVTMm 0 22)
Ye =EV- Yy (3.2

Berechnung der CO,-Masse

Die Berechnung der Masse an CO, nach der HTC m(CO;) erfolgte aufgrund des Drucks nach der
Abkiihlung des Reaktors und einer Berechnung der gelosten Menge an CO, nach Fernandez-Prini et al.
(2004), Kap. 3. Es wurde davon ausgegangen, dass die Gasphase vollstindig aus CO, und gesittigtem
Wasserdampf besteht.

Die Berechnung der Masse an CO, in der Gasphase mg(CO;) basierte auf dem Druck am Reakti-
onsende pr bei 30°C. Nach Abzug des Sittigungsdrucks von Wasser ergab sich der Partialdruck von
Kohlenstoffdioxid zu p(CO;) = pr — p*'(H20). Aus der idealen Gasgleichung 3.22 folgte die Masse an
CO, in der Gasphase mg(CO;). Das Gasvolumen des Reaktors Vg wurde nach Abzug des Volumens
von festem und fliissigen Substrat Vi, vom Reaktorvolumen abgeleitet. M(CO,) ist die molare Masse von
Kohlenstoffdioxid, R ist die allgemeine Gaskonstante und T die Temperatur in Kelvin (303,15 K).

g (COy) = 2(E92) '}Z T MCO2) (3.22)

Die geloste Masse my (CO;) wurde nach dem Henry-Gesetz ermittelt. Der Henry-Koeffizient wurde
nach Gleichung 3.23 berechnet (Harvey, 1996). A, B und C sind empirische Faktoren der Werte -
8,55445K, 4,01195K%%5 und 9, 52345 K%4!. Die reduzierte Temperatur Tg folgt aus der Bezugnahme
auf die kritische Temperatur von Wasser in Kelvin (Tg = T/T“(H,0)). Mit dem Henry-Koeffizienten

wurde der Molanteil von CO, im Wasser x(CO,) gemif Gleichung 3.24 abgeleitet. Bei einer Temperatur

von 30°C wurde ein Henry-Koeffizient von 1876 bar ermittelt.

0,355
A g TR o g0 1T (3.23)
o T T . ‘
CO
X(COy) = p(kH 2) (3.24)

Es wurde angenommen, dass sich CO, im Wasser 16st und der Feststoff diese Losung nicht beeinflusst.
Somit folgte die geloste CO,-Masse aus Gleichung 3.26 mit M(H,O) als der molaren Masse von Wasser.

Hierzu wurde gemif3 Gleichung 3.25 die Masse an Wasser zu Reaktionsbeginn mg(H;O)bestimmt.
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mg(H20) = (1 = TSyp) - mym,0 (3.25)

x(COy) - M(CO,) my(H,0)

m(CO2) = =100, M(H,0)

(3.26)

Eine weitere Differenzierung erfolgte anhand des Ursprungs von CO,, entweder aus der HTC entstanden
(mygrc (COy)) oder zur Reaktion zugegeben (mg(CO»)). Hierfiir gilt Gleichung 3.27. mg(CO,) wurde un-
ter Vernachldssigung des gelosten Teils anhand des vorgegebenen Drucks ermittelt nach Gleichung 3.22.
Die Grundlage hierfiir war, dass aufgrund der kurzen Befiillungszeit von 2 min keine signifikante Gas-
l6sung stattfand. Aus der Differenz wurde abgeleitet, welche Masse an CO, wihrend der HTC-Reaktion
entstand. Unter der eingangs aufgestellten Annahme, dass die Gasphase vollig aus CO, und Wasser-
dampf besteht, wurde eine trockensubstanzbezogene Gasausbeute Yg definiert, die Gleichung 3.28 zu

entnehmen ist.

m(CO;) = m (COz) + mg(COz) = myrc(CO2) +my(COy) (3.27)
Yo = myrc (CO2) (3.28)
mrm,o

3.1.5. Charakterisierung von Feststoffen

Feststoffproben von Kldrschlamm und Carbonisat wurden hinsichtlich der Trockensubstanz, des Asche-
gehalts und der organischen Elemente Kohlenstoff, Wasserstoff, Stickstoff und Sauerstoff sowie organisch
gebundenem Schwefel aufgebaut. Weitere Analysen der anorganischen Zusammensetzung erforderten
einen Aufschluss der Ascheproben. Weiterhin wurden Feststoffproben mittels Rontgenbeugungsmessung
und Rasterelektronenmikroskopie im mikroskaligen Mafstab auf die partikuldre Struktur und Kristalli-

nitét hin untersucht.

Bestimmung des Trockensubstanzgehalts

Die Bestimmung des Trockensubstanzgehalts erfolgte in Anlehnung an die Norm DIN EN 12880. Als
Abdampfschalen wurden gldserne Petrischalen verwendet, die vor Nutzung in einem mit Silicagel befiill-
ten Exsikkator gelagert wurden. Die Masse der feuchten Probe mgy; von mindestens 1 g wurde auf einer
Feinwaage ermittelt und anschliefend in einem Trockenschrank fiir mindestens 24 h getrocknet. Dazu
kamen zwei verschiedene Trockenofen zum Einsatz. Zu Beginn der Versuche wurde ein Hareus (Deutsch-
land) Trockenschrank bei einer Trocknungstemperatur von 105 °C eingesetzt. Um die Geruchsbeldstigung
zu minimieren, eine Probenverwirbelung durch die Ofenventilation vermeiden und um die Verdampfung
fliichtiger organischer Bestandteile zur verringern, wurde spéter zur Bestimmung des Trockensubstanzge-
halts ein Vakuumtrockenschrank (Hareus, Deutschland) bei 85 °C unter einem Absolutdruck von 100 mbar
eingesetzt. Vergleichende Untersuchungen zeigten, dass beide Verfahren vergleichbare Ergebnisse von

+0,25 Y%p\ lieferten.

49



3. Versuchsdurchfiihrung

Nach vollstandiger Trocknung der Proben wurde verbleibende Trockenmasse mry; ausgewogen und
anhand Gleichung 3.29 der Trockensubstanzgehalt TS der Probe in g/ggy ermittelt. Bei Analysen von
Teilproben wurde der arithmetische Mittelwert aus einer Mehrfachbestimmung gebildet. Bei Filtrations-
versuchen wurde die vollstindige Probe getrocknet und analysiert.

TS = ™ (3.29)

MgM

Bestimmung des Aschegehalts

Die Aschegehalte AG von Klirschlamm- und Carbonisatproben wurden iiber die Massenreduktion bei
der Veraschung gemifl der Norm DIN EN ISO 18122 bestimmt (DIN Deutsches Institut fiir Normung e.
V., 2016). Auf einer Feinwaage wurden getrocknete Feststoffproben in keramischen Verbrennungstiegeln
eingewogen. Die Probenmenge wurde dabei so bemessen, dass die zu erwartende Aschemasse grofer als
0,5 g je Probe war. Die trockenen Proben wurden anschliefend in einem Muffelofen des Modells Laber-
therm L5/11 (Deutschland) verascht. Dabei wurde unter freier Luftzufuhr die Ofentemperatur innerhalb
von 50 min auf 250 °C und anschliefend mit maximaler Heizleistung auf 550 °C erhoht. Diese Temperatur
wurde fiir zwei Stunden gehalten. Die Proben wurden zum Abkiihlen einem Exsikkator gelagert, ehe die
Aschemasse myporg ausgewogen wurde. Die Bestimmung des AG erfolgte gemil Gleichung 3.30. Je Probe

wurde mindestens eine Doppelbestimmung durchgefiihrt und der arithmetische Mittelwert gebildet.

AG = anore (3.30)

mrtMm

Organische Elementaranalyse der Feststoffproben

Die Massenanteile der Elemente Kohlenstoff, Stickstoff, Sauerstoff und Schwefel in der organischen Tro-
ckenmasse der Brennstoffe wurde mithilfe eines Euro EA 3000 Elementaranalysators der Firma Hekatech
(Deutschland) ermittelt. Dazu wurden die zu untersuchenden Proben zermorsert und die zerkleinerte
Probe durchmischt. In Dreifachbestimmung wurden von der jeweiligen Probe in Zinnprobenkartuschen
Probenmengen von 1-3 mg auf 1 g genau eingewogen und die Zinnkartuschen verschlossen. Die Be-
stimmung der Massenanteile in der Trockenmasse wrw (i) der urspriinglichen Elemente i = (C, H, N, Sy, )
erfolgte anhand der Mengen an CO,, H,O, N, und SO, nach vollstindiger Verbrennung der Probe bei
980°C im Abgas in Relation zur eingewogenen Probemasse. Der Schwefelanteil wrwm(Sore) entsprach
nicht notwendigerweise dem Gesamtschwefelgehalt der Probe, sofern anorganisch gebundener Schwefel
im Zuge der Verbrennungsanalyse nicht in die Gasphase iiberging. Der Massenanteil organischen Sauer-
stoffs wrp (O) wurde anhand der Massenanteile der Komponenten C,H,N,S und des Aschegehalts gemél
Gleichung 3.31 ermittelt.

wrm(0) =1 - AG = > wrm (i)
i (3.31)
miti= (C,H,N, Sorg)
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Aufschluss der Ascheproben

Fiir die weitere Analyse der Aschen hinsichtlich ihrer elementaren Zusammensetzung wurden die Pro-
ben aufgeschlossen, um anschliefend nasschemische Verfahren anwenden zu konnen. Die Aufschliisse
erfolgten mit Konigswasser in einem Mikrowellenaufschlussofen des Typs ETHOS der Firma MLS
(Deutschland) normgemaf nach DIN EN 16174 (DIN Deutsches Institut fiir Normung e. V., 2012).

Dazu wurden jeweils 0,25 -0,5 g Asche der zu untersuchenden Probe in einem Aufschlussgefd3 aus
PTFE eingewogen. Das Konigswasser wurde direkt vor der Nutzung hergestellt, indem ein Gemisch aus
konzentrierter Salzsdure (35 Vol.-%) und konzentrierter Salpetersdure (69 Vol.-%) im Volumenverhiltnis
3:1 erstellt wurde. 10 ml Konigswasser wurden zur jeweiligen Probe zugegeben und das Aufschlussgefa3
mit Deckel und druckfestem Mantel fest verschlossen. Die Deckel verfiigten iiber ein Druckausgleichs-
ventil, das eine Explosion der Gefédlle aufgrund zu hoher Driicke wihrend des Aufschlusses verhinderte.
Dariiber hinaus wurde ein Deckel mit einem PTFE-ummantelten Innentemperaturfiihler ausgestattet.
Jeweils bis zu zehn Aufschlussgefile wurden auf einem Rotor zeitgleich im Mikrowellenofen auf die
Temperatur von 170°C erhitzt und diese fiir 20 min gehalten. Nach Abkiihlung der Proben auf Raum-
temperatur wurden die Proben aus den Aufschlussgefden entnommen. Eventuelle Riickstinde wurden
mit deionisiertem Wasser aus den Aufschlussgefidflen gespiilt. Die Proben wurden anschlieBend auf ein
Gesamtvolumen von 50 ml verdiinnt und bis zur weiteren Analyse gelagert.

Besonders inerte Verbindungen in den Aschen, vor allem Silikate sind verfahrensbedingt auch in
Konigswasser unloslich. Diese bildeten einen Niederschlag innerhalb der Aufschlussldsungen. Bei 0,5 g
Feststoffeinwaage nahm dieser Niederschlag bei einer angenommenen Dichte von 2300 kg/m? etwa 0,1 %
des Volumens der Aufschlusslosung ein. Wegen des vernachlédssigbaren Volumenanteils konnte auf eine

explizite Entfernung des Niederschlags verzichtet werden.

Anorganische Analyse der Feststoffproben

Die quantitativen Untersuchungen des anorganischen Anteils der Feststoffe erfolgte ausschlieBlich nach

Aschenaufschluss mit nasschemischen Verfahren, die im Abschnitt 3.1.6 beschrieben sind.

Rasterelektronenmikroskopie mit energie-dispersiver Spektroskopie

Verschiedene trockene Proben wurden einer mikroskopischen und semiquantitativen Untersuchung mittels
Rasterelektronenmikroskopie (REM) mit gekoppelter energie-dispersiver Rontgenspektroskopie (EDX)
unterzogen. Das Ziel war eine Aufkldrung der partikuldren Oberflachenstruktur im GréBSenbereich un-
ter 100 pm mit besonderem Fokus auf kristalline Strukturen. Weiterhin wurden die Probenoberflichen
hinsichtlich der elementaren Zusammensetzung und Verteilung untersucht, um Aufschluss iiber die che-
mische Struktur und vorherrschende Verbindungen zu gewinnen.

Diesem Untersuchungsverfahren wurden Proben von Kldrschlamm, Carbonisaten und dem kristallinen
Niederschlag aus den Elutionsversuchen unterzogen. Soweit nicht bereits trocken vorliegend, wurden die
Proben bei 85°C gemil} der Beschreibung auf Seite 49 getrocknet. Die trockenen Proben wurden fein
zermorsert und wenige Milligramm auf dem metallischen Probenhalter mit Kohlenstoftklebepad aufge-

bracht. Die Proben zeigten eine geringe elektrische Leitfdhigkeit, was zu lokaler Oberflichenaufladung
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und Probenverdampfung durch den energiereichen Elektronenstrahl fiihren wiirde. Um diesen Proble-
men entgegen zu wirken, wurde mithilfe eines BAT-TEC SCD 050 sputter coaters ein diinner, elektrisch
leitfahiger Goldfilm aufgebracht.

Nach der Probenvorbereitung fand die REM-EDX-Messung in einem DSM 940 A Rasterelektronenmi-
kroskop der Firma Carl Zeiss (Deutschland) statt, das mit einem zusétzlichen EDX-Detektor ausgestattet
war. Dabei wurden einerseits mikroskalige Abbildungen der Partikeloberflichen gewonnen und ande-
rerseits die lokale elementare Probenzusammensetzung von Elementen mit einer minimalen molaren
Masse von 12 g/mol bestimmt. Das Riickstreuungssignal durch die Goldbeschichtung wurde vom Spek-
trum abgezogen und die Zusammensetzung der weiteren Elemente normiert. Durch das Kohlenstoffpad,
auf dem die Probe fixiert wurde, bestand die Moglichkeit eines Kohlenstoffiiberbefunds. Diese quanti-
tative Aussagekraft dieser Ergebnisse war durch mehrere Faktoren limitiert. Durch das EDX-Verfahren
wurde vornehmlich die Zusammensetzung an der Oberflache der Partikeln erfasst, schwerere Elemen-
te werden sensitiver detektiert und die Probemenge ist sehr klein. Somit wurden diese Ergebnisse als

semi-quantitativ eingestuft.

Roéntgendiffraktometrie

Die Feststoffproben, die mittels REM-EDX untersucht wurden, wurden ebenfalls mittels Rontgendiffrak-
tometrie (X-ray diffractometry, XRD) hinsichtlich kristalliner Strukturen untersucht. Die getrockneten
und zerkleinerten Proben wurden auf einem Probenteller angepresst, sodass die Probe auch bei Neigung
des Probentellers stabil haftete. Beim eingesetzten Diffraktometer handelte es um das Modell MiniFlex
des Herstellers Rigaku (Japan). Als Rontgenquelle diente ein MoK x-Emitter und wihrend einer Mess-
reihe wurden simultan die horizontale Ausrichtung des Probenteller und des Detektors variiert. Auf diese
Weise war die Detektion im Bereich von Beugungswinkeln 2-© von 3 —90 © moglich, wobei in der Regel
bis maximal 65 ° variiert wurde.

Die auf diesem Wege generierten generierten Beugungsmuster wurden unter Beriicksichtigung der
elementaren Zusammensetzung, die mittels EDX bestimmt wurden, den entsprechenden kristallinen

Strukturen in der Crystallography Open Database (Quirds et al., 2018) zugeordnet.

3.1.6. Charakterisierung von Fliissigproben

Es wurden drei verschiedene Arten von fliissigen Proben einer weiteren Analyse unterzogen: a) Pro-
zesswisser aus der HTC, b) Aufschlusslosungen der Aschen von Klidrschlamm und Carbonisaten und c)
Eluate aus Versuchen zur sauren Elution aus Carbonisaten. Eine Ubersicht iiber die angewandten Unter-
suchungsverfahren liefert Tabelle 3.4. Die Vorgehensweise bei den unterschiedlichen Analyseverfahren

ist im Weiteren erldutert.

pH-Wert-Bestimmung

Die pH-Wert-Bestimmung erfolgte an allen Prozesswasserproben und den Eluaten zur Phosphatfreiset-
zung mit elektrochemischen pH-Metern unterschiedlicher Hersteller und Typen. Vor jeder pH-Messreihe
erfolgte eine 2-Punkt-Kalibrierung mittels pH-Pufferlosungen im zu erwartenden Messbereich, also bei

Prozesswissern im neutralen Bereich von 4 — 7 und bei den Eluaten im sauren Bereich bei den pH-Werten
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Tabelle 3.4.: Untersuchungsmethoden fiir unterschiedliche Proben

Parameter Prozesswasser  Ascheaufschliisse Eluate
pH-Wert X X
Chemischer Sauerstoffbedarf X X2
Total Organic Carbon XP

Gesamter gebundener Stickstoff (TNb) xb

Phosphorkonzentration (photometrisch) X X
Eisenkonzentration X X
Ionenchromatographie X X X

anicht in den Eluaten, nur in den Filtraten und Waschlosungen, sieche Abschnitt 3.1.3; ®Bei Versuchsreihe
HTS.

2 und 4. Die Temperatur der Proben lag jeweils bei Raumtemperatur (ca. 22 °C). Bei den sauren Eluatlo-
sungen war ein starker Drift des Messergebnisses festzustellen, was haufige Rekalibration innerhalb einer

Messreihe und eine Mehrfachbestimmung erforderlich machte.

Bestimmung des Chemischen Sauerstoffbedarfs

Der chemische Sauerstoftbedarf (CSB) der Prozesswisser erfolgte in kommerziellen Kiivettentests
des Herstellers Merck (Deutschland) im Messbereich 1.000—-10.0000 mg/l beziehungsweise 10.000—
90.000 mg/1. Das Messverfahren beruht auf der Oxidation von sechswertigen Dichromat-Ionen (Cr2072‘)
zu dreiwertigem Chrom-Kationen (Cr**). Die Konzentrationsdnderung wird photometrisch durch die
Lichtabsorption bei einer Wellenlidnge von 600 nm detektiert. Eine vorhergehende Kalibration ermoglich-
te die Berechnung des CSBs, die der dquivalenten Sauerstoffmasse zum oxidierten Dichromat entsprach.

Die Proben wurden mittels eines Spritzenvorsatzfilters der Filterfeinheit 45 pm vorfiltriert. Je nach zu
erwartender Konzentration und Giiltigkeitsbereichs des Kiivettentests wurde die filtrierte Probemenge
direkt in die Kiivette pipettiert oder vorher um einen Verdiinnungsfaktor 2 oder 10 mit deionisiertem
Wasser verdiinnt. Das zudosierte Probevolumen betrug, abhiingig von der genutzten Kiivette, 0,1 — 1,0 ml.
In einem Blockofen wurden die Kiivetten 60 min bei gelegentlichem Schwenken auf 120°C erhitzt und
damit die Oxidationsreaktion gestartet. Das anschlieBende Messergebnis fiir den CSB, der durch ein
Spectroquant Nova Photometer (Merck, Deutschland) geliefert wurde, wurde gegebenenfalls mit dem

Verdiinnungsfaktor multipliziert, um den CSB-Wert in der urspriinglichen Probe zu erhalten.

Analyse von Total Organic Carbon und gebundenem Stickstoff

Der Abwasserwert Total Organic Carbon (Gesamter organischer Kohlenstoff, TOC) beschreibt die Kohlen-
stoffkonzentration in Wasserproben, der in organischen Verbindungen gebunden ist. Die TOC-Messungen
in Doppelbestimmung erfolgten ausschliellich an den Prozesswissern der Versuchsreihe HTS (Seite 40)
Im hier genutzten Messverfahren wurde zuerst gelostes Carbonat durch Sdurezugabe und Luftzufuhr
ausgetrieben (gestrippt). AnschlieBend wurde die Probe bei 1000 — 1200 °C oxidiert und das CO,, das aus

dem in der Probe enthaltenen organischen Kohlenstoff entstand, wurde mittels eines nicht-dispersiven
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Nahinfrarotdetektors (NIR-Detektor) erfasst. Aufgrund der hohen organischen Fracht wurde 1 ml der
Probe mit 49 ml deionisiertem Wasser mit einem Verdiinnungsfaktor 50 verdiinnt.

Der Analysator war weiter in der Lage, parallel den gebundenen Stickstoff (Total bound nitrogen, TNb)
durch Erfassung von NOx-Komponenten im Verbrennungsgas via Chemolumineszenz zu erfassen. Durch
dieses Messverfahren wurde Stickstoff erfasst, der in der urspriinglichen Probe als gelostes Nitrat, Nitrit
und Ammoniun vorlag oder in der organische Masse eingebunden war. Elementarer Stickstoff (N,) und

Teile des anorganisch gebundenen Stickstoff wurden nicht mit erfasst.

Photometrische Bestimmung des Phosphorgehalts

Die Phosphatkonzentrationen wurden im Zuge der Versuchsreihe HP1 mittels einer photometrischen Me-
thode bestimmt, die auf der Lichtabsorption eines Phosphorantimonylmolybdat-Komplexes bei 882 pm
beruht, wie durch Murphy und Riley (1962) und die Norm DIN EN ISO 6878 (Deutsches Institut
fiir Normung e.V., 2004) beschrieben. Die Methode erfasst lediglich ortho-Phosphat, keine gebunde-
nen organischen oder anorganischen Phosphorverbindungen. Durch die vorhergehende Veraschung und
den Konigswasseraufschluss der Ascheproben ist davon auszugehen, dass Phosphor vollstindig in die
ortho-Phosphatform iiberfiihrt wurde. Die Messung erfolgte in Einmalkiivetten aus Polypropylen in ei-
nem UV-Vis-Zweistrahl-Photometer des Typs Specord 210 von Analytik Jena (Deutschland). Vor der
Messung wurde die urspriingliche Probe um einen Faktor verdiinnt, der gewihrleistete, dass die Phos-
phorkonzentration im kalibrierten Messbereich bis 2,0 mg/l lag.

Bei der photometrischen Bestimmung von ortho-Phosphat in Prozesswissern fiihrte die hohe Konzen-
tration von Organik zu unerwiinschten Nebenreaktionen, die eine direkte photometrische Analyse nicht
erlaubten. Daher wurden diese Proben vor Untersuchungen einem Mikrowellenaufschluss in einer Losung
aus konzentrierter Salpetersidure und 25 %-igem Wasserstoffperoxid im Volumenverhiltnis 1:2 unterzo-
gen. Dabei wurden 8,5 ml der Probe mit 1,5 ml der Aufschlusslosung kombiniert. Die Prozessbedingungen

und die Vorgehensweise entsprechend dabei dem Vorgehen wie auf Seite 51 beschrieben.

Photometrische Bestimmung von Eisen-lonen

Die quantitative Bestimmung von gelostem Eisen basierte auf der Norm ISO 6332 (ISO, 1988). Innerhalb
dieses Verfahrens wurden Fe(III)-Kationen in einem ersten Schritt durch Hydroxylammoniumchlorid
([NH5OH]CI) in wissriger Losung zu Fe(Il) reduziert. Der pH-Wert der Losung wurde durch eine saure
Ammoniumacetat-Losung auf etwa 4,5 eingestellt. Im zweiten Schritt wurde ein orange-roter photoaktiver
Komplex durch die Zugabe von 1-10-Phenantrolinchloridmonohydrat (C;,HqCIN, - H,0O) gebildet. Die
Konzentration des Fe(II)-Komplexes wurde anhand der Absorption bei 510 nm im Konzentrationsbereich
von 1 -5 mgFe/l erfasst. Hoher konzentrierte Proben wurden entsprechend vor der Messung verdiinnt.
Fiir die Kalibration wurde eine Eisenstandardldosung von Merck (Deutschland) verwendet, die fiir die

Atomabsorptionsspektroskopie spezifiziert war.

Mehrkomponentenanalyse mittels lonenchromatographie

Fiir eine weitreichende quantitative Analyse von gelosten Kationen und Anionen in Prozesswissern,

sauren Eluaten und Aufschlusslosungen wurde ein Ionenchromatographiesystem 930 Compact IC Flex
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der Firma Metrohm (Schweiz) eingesetzt. Das System nutzte eine Probenvorbehandlung mittels Diffusi-
onsdialyse, um Verschmutzungen, insbesondere organische Makromolekiile, von den Trennsédulen fern-
zuhalten. Dies war besonders fiir die Analyse von Prozesswasserproben notwendig. Fiir die Messung von
Kationen und Anionen wurden verschiedene Sdulen und Laufmittel verwendet. Zur Probenverdiinnung
ebenso wie fiir die Laufmittel wurde Reinstwasser mit einem elektrischen Widerstand von mindestens
18 M€2 cm verwendet.

Die Analyse der Anionen umfasste die Komponenten Flourid, Chlorid, Bromid, Nitrit, Nitrat, Phos-
phat, Sulfat und Oxalat im Konzentrationsbereich von 0,025 — 100 mg/1. Der Konzentrationsbereich wurde
durch drei Kalibrationsbereiche bis 1 mg/l, von 1—10mg/l und iiber 10 mg/l abgedeckt. Die Sdulenkon-
figuration und der eingesetzte Eluent sind in Tabelle 3.5 zusammengefasst. Durch die Verwendung der
Vorsidulen sollten Verunreinigungen von der Hauptséule ferngehalten werden. Die Vorsdule ,,Metrosep C
Trap 1 diente explizit der Entfernung von mehrwertigen Kationen, insbesondere Eisen und Aluminium.

Die Messbedingungen bei der Kationenanalyse sind ebenfalls aus Tabelle 3.5 ersichtlich. Dabei wurden
die Konzentrationen von Lithium, Natrium, Kalium, Ammonium, Mangan, Magnesium, Calcium iiber die
zwei Kalibrationsbereiche von 0,025 -1 mg/l und 1 —100 mg/l bestimmt. Die Proben waren teilweise zu
sauer fiir eine direkte Bestimmung, was eine Zudosierung von Ammoniak zur Neutralisation erforderlich

machte.

Tabelle 3.5.: Untersuchungsparameter die Ionenchromatographie fiir unterschiedliche Proben

Parameter Anionen Kationen
Vorsidule(n) Metrosep C Trap 1, Metrosep Metrosep C6 Guard
A Supp 5 Guard/4.0
Hauptsiule Metrosep A Supp 5-250 Metrosep C6
Leitfiahigkeitssuppression  sequentielle CO,- und keine
chemische Suppression
Detektion Leitfahigkeitsdetektor Leitfahigkeitsdetektor
Laufmittel 1,0 mmol/l NaHCO, und 1,7 mmol/l HNOj5 und 1,7 mmol/l
1,7 mmol/l Na,CO; C;HsNOy (Dipicolinsdure)
Laufmittelstrom 0,7 ml/min 1,3 ml/min
Probenvolumen 20l 20 pd
Messdauer 43 min 40 min
Saulentemperatur 30°C 30°C

3.2. Vorgehensweise zur Modellierung
Die Modellierungen innerhalb dieser Arbeit hatten zwei Zielsetzungen. Einerseits wurde ein kinetisches

Modell entwickelt, das die elementare Verteilung der Elemente Kohlenstoff, Stickstoff, Wasserstoft und

Sauerstoff unter Beriicksichtigung der HTC-Parameter beschreibt. Andererseits wurde eine Prozesssimu-
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lation aufgebaut, die dazu diente, die Massen- und Energiebilanzen aus der thermischen Kldrschlamm-
verwertung mit Phosphorriickgewinnung in verschiedenen Systemen zu beschreiben und zu modellieren.

Die Simulationen wurden in der Programmiersprache Python angefertigt.

3.2.1. Modellierung der chemischen Konversion von Klarschlamm wahrend der HTC

Das chemische Konversionsmodell zur HTC von Klarschlamm beriicksichtigte nur Kohlenstoff, Was-
serstoff, Stickstoff und Sauerstoff, die fiir die Bilanz der organischen Substanz maBigeblich sind. Das
chemische Modell war darauf ausgerichtet, die Verteilung dieser Elemente iiber die feste, fliissige und
gasformige Phase vorherzusagen, wenn die Ausgangszusammensetzung, die HTC-Temperatur und die
Reaktionszeit gegeben waren.

Das kinetische Reaktionsmodell ist in Abbildung 3.5 dargestellt. Die vier Elemente der Organik werden
darin als homogen verteilt iiber die feste und geloste Phase angenommen. Dabei sind die Elemente
entweder Teil des Feststoffs, als Teil organischer Molekiile in der wissrigen Phase geldst oder treten als
die anorganischen Molekiile Wasser, CO, oder Ammoniak auf.

GemiB bestehender Reaktionsschemata findet ein Ubergang von Feststoff in die Fliissigphase statt
(Kruse et al., 2013). Die vier Reaktionen r7 —ry¢ bilden diese Reaktion fiir jeweils ein Element ab. Durch
Polymerisationsreaktionen findet der Ubergang von geldsten Komponenten in die feste Phase statt, hier
durch rj| —r4 dargestellt. Die CO,-Abspaltung durch Decarboxylierung aus der festen und gelosten Phase
wird durch jeweils eine Reaktion (ry,rp,) dargestellt. Dies gilt analog fiir die Dehydroxylierung (r3, 14)

und die Deammonisierung (rs, 1g).

H,0, CO,, NH,

Mikromolekiile

Recarbonisierung
Cs, Hs, Ns, Os o T Ty, I3, I Cr, Hi, N, O
Feste Organik 5,15, To, Iy 7 |Geldste Organik
Losung

Abbildung 3.5.: Reaktionskinetisches Schema fiir die HTC-Modellierung

Fiir jede dieser 14 Reaktionen wurde aufgrund chemischer Uberlegungen eine konzentrationsabhingige
Reaktionsrate und eine stochiometrische Reaktionsgleichung definiert, die in Tabelle 3.6 zusammengefasst
sind. Die Gehaltangaben der jeweiligen Komponenten (Cg,CO;, usw.) wurden als molare Gehalte bezogen
auf die Gesamtfeuchtmasse zu Reaktionsbeginn angegeben. Die Indizes zeigen die feste (S) oder fliissige
Phase (L) an. Damit waren die Reaktionsraten von Volumenidnderungen unabhéngig und es wurde eine
iber die Reaktion konstante Bezugsgrofle gewihlt.

Die Reaktionen von r; —rg sind erster Ordnung hinsichtlich der geschwindigkeitslimitierenden Kom-

ponenten. Die Carbonisierungsreaktionen aus der fliissigen Phase haben eine Abhingigkeit hoherer
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Ordnung (n), was durch Kruse et al. (2012) nahegelegt wird. Wasser ist im Uberschuss vorhanden und

hat keinen Einfluss auf die Kinetik.

Tabelle 3.6.: Reaktionsraten des kinetischen Modells

Reaktionsrate Reaktionsgleichung

Decarboxylierung

r=k; - Cg' - O3 Cs +205 — CO,

rn=ky-C;'-Of CL +20. — CO;
Dehydroxylierung

rs=ks-Hy? - 0f”  2Hs + 05— H,0

r=ks-H'? -0/ 2HL+0L—H,0
Deammonisierung

rs =Kks - Ng Ns + 2H,0 — NHj3; + Hg + 20g

re =K¢ - NL NL + 2H,O0 — NH3 + H + 20,

Losung

r7=k7 - Cs Cs—CL

rg =kg - Hg Hs — Hp

r9 =kg - Ng Ns + H,O — Ny + Hy, + Hg + Og

rio=kjo - Og Ogs + H,O — H;, + Hg + 20,
Carbonisierung

ri1=kj - C¥ CL—Cs

ri2=kjp - HY H;, — Hs

ri3=kj3 - N N, — Ng

ris=Kig - OE, O — Os

Die Decarboxylierung wurde als durch Sauerstoff getrieben angenommen. Die Triebkraft der Reaktion
wurde als Produkt des molaren Og/Cs-Verhiltnisses und des Gehalts Og festgelegt, sodass die Gesamt-
reaktion wiederum erster Ordnung war. Dies galt analog fiir die Decarboxylierung geloster Stoffe in der

fliissigen Phase (r7).

Fiir einen GroBteil der Reaktionen wurden die Gleichungen in der einfachst moglichen Form definiert.
Die Losungsreaktionen fiir Stickstoff und Sauerstoff (Ngs, N, Os, Or) sind hingegen so konzipiert, dass
sie die Hydrolyse einer Peptidbindung oder eines Esters nachahmen, wie in Gleichung 3.32 und 3.33
dargestellt. Durch die Hydrolyse der Ester- oder Peptidbindung 16st sich ein organischer Teil unter
Verbrauch von Wasser. Die Losung des Fragments R* — C wurde durch die Reaktionen 7 und 8 bereits
abgedeckt. Aus der Hydrolysereaktion geht ein Wassermolekiil bilanziell in die organische Fraktion iiber,

gleichzeitig wird ein Atom von N bzw. O abgespalten.

R* — COO — R(s) + H,O — R* — COOH(1) + HO — R(s) (3.32)

R* — NH — CO — R(s) + H,O — R* — NH,(1) + HOOC — R(s) (3.33)
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Die Stochiometrie der Deammonisierung wurde an die Hydrolyse eines sekundidren Amins angelehnt,

die in Gleichung 3.34 exemplarisch fiir Reaktion 5 dargestellt ist.

R* — NH - R(s) + H,0 — R* — NH2(s) + HO — R(s)
R* — NH2(s) + H,O — R* — OH(s) + NHj

(3.34)

Durch die Inkohlungsgleichung 2.5 wird in der Reaktionsintensitét f die Reaktionszeit t mit dem Ex-
ponenten 0,2 einbezogen (Ruyter, 1982) . Dies wurde fiir das postulierte Reaktionsmodell iibernommen,
indem die zeitabhiingigen Konzentrationsgleichungen in Tabelle 3.6 eine Substitution in der Form t’ = t%2

erfuhren.

Das Reaktionssystem beinhaltet mit den vier Elementen, jeweils in fester und geloster Form, CO,, H,O
und NHj, elf Komponenten, die an einer Reaktion teilnehmen. Die zeitabhingigen Gleichungen fiir die

Konzentrationsidnderungen in Abhingigkeit der Reaktionsraten sind in Tabelle 3.7 zusammengefasst.

Tabelle 3.7.: Konzentrationsénderungen des kinetischen Modells

9CO, _
o
agtzlo =r3+r4—2-15—2 -1 —Tg —I]g
ONH3
54
_0Cs _
o

—%= 2-13—15+r83 —r9 —Ijp —I12

Iy +1)

= I5+7Tg

—I]+17 — 171

ON

— ¢ = Is+Tg —Ip3

_90s
o
aC
G = “h3tr-rn

OH
W/L: —2-1‘4+I’6+I'g+r9+1‘10—1‘12

ONL
o’

=2-11+1r3—2-15+19+1]0—TI[4

= —T¢+I9 —TI13

%= —2'r2—r4+2-r6+2-r10—r14

Die Reaktionskonstanten k; nach Tabelle 3.6 wurden durch eine modifizierte Arrheniusgleichung 3.35
beschrieben. Darin stehen k(’g’i, EA; und R fiir den modifizierten praexponentiellen Faktor, die Aktivie-
rungsenergie und die allgemeine Gaskonstante von 8,3145 J/(mol K). Durch die Modifikation erreicht k;
bei der maximalen HTC-Temperatur von 553,15 K (280°C) den Wert von k;")’i und die Aktivierungsener-
gie definiert dessen Temperaturabhiingigkeit. Der klassische priexponentielle Faktor nach Arrhenius ko ;
kann durch Gleichung 3.36 abgeleitet werden. Somit waren fiir jede der 14 definierten HTC-Reaktionen
zwei empirische Faktoren zu bestimmen. Zusitzlich war die Ordnung der sekundiren Carbonisatbildung

n’ unbekannt. Insgesamt ergaben sich mit somit 29 Unbekannte des Reaktionssystems.
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~EA;

. e RTHTC
I P — (3.35)
e R553,15K
ko.i
Koi = —¢ (3.36)
e R553,15K

Die Bestimmung der Faktoren stellte ein Optimierungsproblem dar, bei der durch Parameteranpassung
die Ergebnisvorhersagen durch das Differentialgleichungssystem aus Tabelle 3.7 eine moglichst gute
Anndherung an Realdaten liefern sollte.

Die Realdaten entstammten Literaturquellen und aus eigenen Experimenten. Eine Ubersicht iiber die
verschiedenen Datenquellen gibt Tabelle 3.8. Versuchsdaten wurden beriicksichtigt, falls als Substrat
Klarschlamm eingesetzt wurde, keine externen Katalysatoren zugegeben wurden und die Reaktionstem-
peratur bei 180—280°C lag. Ferner mussten folgende Informationen aus der Datenquelle verfiigbar sein:
die elementare Zusammensetzung des Substrats und des Carbonisats, die Feststoffausbeute Yg, der Tro-
ckensubstanzgehalt zu Versuchsbeginn TSy, die Reaktionstemperatur Tyrc und die Reaktionszeit tyrc.
Soweit verfiigbar wurden Informationen zur Gasausbeute und zur elementaren Zusammensetzung der
gelosten Komponenten beriicksichtigt.

Da die elementare Zusammensetzung der gelosten Organik kaum in der Literatur verfiigbar war, wurde
diese mithilfe von anderen Parametern abgeschitzt. Dazu wurden der TOC, CSB, geloste Ammonium-
konzentration, der TNb und der Kjeldahlstickstoff beriicksichtigt. Die Methodik dazu ist in Anhang A.2
beschrieben.

Insgesamt wurden 172 Versuchsdatensétze beriicksichtigt. Die Versuchsreihe ,,RES* ist nicht direkt
Teil dieser Arbeit, es wurden lediglich deren Ergebnisse fiir die Modellierung herangezogen.

Zur Optimierung wurde das Differentialgleichungssystem aus Tabelle 3.7 mit bekannten Ausgangs-
werten unter Variation der Kinetikparameter gelost. Mit X(t) als Vektor aller Konzentrationen und k
als Vektor aller Reaktionsgeschwindigkeiten k; lief sich das zu I6sende Gleichungssystem in Form von
Gleichung 3.37 darstellen. f (X(t)) ist darin der konzentrationsabhingige Teil der Reaktionsraten r. Die
Integration dieser Differentialgleichung ist in Gleichung 3.38 dargestellt.

gf =1 =k(Turc) - £ (X(1)) (3.37)
X(0) = [ (K(Ture) £ (X(O) ¢ (3:38)

Der Vektor X(t) beinhaltet nicht nur die Ergebnisse einer Versuchsreihe, sondern ist eine Zusammen-
stellung von mehreren Versuchsreihen. Dies wird mit einer Gesamtversuchsanzahl n in Gleichung 3.39

dargestellt

Xi(t) A (K(Turc,) | [ (Xi(0)
Xz.(t') _ k(TH‘TC,z) . f(X?(t)) (3.39)

%)) " \\k(Tarew) | \fXa()
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Tabelle 3.8.: Datenquellen fiir die HTC-Modelldaten; die Linie trennt eigene Versuchsdaten von Literaturdaten;
Rezi.: Prozesswasserrezirkulation; CO,: Beaufschlagung mit CO,

Bezeichnung Anzahl Schlammart Yuarc /°C  Tgrc /min  Variablen

HP1 18 Faulschlamm 180-280 60-360 Tyre, THTC

HP2 16  Faulschlamm 180, 280 60,210 Turc, Tarc, Rezi., CO,

HTS 6 Faulschlamm 230 210 TSy

HS 2 Faulschlamm 230 210 -

RES 9 Faulschlamm 220 150 Rezi.

Aragon-TS'! 8 Faulschlamm 250 30 TSy

Aragon-T? 2 Faulschlamm 220, 250 30 Turc

Becker? 2 Faulschlamm 190, 220 120 Turc

Berge* 1 Faulschlamm 250 1200 -

Blshse? 32 Faulschlamm 180-260 30-240 Tyrce, TaTC, Rezi.

Danso—Boateng6 9  Priméarschlamm 180, 200 15-240 Tyre, THTC

Ekpo’ Faulschlamm 250 60 -

Escala® Faulschlamm 202 420 -

Marin-Batista’ 3 Faulschlamm 180-240 60 Turc

Ohlert'” 21 Faulschlamm 180-240 120-720 Tgrc,marc, TSo

Paneque1 1 8 Faulschlamm, Ae- 200, 260 30,180 Tyre, TaTC, Schlammart
rob stab. Schlamm

Peng12 8 Klarschlamm 180-260 30-480 Tyre, THTC

Tascal3 20 Belebtschlamm 180-230 85-240 Tygre, taTe, TSo

1Arag(’)n—Briceﬁo et al. (2020); 2Aragén—Briceﬁo etal. (2017); Becker et al. (2019); 4Berge etal. (2011);
Blohse (2017); ®Danso-Boateng et al. (2015¢); "Ekpo et al. (2016b); 8Escala et al. (2013); °Marin-Batista
et al. (2020); '°Ohlert (2015); "Paneque et al. (2017); '?Peng et al. (2016); '*Tasca et al. (2020b).

Die Reaktionskonstanten k sind zeitunabhéngig und konnen daher vor die Integration gezogen werden.
Damit das System innerhalb einheitlicher Integrationsgrenzen geldst werden konnte, wurde die relative
Reaktionslaufzahl 7 = t'/7/ ;1 eingefiihrt und damit die Reaktionszeit substituiert. Dabei ist 7/, die
mit dem Exponenten 0,2 transformierte Gesamtreaktionszeit. Die Losung des Gleichungssystems ist aus

Gleichung 3.40 oder kurz in Gleichung 3.41 zu entnehmen.

Xi(tire.r) K(Ture,1)| [ Tre. L (Xi(7R)

Xo(thre ) | [K(Thre2) | | Thren | f (X2(7g)) a4 (3.40)
: : | :

Xn(TﬂTC’n) k(THTC,n) TIiITC,n f (Xn(Tl/q))

1
X(tiyrc) = K(Trc) * T - /0 f((X(rg)) drg (3.41)
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Der auf diese Weise ermittelte Vektor X (1) = Xy lieferte 11 - 172 = 1892 modellierte Endkon-
zentrationswerte. Dem gegeniiber stehen die experimentellen Endkonzentration X¢. Um eine gegeniiber
Ausreiflern robuste Regression zu erreichen, wurde der Verlustfunktionswert Lx nach Gleichung 3.42
gemil der Huber-Verlustfunktion genutzt (Huber, 1964). Der Schwellenwertvektor 6 wurde so gewdhlt,
dass der Ubergang von der quadratischen zur linearen Fehlergewichtung mit dem 80 %-Quantil der
jeweiligen Konzentrationsabweichung einer Komponente iibereinstimmt und eine stetige Funktion erhal-
ten bleibt. Durch die lineare Gewichtung von Abweichungen jenseits des Schwellenwerts ¢ wurde der
Einfluss aus Ausreiflen im Vergleich zum quadratischen Fehler abgeschwicht. Durch die Erweiterung
der Huber-Verlustfunktion um den vorgestelltem Faktor 2 war ein stetiger Verlauf nach Gleichung 3.42

erreicht.

0,5(X¢ — X¢)? fiir [Xp — X¢| < 6

A . (3.42)
S([Xe = X¢| - 0,56)  fiir [X¢ — X¢| > 6

Ly (%= Xi) =2

Zusitzlich zur Verlustfunktion aus der Abweichung der Konzentrationen wurde eine Verlustfunkti-
on aus der organischen Ausbeute Loyg bestimmt. Nach Gleichung 3.43 wurde Log durch eine weitere
Huberfunktion aus der Abweichung der modellierten organischen Ausbeute ?Org und der experimentel-
len organischen Ausbeute Yo, bestimmt Der Schwellenwert 6 wurde wiederum so gewihlt, dass der
Ubergang vom quadratischen zum linearen Wachstum dem 80 %-Quantil der Modellabweichungswerte

|Xf — Xf| entsprach.

0,5(Yorg — Yorg)? fiir [Yorg — Yorg| < 0

. R (3.43)
S([Yorg = Yorg| = 0,56)  fiir [Yorg — Yor| > 6

Lorg : (?org - Yorg) =2
Als Kriterium fiir die Giite der Parameteranpassung wurde eine Modellgiite ooq4 nach Gleichung 3.44
aus der gewichteten Wurzelsumme der Verlustfunktionen der Konzentrationen und der organischen Aus-

beute abgeleitet.

Oioa = = (0 VEx) + 1 Y (V- D Vo) (3.44)

Der komponentenspezifische Gewichtungsfaktor y relativierte die Einfliisse der unterschiedlichen
Komponenten basierend auf der Datenqualitit (siche Tabelle 3.9) sowie deren molaren Massen. Die Ge-
halte im Feststoff waren durch die Messdaten am besten abgedeckt und wurden dementsprechend stéirker
gewichtet. Die Gelostkonzentrationen waren kaum aus direkten Versuchsdaten verfiigbar und wurden
aus Niherungsrechnungen abgeleitet. Die Massenbilanz fiir Wasser ist in keiner der Untersuchungen be-
riicksichtigt und diente hier vorwiegend dem Ausgleich der Elementarbilanz, so dass der entsprechende
Gewichtungsfaktor gleich null gesetzt wurde. Durch die Gewichtung der organischen Ausbeute wurde
diese in ein als sinnvoll erachtetes Groenverhéltnis zu den Konzentrationsfehlern gesetzt.

Das Gleichungssystem wurde durch die im Python-Package Scipy implementierten Funktion ,,solve-
ivp* gelost. Fiir die numerische Integration wurde der Runge-Kutta3(2)-Algorithmus eingesetzt (Bogacki
und Shampine, 1989).

Der Solver fiir das Gleichungssystem wurde durch einen globalen Optimierungsalgorithmus aufge-

griffen, der in einem iterativen Prozess die Faktoren in gegebenen Grenzen minimierte. Dazu wurde
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Tabelle 3.9.: Gewichtungsfaktoren der Verlustfunktionen

W Komponenten
3-M(i)/M(C) Cs,Hs,Ng, Os
1,5 - M(i)/M(C) CL
1-M@3G)/M(C) NH;
0,5 -M(i)/M(C) CO,, Hy
0,25 - M(i)/M(C) N, OL
0 H,O
15 Yorg

der ebenfalls im Scipy-package implementierte ,,differential-evolution‘“-Algorithmus aus der Familie der
stochastischen, populationsbasierten Optimierer genutzt (Storn und Price, 1997).

Um die oben beschriebene Ermittlung des Kinetikmodells zur bewerkstelligen, mussten fiir einen
Grofteil der Datensitze die Konzentration organischer, geloster Elemente im Substrat und Produkt (X ; 1,
Xe.i,1) abgeschitzt werden. Die Vorgehensweise ist in Abschnitt A.2 des Anhangs erldutert. Soweit Werte
aus den Rohdaten verfiigbar waren, wurden diese verwendet.

Die Modellgiite wurde einem parameterlosen Referenzmodell gemiB Gleichung 3.45 gegeniibergestellt.
Der Endgehaltsvektor des Referenzmodells X; wurde aus dem Vektor der Anfangskonzentrationen X
und aus den auf den Gesamtfeststoffgehalt }; X; o bezogenen Mittelwert der komponentenspezifischen

Gehalte im Summenterm hergeleitet.

X

Xo+ 2, (% : %) - 25 Xi,0
Cs, Hs, Ng, Os

(3.45)

mit i

3.2.2. Aufbau der Modelle zum Vergleich der HTC von Klarschlamm mit alternativen
Klarschlammverwertungspfaden

Zur Bilanzierung der Stoff- und Energiestrome der Kldrschlammverwertung mit Riickgewinnung von
Phosphor als Phosphorsédure wurden drei Szenarien erstellt und verglichen. Als Ausgangsmaterial wurde
jeweils Faulschlamm vor einer mechanischen Entwisserung angenommen. Die drei Szenarien waren

generell wie folgt aufgebaut:

1. Hydrothermale Carbonisierung, saure Elution von Phosphat aus dem Carbonisat und Verbrennung

des Carbonisats mit Dampfkreislauf zur Strom- und Warmegewinnung.

2. Hydrothermale Carbonisierung, Verbrennung des Carbonisats mit Dampfkreislauf zur Strom- und
Wirmegewinnung und anschlieende saure Elution von Phosphat aus der Verbrennungsasche

3. Direkte Verbrennung mit Dampfkreislauf zur Strom- und Wirmegewinnung und saure Elution von

Phosphat aus der Verbrennungsasche.

Die Szenarien wurden in einer eigens aufgebauten Prozesssimulation in Python erzeugt. Das Modell

wurde in einer modular-sequentiellen Form aufgebaut, dhnlich der Struktur etablierter Programme wie
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AspenPlus oder COCO Simulator und wurde als kontinuierlicher Prozess angenommen. Damit bestand
das Modell aus Stoffstromen und verschiedenen Prozesseinheiten wie Pumpen, Wirmeiibertragern oder
Reaktoren, durch deren Verbindung und Einstellung das Gesamtfliebild erstellt wurde. Die thermo-
dynamischen Annahmen und die Berechnungsansitze der Prozesseinheiten wurden spezifisch fiir die
Aufgabenstellung implementiert. Thermische und elektrische Energiestrome wurden als skalare Werte
abgeleitet.

Zur Beschreibung physikalischer ZustandsgroBen und Prozessgrofen wurden durchgehend das SI-
Einheitensystem gewihlt. Die Temperaturskala bezieht sich stets auf Angaben in Kelvin.

Die Stoffstrome und Prozesseinheiten wurden als Objekte in Python definiert, die verschiedenen

Klassen zugeordnet waren. Im Weiteren wird der Aufbau der verschiedenen Klassen erldutert.

Stromklassen

In dem angestrebten Prozessmodell waren verschiedene Arten von Stoffstromen zu beriicksichtigen. Die
Klasse ,,Stream* bildete Strome ab, in der Feststoffe in Kombination mit einer wissrig-fluiden Phase
auftreten konnten. Dies betraf feuchten oder trockenen Kldrschlamm, Carbonisate, Verbrennungsaschen,
reines Wasser und Prozesswésser. Gasstrome, die innerhalb der Verbrennungsprozesses auftraten, wurden
der Klasse ,,Gasstream‘ zugeordnet. Fiir die saure Elution von Phosphor aus Feststoffen wurde die Klasse
»Acidstream eingefiihrt. Im Zuge der Elution wurde der Ausfall von Kristallen festgestellt, die als Objekte
der Stromklasse ,,Crystal beschrieben wurden.

Einige Parameter und Funktionen zur stofflichen und thermodynamischen Beschreibung von Stoff-
stromen waren fiir alle Klassen weitgehend implementiert. Aus Tabelle 3.10 ist ersichtlich, dass der
Massenstrom, die Temperatur und der Druck fiir alle Strome gleichermafen angegeben bzw. durch eine
Berechnung bereitgestellt werden musste. Die spezifische Enthalpie und die Dichte waren als Funktionen
in Abhéngigkeit dieser Groen sowie der Zusammensetzung verfiigbar. Die Stromzusammensetzung war

auf unterschiedliche Weise in die Stromklassen implementiert.

Tabelle 3.10.: Gemeinsame Parameter und Funktionen der verwendeten Stromklassen. Funktionen gekennzeichnet
durch nachgestellte Klammer

Eigenschaft Dimension Beschreibung

mdot kg/s Massenstrom

temp K Temperatur

pressure Pa Druck

enthalpy()* J/kg spezifische Enthalpie
density()? kg/m? Dichte

2 Funktionen nicht fiir Klasse Crystal verfiigbar.

Stromklasse Stream. Tabelle 3.11 liefert einen Uberblick iiber die Parameter zur Zusammensetzung
und die Funktionen innerhalb der Klasse Stream. Mit Ausnahme von sauren Eluaten, Gasstromen und

kristallinen Niederschldgen wurden alle Strome durch Objekte dieser Klasse abgebildet.
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Die Stream-Klasse bestand aus einer festen, einer fluiden, und einer gelosten Fraktion, deren thermo-
dynamische Eigenschaften unabhiingig voneinander betrachtet wurden. Dabei war die fluide Fraktion mit
einer ,,Convential Compound* und die feste und geldste Fraktion mit einer ,,Nonconvential Compound*
in AspenPlus vergleichbar. Fiir die fluide Fraktion wurden die drei Stoffe Wasser, CO, und Ammoniak
beriicksichtigt, die in fliissiger, gasformiger oder zweiphasiger Form vorliegen konnten. Innerhalb der
folgenden Beschreibung bezieht sich die fluide Fraktion auf diese drei Stoffe, unabhéingig vom Aggregat-
zustand, wihrend die fliissige Phase die Fliissigkeit inklusive geldster Komponenten meint.

Der Trockensubstanzgehalt von Stream-Objekten wurde durch den Parameter ,,drymatter wiedergege-
ben, der Anteil der gelosten Fraktion durch ,,solmatter®. Fiir die Feststoffe und die gelosten Komponenten
in Klédrschlamm und Carbonisaten ist keine chemische Struktur verfiigbar, sodass diese beiden Fraktionen
vereinfacht durch ihre elementare Zusammensetzung charakterisiert werden. Die Gehalte der Elemente
Kohlenstoff, Sauerstoff, Stickstoff, Wasserstoff und Schwefel in der Organik dieser beiden Fraktionen
wurden jeweils durch die Eigenschaft ,,orgcomp‘* beschrieben.

Der Aschegehalt der festen Fraktion war als Eigenschaft ,, AC()* verfiigbar. Der Aschegehalt folgte
unter Einhaltung von Gleichung 3.31 durch die Differenz aus dem Wert 1 und der Summe der organischen
Gehalte des Parameters ,,orgcomp*. Die Zusammensetzung der Asche wurde anhand von zehn Elementen,
mit Ausnahme von Chlor, als Massenanteil der Oxide angegeben, also als Na,O, MgO, Al,O3, P,Os, SO,,
Cl, K50, CaO, MnO, Fe,03. Die dafiir verwendete Eigenschaft trug den Namen ,,ashcomp®. Diese
Darstellungsart ist der Deklaration von Diingemitteln entlehnt. Die Differenz der Summe iiber den Array
ashcomp zum Wert 1 wurde als Anteil inerter Komponenten angenommen, die zwar im Feststoff auftreten,
aber wihrend der betrachteten Prozesse unverindert blieben. Damit wurde der Anteil von Silikaten und
Titanoxiden im Klidrschlamm wiedergegeben. Auf die Beriicksichtigung von Schwermetallen wurde

verzichtet, weil diese in der Massenbilanz eine untergeordnete Rolle einnehmen.

Die Zusammensetzung der gelosten Komponenten wurde durch die Eigenschaft ,,Solstream* festgelegt,

deren Berechnung analog zum Feststoff erfolgte.

Die physikalischen und thermodynamischen Eigenschaften der gelosten und festen Fraktion, wie Dichte
und spezifische Wirmekapazitit (,,density()*, ,.,cp()*), wurden gemif ihrer anorganischen und organi-
schen Anteile beschrieben. Die Unterscheidung von fester und geloster Fraktion war fiir Prozesse mit
Phasenseparation relevant, beispielsweise der mechanischen Entwisserung von Kldrschlamm oder die

Auftrennung von Carbonisat und Prozesswasser durch Filtration.

Die Zusammensetzung der fluiden Phase aus den drei Stoffen Wasser, CO, und Ammoniak wurde
durch ,,lvcomp* gegeben. Zur Bestimmung des Fliissig-Dampfgleichgewichts der fluiden Phase mit der
Eigenschaft ,,vle()* wurde vereinfachend davon ausgegangen, dass der Feststoff und geldste Komponenten
keinen Einfluss auf das Gleichgewicht hatten. Weiterhin wurde in der Berechnung die Temperatur, der
Druck und die Zusammensetzung beriicksichtigt. Die Gleichgewichtsberechnung erfolgte auf molarer

Basis, deren Ergebnisse wurden anschlieBend auf den Massenbezug umgerechnet.

Fiir ein unterkritisches Einstoffsystem (z. B. nur Wasser) wurde die fluide Phase bei einem Absolutdruck
tiber dem Sittigungsdampfdruck p*'(i) des Stoffs als vollstindig kondensiert bzw. unter dem Sittigungs-
dampfdruck als dampftérmig angenommen. Der Sattigungsdampfdruck wurde gemil3 Gleichung 3.46
berechnet (Gmehling et al. (2019), Tabelle A.2). Darin sind p® (i) und T (i) der kritische Druck und die

64



3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

Tabelle 3.11.: Relevante spezifische Parameter und Funktionen der Klasse Stream; nicht-feste Phase beschreibt die
wissrige Phase inklusive geloster Komponenten, fluide Phase ohne geloste Komponenten

Eigenschaft

Dimension

Objekt

Beschreibung

drymatter

lvcomp

orgcomp

ashcomp

solmatter

Solstream

vO

sO

h_lvest

_AC()

vle()

HHV (basis)

cp()
entropy()
TOC()
COD()

kg/kgpm
kg/Kgpuid

kg/kgrm

kg/kgam

kg/kgpm

kg/kgpuid

J/(kg K)Fuid

J/KgFid

kg/kgrm
kg/Kgpuuid

kg/kgbasis

J/(kg K)rm
J/(kg K)Fuuid
kg/m?
kg/m?

Skalar
3-Array

5-Array

10-Array

Skalar

,.So0lstream

Skalar

Skalar

Skalar

Skalar

3-Tupel

Skalar

Skalar
Skalar
Skalar
Skalar

Trockensubstanzgehalt bezogen auf die Gesamtmasse

Massenanteile von Wasser, CO, und Ammoniak an der
fluiden Phase (Summe ist 1)

Massenanteile der Elemente C, H, N, O und
organischem S, am Feststoff

Massenanteile verschiedener anorganischer Elemente an
der anorganischen Masse des Feststoffs mit Ausnahme
von Chlor angegeben als Oxide.

Massenanteil geloster Komponenten an der
Gesamtmasse.

Zusammensetzung der gelosten Komponenten mit den
Parametern orgcomp und ashcomp, analog zu den
gleichnamigen Parametern der Stream-Klasse, allerdings
mit Bezug auf die Fraktion geldster Komponenten
(Untergeordnete Klasse).

Gegebener Dampfanteil der fluiden Phase; nur relevant
im Nassdampfgebiet, falls nur eine fluide Komponente
gegeben.

Gegebene Entropie der fluiden Phase; sekundére
optionale Angabe zur Bestimmung des Dampfanteils im
Nassdampfgebiet einer Einstofffluidphase.

Gegebene Enthalpie der fluiden Phase; tertidre optionale
Angabe zur Bestimmung des Dampfanteils im
Nassdampfgebiet einer Einstofffluidphase.

Berechneter Aschegehalt aus der Differenz der Summe
iiber den Array orgcomp zum Wert 1.

Berechneter Dampfanteil der fluiden Phase sowie
Zusammensetzung der fliissigen und gasformigen Phase.
Spezifischer Brennwert nach Gleichung 3.20 mit
Bezugsangabe (basis); entweder Bezug auf
Trockenmasse (,,IM*), oder Feuchtmasse (,,FM*); Bei
Bezug auf die Feuchtmasse werden die
Gelostkomponenten (,,solmatter*) beriicksichtigt.
Spezifische isobare Wirmekapazitit.

Entropie der fluiden Phase.

Gesamter organischer Kohlenstoff in der fliissigen Phase.

Organischer Sauerstoffbedarf CSB in der fliissigen Phase
nach Gleichung A.15.
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kritische Temperatur, Tr (i) die reduzierte Temperatur

0 und Aj, B;, C; und D; empirische Faktoren
i
zur Beschreibung der Dampfdruckkurve der Komponente i.

psat(i) 3 1
o T Tr®

(A1 = TR(@) +Bi(1 = Te(D)™ + Ci(1 = Ta()** + Di1 = Tr(D)°)  (3.46)

Falls der Absolutdruck um weniger als 1 Pa vom Sattigungsdampfdruck abwich, wurde ein Zweipha-
sensystem angenommen, durch das ein weiterer Freiheitsgrad hinzukam. Um das System 16sen zu konnen,
wurde ein weiterer Parameter herangezogen. Entweder wurde der massenspezifische Dampfanteil v direkt
durch den Parameter ,,vO* gegeben oder die Berechnung erfolgte anhand einer gegebenen massenspezi-
fischen Entropie ,,s0 oder Enthalpie ,,h_lvest* nach Gleichung 3.47 oder 3.48. Durch die Multiplikation
mit der molaren Masse M (i) wurden die massenspezifischen Parameter auf eine molare Basis iiberfiihrt.

Im Einstoffsystem entsprach der massenspezifische Dampfanteil v auch dem molaren Dampfanteil v.

_ sO-M(i) — s’ (i)

s (i) — /(i) (347)

_ hlvest i M(l) - h (1)

h (i) — b (i)
In den Gleichungen 3.47 und 3.48 sind s’(i), h’(i), s’”(i) und h”’ (i) die Entropie und Enthalpie der
siedenden Fliissigkeit bzw. des gesittigten Dampfs in J/(mol K) und J/mol. Der Wert fiir h’ (i) wurde

(3.48)

mithilfe der CoolProp-library in Referenz zur siedenden Fliissigkeit bei 298.15 K ermittelt (Bell et al.,
2014). Durch Summation von h’(i) mit der Verdampfungsenthalpie h'V (i), die aus einer Polynomialglei-
chung in Gmehling et al. (2019), Tabelle A.4 abgeleitet wurde, wurde die Sattdampfenthalpie ermittelt :
h”’ (i) = h™V (i) + I’ (i). Die Verdampfungsenthalpie folgt aus Gleichung 3.49. Es ist zu beachten, dass die
Anpassungsfaktoren des Polynoms A;, B, C;, D; und E; sich fiir die beiden Gleichungen 3.46 und 3.49

unterscheiden.

BV (0) = R T() - (Af (1= Tr()F + B (1= Tr()F + € (1= Tr(i)) +D; (1 = Tr(i)* + B (1 - Tr ()°)
(3.49)

Die Sattdampfentropie s’ (i) wurde durch die Realgasentropie nach der Zustandsgleichung von Soave-
Redlich-Kwong ermittelt (Soave, 1972; Gmehling et al., 2019), die Herleitung hierzu ist im Anhang
A.1 erldutert. Der entsprechende Wert der siedenden Fliissigkeit wird durch Subtraktion der Verdamp-
fungsentropie sV (i) bestimmt, die aus der Verdampfungsenthalpie berechnet wurde (siehe Gleichung
3.50).

WYV, T)

$'(,T) =s"(1,T) -s™V (i, T) =s"(1, T) - T

(3.50)

Fiir die Berechnung von zweiphasigen Mehrkomponentengemischen bei Temperaturen unter dem
kritischen Druck von Wasser wurde ein Gleichungssystem unter der Beriicksichtigung der Phasengleich-
gewichtskonstanten der Stoffe K™V (i) (Gleichung 3.51) und der Rachford-Rice-Gleichung 3.52 iterativ
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gelost (Gmehling et al., 2019; Kooijman und Taylor, 2000). Dabei stehen x(i), y(i) und z(i) fiir die

molaren Anteile in der Fliissigkeit, im Dampf und {iber beide Phasen.

Kway:ﬂﬁ (3.51)
x(i)

(3.52)

3 EYD-b 2,

1+ (KY(Q) - Dy

Abhiingig vom Temperaturbereich wurde KV (i) durch das y-¢-Modell nach Gleichung 3.53 oder
nach der Henry-Gleichung 3.54 mit temperaturabhingigen Henrykoeffizienten kg (i) ermittelt. Innerhalb
des y-¢-Modells wurden der Poynting-Realgasfaktor Il ;, der Aktivititskoeffizent y; nach dem NRTL-
Modell sowie die Fugazititskoeffizienten der beiden Phasen gbiV und ¢iL beriicksichtigt. Letztere wurden
anhand der Zustandsgleichung Soave-Redlich-Kwong (SRK) ermittelt (Gmehling et al., 2019). In Tabelle
3.12 sind die Anwendungsbereiche der Berechnungsansitze dargestellt. Die stoffspezifischen Werte fiir
das NRTL-Modell und die Henry-Koeffizienten entstammen der AspenPlus-Datenbank und fiir die SRK-
Zustandsgleichung aus der Chemsep-Datenbank (Aspen Technology Inc., 2001; Kooijman und Taylor,
2000).

L .
it ¢ p™() -

KW (i) =
(1) o7 p

0. (3.53)

KLV(i)
In(kn(i))

ku(i)/p

(3.54)
A-T+B-In(T)+C-D

Tabelle 3.12.: Temperaturbereiche und Modelle zur Berechnung des Fluidphasengleichgewichts
v-¢-Modell Henry-Modell
Wasser < 647,096 K -
CO, <274,15K 274,15-647,096 K
Ammoniak <364,65K 364,65-647,096 K

Die spezifische Enthalpie h eines Objekts der Streamklasse Stream in J/kg wurde nach Gleichung 3.55
anteilméBig aus dem spezifischen Brennwert des Feststoffs HHV Ty und der Gel6stsubstanz HHV gy,
den Integralen iiber die Wirmekapazitéten cp v, cp,gm und der spezifische Enthalpie der fluiden Phase

hrluid aus Gleichung 3.55 abgeleitet.

T T
h=TS- (HHVTM + / Cp,TMdT) +GS - (HHVGM + / Cp,GMdT) + (1 - TS - GS) . hF]uid (3.55)
To To

Der Brennwert der festen Phase und der gelosten Stoffe wurde anhand des Ansatzes von Channivala

ermittelt (Gleichung 3.20), wobei die gelosten Bestandteile wie der Feststoff behandelt wurden. Die
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spezifischen Warmekapazititen der festen und gelosten Fraktion wurden als iiber die Temperatur konstant

angenommen und hingen nach Gleichung 3.56 nur vom Aschegehalt AG in kg/kgtm ab (Diinnebil, 2021).

] ]
i = AG; - 1801—— + (1 — AG;) - 809— .
Cp.i = AG; - 180 s +(1 - AG) 809kgK (3.56)

Die Fluidenthalpie hyyig setzte sich aus einem idealen Teil hig Fig und einem Exzessanteil hex Fluid
nach Gleichung 3.57 zusammen. Die Referenzenthalpie h; o wurde jeweils so festgelegt, dass sie dem
spezifischen Brennwert der Komponente i bei 298,15 K und 1,013 bar entsprach. Der Idealteil berechnete
sich gemdl Gleichung 3.58 aus den Reinstoffenthalpien der drei Komponenten Wasser, CO, und Am-
moniak im Referenzzustand h; o, dem Integral iiber die spezifische Warmekapazitiit der Reinstoffe iiber
die Temperatur und einem Enthalpieterm, der die temperaturabhéngige Verdampfungsenthalpie abdeck-
te. Die Korrelation fiir die spezifische Wiarmekapazitit wurde dem VDI-Wirmeatlas entnommen (VDI,
2013). Die partielle Verdampfung einer Komponente i wurde iiber den jeweiligen Dampfanteil v(i) und

die spezifische Verdampfungsenthalpie h™V (i, T) beriicksichtigt.

hFtuia = hiyig + hfuia (3.57)
. T .
o= 2 (w0 (oG + [ har = (1 v - VG| (3.5

1

Der Exzessanteil wurde aus der SRK-Zustandsgleichung abgeleitet.

Zur Berechnung der Dichte von Stream-Objekten wurden konstante Werte von por = 1300kg/ m?
fiir die Organik und von pPguore = 2500kg/ m? fiir die Anorganik der geldsten und festen Fraktion an-
genommen. Die Dichte der fluiden Fliissigphase p;, wurde unter der Annahme einer idealen Mischung
aus den Dichten der Reinstoffe ermittelt. Die Fliissigkeitsdichten wurden anhand temperaturabhidngiger
Niherungsgleichungen bestimmt (Gmehling et al., 2019; VDI, 2013). Fiir in der Fliissigphase geloste
iberkritische Komponenten, z. B. CO, iiber 304 K in Wasser, wurde die Fliissigkeitsdichte am kritischen
Punkt angenommen.

Die Gasdichte wurde aus der SRK-Zustandsgleichung abgeleitet. Die Berechnung der Dichte eines
Stroms (p) oder einer Teilfraktion k (py) erfolgte anhand der jeweiligen Massenanteile w (i) und Dichten
p(i) gemalB Gleichung 3.59. Somit war beispielsweise auch die Dichte der fliissigen Phase inklusive

geloster Bestandteile zugénglich, was fiir die Ermittlung des CSB und TOC notwendig war.

Ok = 2i w(i)
- w(i)
2 p()

Der CSB wurde anhand des Sauerstoffbedarfs der vollstindigen Oxidation der gelosten Organik nach

(3.59)

Gleichung A.15 bestimmt und auf das Fliissigvolumen bezogen. Die Konzentration gelosten organi-
schen Kohlenstoffs TOC wurde anhand der Kohlenstofffracht in der Geldstfraktion, bezogen auf das
Fliissigkeitsvolumen, abgeleitet.

Die Entropiekalkulation bezog sich nur auf die fluide Phase. Die Referenzpunkte der Entropie- und
Enthalpiesysteme waren nicht identisch, so dass eine Bezugnahme nur innerhalb von Differenzen méglich

ist. Die Referenztemperatur und der Referenzdruck sind in beiden Systemen zwar identisch (298,15 K,
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1,013 bar), allerdings wurde bei der Enthalpieberechnung der Nullpunkt so gewéhlt, dass von fliissigen
Wasser ausgegangen wurde. Bei der Entropiekalkulation wurde fiir die idealen Gase der Nullpunkt so
gewihlt, dass diese bei den Referenzbedingungen den Wert 0 J/(kg K) erreichen. Die Enthalpieberechnung
der Gasphase basierte wiederum auf der SRK-Gleichung und der fliissigen Fluidphase auf der Differenz
zwischen Gasphasenentropie auf der Taulinie und Verdampfungsentropie nach Gleichung A.9.

Die Parameter und Funktionen dieser Klasse ermoglichten die modellméaflige Berechnung wichtiger
Prozessschritte innerhalb der Klarschlammbehandlung und HTC bis hin zur Verbrennung. Fiir die Gase
innerhalb der Verbrennung wurde die Gasstream-Klasse eingefiihrt, die die wichtigsten Gasbestandteile
abdeckte.

Stromklasse Gasstream. Die relevantesten Parameter und Funktionen der Stromklasse ,,Gasstream*
sind in Tabelle 3.13 zusammengefasst. Das Attribut gascomp gibt die Massenanteile von Sauerstoff,
Stickstoff, Argon, Wasser und den relevantesten Verbrennungsgaskomponenten Kohlenstoffdioxid, Am-

moniak, Kohlenstoffmonoxid, Stickstoffmonoxid, Stickstoffdioxid und Schwefeldioxid wieder.

Tabelle 3.13.: Relevante spezifische Parameter und Funktionen der Klasse Gasstream

Eigenschaft Dimension Object  Beschreibung

gascomp kg/kg 10-Array Massenanteile von O,, N,, Ar, H,O, CO,, NH3, CO, NO, NO,
und SOZ
M_av() mol/kg Skalar ~ Mittlere molare Masse.

cp_mean() J/(kgK)  Skalar  Mittlere spezifische isobare Warmekapazitit.
cv_mean() J/kg K) Skalar ~ Mittlere spezifische isochore Warmekapazitiit.
kappa() - Sakalar Isentropenexponent.

rel_humity() Skalar ~ Relative Feuchte in Bezug auf Wasser.

dew_point() K Skalar ~ Taupunkt von Wasser.
HHV() J/kg Skalar  Brennwert des feuchten Gases.
Bimschcheck() — 4-Tupel Testfunktion fiir die Einhaltung der Abgasgrenzwerte fiir NH3,

CO, NOy und SO, mit einem Bezugssauerstoffgehalt von 11
Vol.-% nach 17. BImschV; gibt umgerechnete
Konzentrationswerte in kg/m® und einen Vergleich mit dem
Grenzwert aus (Bundesregierung, 02.05.2013).

Die mittlere spezifische isobare Wirmekapazitit C, wurde anhand der anteiligen Wirmekapazitiiten
nach einer temperaturabhingigen Regression ermittelt (VDI, 2013). Die mittlere isochore Wéarmekapazitit
wurde aus dieser Berechnung nach Gleichung 3.60 unter Beriicksichtigung der mittleren molaren Masse

M berechnet. Der Isentropenexponent x wurde durch Division als x = Cp/Cy bestimmt.

=0y — — (3.60)

Die relative Luftfeuchte hum wurde durch die Funktion rel_humity() bestimmt. Dieser wurde in

Abhingigkeit des Stoffmengenanteils von Wasser z(H,0), dem Druck und dem Sittigungsdampfdruck
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nach Gleichung 3.61 mit der Randbedingung hum < 1 ermittelt. Die Taupunkttemperatur wurde durch

Losung dieser Gleichung mit der Randbedingung hum(Tr,,) = 1 berechnet.

z(H,0) - p

h = ——————
(™) = S 10,0,1)

(3.61)

Die Gasdichte wurde nach dem idealen Gasgesetz bestimmt.

Der Brennwert eines Gasstream-Objekts folgte aus den anteiligen Reinstoffbrennwerten, wobei Am-
moniak und Kohlenstoffdioxid einen positiven und die Stickstoffoxide einen negativen Beitrag zum
Brennwert lieferten. Letztere nehmen innerhalb der Verbrennungsrechnung bei der Reduktion zu N,
Energie auf.

Die Enthalpieberechnung erfolgte nach Gleichung 3.62, wobei fiir den Dampfanteil von Wasser bei un-
tersittigter Zusammensetzung galt: v(H,O) = 1. Darin ist ¢,(T) die mittlere spezifische Wirmekapazitit
des Gases in J/(kJ K) und HHV der Brennwert in J/kg Gas.

T
h= / & (T)dT + HHV + w(H,0) - v(H,0) - h™Y (H,0) (3.62)
T

0
Die Funktion Bimschcheck() war rein deskriptiver Natur, denn damit wurden die Schadstoffmassen auf
das trockene Gasvolumen mit gegebenem Bezugssauerstoffgehalt umgerechnet und mit den gegebenen
Grenzwerten abgeglichen.
Die hier geschilderten Eigenschaften der Gasstream-Klasse erlaubten innerhalb der Verbrennungs-
rechnung eine energetische Bilanz aufzustellen und die Abgaszusammensetzung in Abhéngigkeit der
Brennstoffkomposition zu beschreiben. Staubpartikeln wurden nicht beriicksichtigt und als gesonderter

Strom der Stream-Klasse behandelt.

Stromklasse Acidstream. Bei der sauren Elution von Phosphor aus Carbonisaten oder Klarschlamma-
sche werden naheliegenderweise Sduren eingesetzt. Zur Beschreibung der Elution und der anschlieBenden
Aufreinigung der Siuren war eine weitere Stromklasse notwendig, die Informationen iiber Spezies und
Konzentration von Sduren, aber auch eluierter Kationen aufnahm. Zu diesem Zweck wurde die Stromklas-
se ,,Acidstream “ eingefiihrt, deren wichtigste Parameter und Funktionen in Tabelle 3.14 zusammengefasst
sind.

Die Massenanteile acidcomp, metalcomp und ammoniacomp wurden jeweils gemif3 der undissozi-
iertem Form angegeben, um den Ladungsausgleich sicherzustellen. Die Metalle wurden als Hydroxide
angegeben, die vollstindig dissoziierten. Damit wurde die basische Wirkung der Metalle abgebildet und
gleichzeitig die Elektroneutralitit der individuellen Komponenten sichergestellt. Ammoniak wurde im
Gleichgewicht NH; /NH3 angenommen. Wasser wurde als Solvent betrachtet und dessen Massenanteil
folgte aus der Liicke der anderen Massenanteile zum Wert 1 und einem zusitzlichen Teil, der durch
die Dissoziation der Metallhydroxide hinzukam. Salpeter- und Salzsiure wurden stets als vollstandig
deprotoniert angenommen. Fiir die anderen Sduren, Wasser und Ammoniak wurde das Gleichgewicht
anhand der implementierten Sdaurekonstanten K ; mit dem pH-Wert als Kerngroe ermittelt. Dabei wur-
den je nach Dissoziationssystem bis zu drei Sdurekonstanten verwendet (i = 1,2, 3). Die ermittelten

Gehalte fiir die dissoziierten Komponenten wurden als Molalitit berechnet, also als Stoffmenge bezogen
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Tabelle 3.14.: Relevante spezifische Parameter und Funktionen der Klasse Acidstream

Eigenschaft Dimension Objekt Beschreibung

acidcomp kg/kg 7-Array Massenanteil der sieben beriicksichtigen Sduren
Oxalsédure, Essigiure, Kohlensédure, Salpetersiure,
Phosphorsidure, Schwefelsdure und Salzsdure, angegeben
in undissoziierter Form

metalcomp kg/kg 7-Array Massenanteil der sieben beriicksichtigten Metalle
Natrium, Magnesium, Aluminium, Kalium, Calcium,
Mangan und Eisen, angegeben als deren Hydroxide.

ammoniacomp kg/kg Skalar Massenanteil von Ammoniak, angegeben als NH3

true_comp() mol/kgn,0 7-Tupel Tupel, das fiir die schwachen Siuren (ohne Salz- und
Salpetersdure), Wasser und Ammoniak die molaren
Gehalte der verschiedenen Protonierungszustinde

ausgibt.
pHO - Skalar berechnet den pH-Wert.
w_H20() kg/kg Skalar berechnet den Massenanteil von Wasser, angegeben in

undissoziierter Form.

to_Stream() Stream Funktion zur Konversion eines Acidstream-Objekts in
ein Stream-Objekt

from_Stream(S,ac)

Acidstream Funktion zur Konversion der gelosten und fluiden Phase
eines Stream-Objekts in ein Acidstream-Objekt; nimmt
als Attribut den Namen der Siure, als welche geloster
organischer Kohlenstoff interpretiert wird.

CO2_desorption() 2-Tupel separiert undissoziierte Kohlensédure aus dem
Acidstream und gibt diese als gesondertes Streamobjekt
(nur CO,) aus; berechnet, die verinderte

Zusammensetzung des Acidstream-Objekts.

auf Solventmasse. Die detaillierte Vorgehensweise zur Ermittlung der Realgehalte ist Anhang A.3 zu

entnehmen.

Die beiden Funktionen to_Stream() und from_Stream() erlaubten die Konversion der Acidstream-
Objekte in Stream-Objekte und umgekehrt. Bei der Umrechnung wurden Kohlensdure und Ammoniak
des Acidstream-Objekts mit den entsprechenden Angaben der fluiden Fraktion des Stream-Objekts ver-
kniipft. Die Metalle wurden entsprechend ihres Massenanteils als anorganischer Teil der gelosten Fraktion
betrachtet. Salpeterséaure, Essigsdure und Oxalsdure wurde in Form ihrer Elemente dem organischen Teil
der gelosten Fraktion zugeordnet. Kohlenstoff aus der Geldstfraktion wurde bei der Konversion eines
Stream-Objekts in ein Acidstream-Objekt unter Einhaltung der Elementarbilanz durch die Konzentration
einer organischen Saure beriicksichtigt. Dabei war die Angabe der organischen Sdure (Oxalsaure oder

Essigsiure) als Attribut fiir die fromStream()-Funktion notwendig.

CO, wurde innerhalb der Acidstream-Klasse als Kohlensdure betrachtet. Unter realen Bedingungen
dissoziiert die Kohlensdure im sauren Milieu zu Wasser und CO,, welches desorbiert. Die Funktion

CO2_desorption() diente dazu, diesen Vorgang abzubilden und lieferte einen CO,-Strom und einen
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Tabelle 3.15.: Relevante spezifische Parameter und Funktionen der Klasse Crystal

Eigenschaft Dimension Objekt Beschreibung

comp kg/kg 9-Array Massenanteile der verschiedenen Kristale
to_Acidstream() — Acidstream Konversion in ein Acidstream-Objekt

kohlensdureabgereicherten Strom, wobei die Abreicherung vom pH-Wert abhing.

Zur Abschitzung der Dichte pacidstream Wurde die temperaturabhéngige Dichte von Wasser zugrunde
gelegt. Fiir die Anderung durch die Massenanteile der anderen Komponenten wurden aus den Daten von
Sohnel und Novotny (1985) linearisierte Ableitungsterme % berechnet. Die Korrelation ist in
Gleichung 3.63 dargestellt.

0
PAcidstream = p(HZO’ T) + Z (m : W(l)) (3.63)

Die Stromklasse Acidstream war als wissriger, saurer, fliissiger Strom fiir die Verwendung in Eluti-
onsschritten vorgesehen.

Die Enthalpieberechnung wurde nur fiir die Berechnung des Wirmebedarfs bei Temperaturinderun-
gen beriicksichtigt. Die Enthalpiebilanzierung erfolgte unter Konversion des fraglichen Stroms in die
Stream-Klasse, sodass das dort verwendete Berechnungsmodell verwendet werden konnte. Damit wurde
gewihrleistet, dass die Enthalpieergebnisse in beiden Klassen kompatibel sind.

Bei Phosphorriickgewinnungsverfahren treten an verschiedenen Stellen Kristallisationsprozesse auf.
Innerhalb der hier geschilderten Arbeit betraf dies beispielsweise die Ausfallung von Oxalatsalzen aus
den sauren Eluaten. Fiir diese Salze ist im Gegensatz zu Kldrschlamm oder Carbonisat die chemische
Struktur weitgehend verfiigbar. Daher wurde zur Beschreibung dieser Fallungsprodukte die Stromklasse

Crystal eingefiihrt.

Stromklasse Crystal. Die Stromklasse Crystal verfiigt im Vergleich zu den drei vorher geschilderten
Stromklassen iiber eine eingeschrinkte Funktionalitiit, wie Tabelle 3.15 zeigt.

Die implementierten Kristalle, die im Parameter comp erfasst wurden, waren: Magnesiumoxalatdihy-
drat (MgC,0,-,H,0), Calciumoxalatmonohydrat (CaC,0, - H,0), Mangan(II)-oxalatdihydrat (MnC,0, -
»H>0), Eisen(Il)-oxalatdihydrat (FeC,0, - ,H,0), Calciumcarbonat (CaCO;), Calciumhydrogenphosphat
(CaHPO,), Calciumphosphat (Ca;(PO,),), Calciumsulfat (CaSO,) und Calciumhydroxid (Ca(OH),).

Die Konversionsfunktion in ein Acidstream-Objekt war notwendig, um in der Simulation die Mischung

eines kristallinen Feststoffs in einer Fliissigkeit abbildbar zu machen.

Grundlegende Prozess-Klassen

Die definierten Prozessklassen sind gemil3 ihres Anwendungsfelds hier aufgeschliisselt. Die grundle-
genden Prozess-Klassen, die iiber verschiedene Verfahrensteile Anwendung fanden, sind im Folgenden

erlautert.
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Pchanger Durch die Klasse Pchanger wurden Druckidnderungen in Pumpen, Turbinen und isenthal-
pen Drosseln abgebildet. Als zusitzliche Parameter waren der Enddruck sowie der mechanische und
Isentropenwirkungsgrad erforderlich.

Die Druckédnderung von Gasen und Dampfen wurde iiber die Entropie beziehungsweise den Isen-
tropenexponenten berechnet. Die Druckidnderungsleistung bei Fliissigkeiten wurde als Produkt des Dru-
ckunterschieds und des Volumenstroms kalkuliert. Bei zweiphasigen Eingangsstromen wurden die beiden
Phasen individuell berechnet und anschlieend zusammengefiigt. Die Energiebilanz wurde mithilfe der
Heater-Klasse ermittelt.

Als AusgangsgroBen lieferte die Klasse den komprimierten oder entspannten Strom, die innere Leistung
und die duBere Leistung, wobei bei Leistungsabgabe konventionsgemall negative Leistungen ausgegeben

wurden.

Heater Die Heater-Klasse wurde verwendet, um die Enthalpieiinderung eines Stroms bei gegebener
Wiérmezufuhr oder einer angegebenen Endtemperatur zu ermitteln. Als weitere Parameterangaben wurde
entweder ein Wiarmestrom oder die gewiinschte Endtemperatur, optional mit Angabe des Dampfzustands,
benotigt.

Die Berechnung des Wirmeiibergangs erfolgte iiber eine iterative Minimierungsstrategie. Bei einem
Ergebnis im Nassdampfgebiet wurde die entsprechende Information iiber die Dampfqualitit an den
ausgehenden Strom weitergegeben. Zusitzlich war die Berechnung der Wirme-Temperatur-Kurve (Q-T-
Kurve) verfiigbar, die fiir Pinch-Objekte benotigt wurde.

Die Klasse lieferte als Ergebnisse den Strom nach der Wirmezufuhr oder Wéarmeabfuhr und einen
ausgehenden Wirmestrom. Der ausgehende Warmestrom entsprach O W, falls das Objekt nicht iiber die

Endtemperatur, sondern den eingehenden Warmestrom definiert wurde.

Heatx FEine weitere Klasse fiir die Warmeiibertragung war die Heatx-Klasse, durch die der Wérme-
iibergang zwischen zwei Stoffstromen simuliert wurde. Daher waren zwei Eingangsstrome notwendig.
Weiterhin musste durch zwei weitere Parameter das Zielkriterium der Warmeiibertragung und optional
die minimale Temperaturdifferenz angegeben werden.

Als Auslegungskriterien konnten die Endtemperatur eines Stroms, der iibergehende Wiarmestrom oder
beide Endtemperaturen definiert werden. Zur Berechnung wurden fiir die beiden Wérmestrome je ein
Heater-Objekt angesetzt und die Wirmestrome beider Heaterobjekte in Ubereinstimmung gebracht. Bei
Festlegung beider Ausgangstemperaturen wurde dazu der zweite Eingangsmassenstrom angepasst. Ab-
schlieBend folgte eine Plausibilititspriifung des Wirmeiibergangs anhand einer vereinfachten Pinch-
Berechnung.

Als Ergebnisse waren die Strome nach dem Wirmeiibergang und der Wirmestrom verfligbar.

Streammixer Die Streammixer-Klasse wurde genutzt, um zwei Strome in einem gemeinsamen Strom
zu vereinen. Dazu mussten beide Eingangsstrome derselben Klasse angehdren. Zusétzlich zu den beiden
Strémen waren keine weiteren Parameter notwendig.

Als Enddruck wurde der niedrigere der beiden Driicke herangezogen. Die Temperatur und Zusammen-

setzung des Ausgangsstroms folgte der Massen-, Stoff- und Energiebilanz.
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Flash Die Flash-Klasse berechnete das Fliissigdampfgleichgewicht eines Stream-Objekts mit den zwei
optionalen Angaben eines neuen Enddrucks und einer Zu- bzw. Abfuhr von Wirme. Die Klasse gab einen

Dampfstrom und einen fest-fliissigen Strom aus.

Mechdew Zur Beschreibung der mechanischen Entwésserung von Klirschlamm und Carbonisaten
wurde die Mechdew-Klasse verwendet. Als zusitzliche Parameter waren die Angabe des Abscheidegrads
der Feststoffe, der Apparatetyp und fiir die Carbonisatentwésserung die Reaktionstemperatur und -zeit
einer vorherigen HTC notwendig.

Durch die Angabe des Apparatetyps wurden der spezifische Bedarf an Flockungshilfsmittel (,,Poly-
mer®), der finale Trockensubstanzgehalt sowie der volumenspezifische Energiebedarf festgelegt. Diese
typspezifischen Daten basieren auf den Angaben nach DWA (2008). Der Polymerstrom, der als Stream-
Objekt mit geldster Organik entsprechend der elementaren Zusammensetzung von Polyacrylamid model-
liert wurde, wurde mit dem zu entwissernden Strom vermischt. Daraus wurden unter Beriicksichtigung
der apparatespezifischen Angaben und des Abscheidegrads die beiden Ausgangsstrome und der Leis-
tungsbedarf ermittelt. Dabei wurde angenommen, dass die Antriebsleistung in einem externen Motor
anfiel und der Energieeintrag nicht an den zu behandelnden Strom weitergegeben wurde.

Zwei weitere Apparatetypen bildeten eine teilweise bzw. vollstindige Entwisserung einer Carboni-
satsuspension ab. Der damit erreichbare Trockensubstanzgehalt des entwisserten Materials wurde in
Abhingigkeit der HTC-Reaktionstemperatur und Filtrationstemperatur berechnet. Die Korrelation zur
Reaktionstemperatur wurde Blohse (2017) entnommen und die Verbesserung des Entwisserungsergeb-
nisses um bis zu 5 %oty durch erhohte Temperatur folgte den Ergebnissen aus Versuchsreihe FH (siehe
Seite 40).

Als Ausgangsgrof3en lieferte die Mechdew-Klasse die Leistungsaufnahme des Trennapparats, die bei-

den Ausgangsstrome sowie den notwendigen Polymerstrom, jeweils als Stream-Objekte.

SepSol Die SepSol-Klasse war eine reine Hilfsklasse, die die feste Fraktion eines Stream-Objekts
von dessen fluider und geloster Fraktion trennte. Sie fand vornehmlich innerhalb von anderen Klassen

Anwendung, bei denen eine Feststofftrennung erfolgte.

Thermaldryer Um die Berechnung des Warmebedarfs zur thermischen Trocknung eines Kldarschlamms
zur erleichtern, wurde die Thermaldryer-Klasse angelegt. Als Eingangsgrof3en waren der zu trocknende
Strom und der gewiinschte Trockensubstanzgehalt nach der Trocknung notwendig.

Die Thermaldryer-Klasse war als indirekter Warmeiibertrager konzipiert, daher wurde keine Durch-
mischung eines HeiB3gasstroms mit Dampf betrachtet, sondern nur die eingehende Wirme berechnet.
Dazu wurde iterativ die Warmezufuhr zu einem Flash-Objekt variiert, um nach der Flashberechnung den
angestrebten Trockensubstanzgehalt zu erreichen.

Dementsprechend lieferte ein Thermaldryer-Objekt je einen dampfformigen und einen fest-fliissigen
Produktstrom und den Wirmebedarf als Skalar. Auferdem war die Warme-Temperatur-Kurve zur Ein-

bindung des Wirmebedarfs in Pinch-Objekte verfiigbar.
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Pinch Um das Ausmalf} der moglichen Wiarmeintegration zur berechnen, wurde die Pinch-Klasse einge-
fiihrt. Die Pinch-Klasse nahm als Parameter eine beliebige Anzahl von Q-T-Kurven eines Heater-Objekts,
2-Tupel eines Strom-Objekts mit einer neuen Endtemperatur des Stroms und 2-Tupel aus einem Wirme-
strom mit einer angegebenen fixen Temperatur. Zusitzlich war die Angabe der minimalen Temperatur-
differenz der Warmeintegration notwendig.

Mit den eingehenden Wirmestromen wurde eine Pinch-Analyse durchgefiihrt und die kumulativen
Kurven der warmen und kalten Strome ermittelt (Ebrahim und Kawari, 2000). Unter Beriicksichtigung
der minimalen Temperaturdifferenz am Pinch-Punkt wurden der externe Kiihl- und Heizbedarf sowie
deren Temperaturniveaus bei idealer Warmeintegration ausgegeben. Ein weitere heuristische Bewertung
erfolgte nicht.

Die Ausgangsparameter eines Pinch-Objekts waren verschiedene Energiestromangaben zur Wirmein-

tegration und Wirkungsgrade der Wiarmeintegration.

HTC Die HTC-Klasse ist die Implementierung des unter Abschnitt 3.2.1 geschilderten kinetischen
Modells zur hydrothermalen Carbonisierung. Zuséatzlich zum Substrat als Stream-Klasse war die Reak-
tionszeit, die Reaktionstemperatur und eine Angabe zum Reaktionsdruck erforderlich. Die Druckangabe
war entweder als absoluter Wert oder als Differenz zum Sattigungsdampfdruck von Wasser moglich.

Die geloste und die Feststofffraktion wurden so interpretiert, wie sie in der eingehenden Stream-Klasse
aufgefiihrt wurden. Die Konversion der organisch gebundenen Elemente und der fluiden Phase folgte
den Ergebnissen nach Abschnitt 3.2.1. Der Anteil der anorganischen Komponenten, die in der Feststof-
fasche des Produkts gebunden wurden, wurde mit Ausnahme von Phosphor durch konstante Anteile
wiedergegeben. Diese konstanten Anteile sind in Tabelle 3.16 aufgelistet. Fiir Phosphor wurde eine li-
neare Regression in Abhingigkeit des Massenanteils multivalenter Metalle an der Substratfeststoffmasse
herangezogen. Der Wert fiir anorganische Schwefelverbindungen wurde auch fiir organischen Schwe-
fel angewandt. Zusétzlich zur Massen- und Stoffbilanz wurde die Energiebilanz aufgestellt, wobei die
Enthalpiedifferenz von Feed und Produkt durch einen zusitzlichen Warmestrom zu decken war. Wiar-
meverluste werden durch eine Kiihlung des Eingangsstroms beriicksichtigt. Die Kiihlung entsprach der
Temperaturdifferenz zur Umgebung von 20 °C, multipliziert mit einem konstanten Faktor. Beispielsweise
wurde der Eingangsstrom bei einer Reaktionstemperatur von 220°C und einem Verlustwirmeverhéltnis
von standardméBig eingestellten 2 % um 4 K gekiihlt.

Als Ergebnisse generierte ein HTC-Objekt den Produktstrom und die notwendige Warmezufuhr. Wei-

terhin waren verschiedene Ausbeutekenngréfen direkt abrufbar.

Prozess-Klassen zur Verbrennung

Fiir die Modellierung des Verbrennungsprozesses wurden verschiedene weitere Prozess-Klassen einge-
fiihrt, die zur Darstellung einer Klidrschlammverbrennungsanlage mit anschlieBender Stromproduktion

und Abgasreinigung notwendig waren.
Combustion Die Klasse Combustion diente zur Modellierung einer Wirbelschichtfeuerung mit zwei-

stufiger Luftzufuhr. Die notwendigen Feedstrome waren der Brennstoff, die Primérluft und die Sekundir-

luft. Zur Charakterisierung des Bettmaterials standen als einstellbare Parameter die Feststoffdichte, der
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Tabelle 3.16.: Angenommene Feststoffausbeute der Elemente i im Carbonisat Yg(i)

Element Yg(i) Begriindung/ Quelle

kg/kg
Na 0,1 Gut 16slich.
Mg 0,95  Schitzung.
Al 1,0 Multivalente Metalle sind kaum 16slich.
S 0,768 Mittelwert aus den Literaturdaten nach Tabelle 3.8.
Cl 0,25  Gut 16slich.
K 0,3 Nach Funke (2015)
Ca 0,99 Multivalente Metalle sind kaum 16slich.
Mn 0,995 Multivalente Metalle sind kaum 16slich.
Fe 1,0 Multivalente Metalle sind kaum 16slich; Ubereinstimmung mit eigenen Daten.

Sauterdurchmesser, die Schiittungshohe im ruhenden Zustand und das Massenverhéltnis von Bettmaterial
zu Brennstoft zur Verfiigung. AuBlerdem konnte die Verweilzeit des Brennstoffs im Brennraum und der
Enddruck eingestellt werden. Fiir diese Parameter war eine Voreinstellung vorhanden. Zusétzlich war
die Rauchgastemperatur einstellbar. In diesem Fall wurde angenommen, dass in die Verbrennungsanlage
bereits Wirmeiibertrager mit Dampferzeugung eingebaut waren und eine Wirmeauskopplung stattfand.

Basierend auf diesen Parametern wurde innerhalb der Combustion-Klasse die Querschnittsflache der
Schiittung berechnet. Weiter wurde angenommen, dass der Brennstoff und die Sekundérluft {iber dem
Wirbelbett eingebracht wurden, wihrend die Primérluft von unten einstromte und damit die Fluidisation
bewirkte. Der Druckverlust tiber dem Wirbelbett wurde anhand des statischen Drucks iiber das Bettmateri-
al und den Brennstoff kalkuliert. Weiterhin wurde gepriift, ob die Priméarluftgeschwindigkeit ausreichend
fiir die Bettfluidisation war (VDI, 2000; Ergun, 1952).

Innerhalb der Verbrennungsrechnung wurde angenommen, dass ein vollstdndiger Ausbrand stattfand.
Fiir die Berechnung der gasférmigen Emissionen wurden vereinfachte Korrelationen gebildet. Fiir die
Schwefeldioxidemissionen wurde angenommen, dass organisch gebundener Schwefel vollstindig in die
Gasphase iiberging, wihren anorganisch gebundener Schwefel in der Verbrennungsasche verblieb. Die
Stickoxidemissionen wurden als NO zusammengefasst. Aufgrund der relativ niedrigen Verbrennungstem-
peratur und der Luftstufung wurde angenommen, dass 0,5 % des Brennstoff-Stickstoffs zu Stickoxiden
konvertierte und thermisches oder promptes NOx vernachldssigbar war (Sanger et al., 2001; Shimizu
und Toyono, 2007). Die Emissionen von Kohlenstoffmonoxid wurde als sigmoidale Funktion in Abhén-
gigkeit des Luftverhiltnisses abgeschitzt. Dieser Korrelation basiert lose auf den Ergebnissen von Pang
et al. (2018). Es wurde fiir die Staubemissionen angenommen, dass 50 % der Staubmasse innerhalb der
Verbrennungsanlage abgeschieden wurde und der Rest durch SekundirmaBnahmen zur Entstaubung ent-
fernt werden musste. Die elementare Zusammensetzung der Asche wurde dabei als homogen betrachtet.
Kohlenstoff wurde komplett zu CO oder CO, umgesetzt. Ammoniak wurde vollstandig mit Sauerstoff zu
Wasser und molekularen Stickstoff konvertiert. Lachgasemissionen (N,O) wurden nicht betrachtet.

Zur Plausibilitdtspriifung wurde das primére und sekundire Luftverhéltnis A,nm und Aok berechnet

und gepriift. Fiir die Primérluft war ein unterstochiometrisches Luftverhéltnis gefordert, da ansonsten
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mit hohen NO,-Emissionen zu rechnen wire (Werther und Ogada, 1999). Insgesamt war ein Luftverhalt-
nis von 11,8 gefordert. Weiterhin erfolgte eine Uberpriifung der adiabaten Verbrennungstemperatur,
die bei mindestens 850°C liegen sollte und 950°C nicht iibersteigen sollte, wenn keine Wirmeabfuhr
implementiert wurde.

Nach Losung der Massen- und Energiebilanzen lieferte ein Combustion-Objekt den Rauchgasstrom als
Gasstream-Objekt, zwei Aschestrome als Stream-Objekte sowie einen Wirmestrom als Q-T-Linie, falls

die Gasaustrittstemperatur vorgegeben wurde.

Comb_w_Rec Die Comb_w_Rec-Klasse ist eine Erweiterung der Combustion-Klasse mit Implemen-
tierung einer Rauchgasrezirkulation in die Primérluft der Verbrennung. Als Parameter nahm diese Klasse
ein Combustion-Objekt fiir die Verbrennungsparameter, ein Pchanger-Objekt fiir die Rekompression des
Rauchgases und das Rauchgasrezirkulationsverhéltnis Rgrg.

Die Zusammensetzung und die Temperatur des rezirkulierten Abgases wurde iterativ berechnet. Aul3er-
dem wurde die Leistungsaufnahme fiir die Kompression innerhalb der Rauchgasrezirkulation ermittelt.

Ansonsten wurden dieselben Ergebnisse bereitgestellt wie bei derr Combustion-Klasse.

Combustion_air_control Um die Frischluftmenge der Verbrennung auf ein gewiinschtes Luftver-
hiltnis anzupassen, wurde die Hilfsklasse Combustion_air_control eingefiihrt. Als Parameter waren der
Brennstoffstrom, die zwei Gasstrome fiir die Primir- und Sekundérluft und die zugehorigen Luftverhalt-
nisse bendtigt. Weiterhin konnte das Rauchgasrezirkulationsverhiltnis angegeben werden.

Unter der Annahme einer vollstindigen und schadstofffreien Verbrennung wurden die Massenstrome
der Primér- und Sekundérluft so angepasst, dass bei dem angegebenen Brennstoff die angezielten Werte
fiir das Luftverhiltnis erreicht wurden. Im Falle einer Rauchgasrezirkulation wurde die frische Primérluft
entsprechend der zuriickgefiihrten Sauerstofffracht weiter verringert.

Als Ausgangsstrome lieferte die Klasse die Massenstrome fiir die Primér- und Sekundérluft als skalare

Werte, mit denen die entsprechenden Luftverhéltnisse erreicht wurden.

Boiler Die Boiler-Klasse modellierte einen Dampferzeuger mit vorgegebenen Dampfparametern unter
Angabe einer Wirmequelle sowie der Temperatur und den Dampfanteil des Speisewassers.

Die Wirmequelle konnte entweder ein heifler Stoffstrom oder ein Wirmestrom sein. Bei einem Stoff-
strom als Wiarmequelle konnte die Temperatur des Wassers vor und nach der Wiarmezufuhr direkt oder
als Differenz zur Temperatur der Wirmequelle erfolgen, wobei von einem Gegenstromwirmeiibertrager
ausgegangen wurde. Der Dampfmassenstrom wurde als Ergebnis der Energiebilanz kalkuliert.

Damit wurden der generierte Dampf und das Speisewasser als Stream-Objekte und ggf. die gekiihlte

Wirmequelle in Form ihrer urspriinglichen Klasse berechnet und ausgegeben.

CRC Der Wirmekraftprozess in Form eines Clausius-Rankine-Cycles infolge einer Kldrschlammver-
brennung wurde durch die CRC-Klasse berechnet. Diese nahm dieselben Eingangsparameter wie die
Boiler-Klasse und zusitzlich die Kondensationstemperatur im Kreislauf sowie die isentropen und mecha-
nischen Wirkungsgrade der Dampfturbine und der Speisewasserpumpe. Zudem bestand die Moglichkeit,

den Prozess mit einer Zwischeniiberhitzung mit Einfilhrung eines Mitteldruckniveaus zu kalkulieren.
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3. Versuchsdurchfiihrung

Die vier Zustandsanderungen Speisewasserkompression, Warmezufuhr mit Dampferzeugung, Entspan-
nung mit Stromgewinnung und Dampfkondensation wurden durch zwei Pchanger-Objekte, ein Boiler-
Objekt, und ein Heater-Objekt berechnet. Der Dampfmassenstrom wurde anhand der Wiarme und der
spezifischen Enthalpieinderung das Wassers berechnet. Der Mitteldruck py; im Falle einer Zwischen-
iberhitzung wurde so berechnet, dass die Dampfaustrittstemperatur der ersten Turbine der Verdampfung-
stemperatur vor der ersten Turbine entsprach.

Die vier Prozessobjekte waren inklusive all ihrer Eigenschaften als Ergebnis eines CRC-Objekts ver-
fligbar. Dariiber hinaus war der elektrische Wirkungsgrad des Prozesses und die elektrische Nettoleistung

verfiigbar.

E_filter Zur Staubabscheidung wurden die zwei Prozess-Klassen E_filter und Fabric_filter eingefiihrt.
Als Eingangsstrome wurden fiir den E_filter ein zu reinigender Gasstrom und ein Feststoffstrom fiir
den abzuscheidenden Staub benétigt. Zur Berechnung konnten die voreingestellten Parameter fiir den
Abscheidegrad, den volumenspezifischen elektrischen Energiebedarf und den Druckverlust angepasst
werden.

Der Leistungsbedarf wurde aufgrund des Gasvolumenstroms ermittelt. Die Abscheidung wurde durch
eine Teilung des Partikelstroms anhand des Abscheidegrads dargestellt. Somit lieferte die E_filter-Klasse
vier Ergebnisse: Das gereinigte Abgas, der abgeschiedene und der emittierte Aschestrom und eine elek-

trische Leistung fiir die Gasreinigung.

Fabric_filter Die Funktionalitét der Fabric_filter-Klasse entspricht der weitgehend der E_filter-Klasse,
jedoch ohne elektrische Leistungsaufnahme. Der Energieverbrauch eines Tuchfilters wurde in Form des

Druckverlusts beriicksichtigt, welcher frei einstellbar war.

Scrubber Die Prozess-Klasse Scrubber diente der Darstellung der Entschwefelung von Rauchgas
durch absorptive Bindung von Schwefeldioxid nach Oxidation mit Luftsauerstoff zu Schwefeltrioxid
in einem erdalkalireichen Strom nach Gleichung 3.64. Als Eingangsparameter waren der der zu reini-
gende Gasstrom, ein Absorbensstrom als Acidstream-Objekt, eine skalare Entschwefelungseffizienz, ein

Absorbensiiberschussverhiltnis und ein Druckverlust notwendig.

Me?* (1) + 3H,0(1) + SO (g) + %Oz(g) — MeSOu(1) + 2H;0%(1) (3.64)

Der Massenstrom des eingehenden Absorbens wurde so angepasst, dass unter Beriicksichtigung der
eingehenden Erdalkalikonzentrationen das Absorbensiiberschussverhiltnis eingehalten wurde. Die Stoff-
bilanz wurde anhand der angegeben Entschwefelungseffizienz berechnet. Die Desorption von CO, in die
Gasphase bei Verwendung eines carbonathaltigen Absorbens wurde unter Zuhilfenahme der entsprechen-
den Funktion der Acidstream-Klasse beriicksichtigt. Weitere Phaseniibergange, wie etwa eine Zunahme
der Gasfeuchte wurden nicht beriicksichtigt.

Als Ergebnisse lieferte ein Scrubber-Objekt das beladene Absorbens und das entschwefelte Abgas als
Strom-Objekte.
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3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

Chimney Abgaskamine wurden innerhalb der Klasse Chimney in einem vereinfachten Modells berech-
net. Die beriicksichtigten Eingangswerte waren der zu emittierende Abgasstrom, die Kaminhthe sowie
Druck und Temperatur der Umgebungsluft.

Im Zuge der Berechnung wurde iiberpriift, ob der Abgasdruck am Kaminaustritt den Umgebungsdruck
iiberstieg (Junge, 2015). Andernfalls wurde eine Fehlermeldung ausgegeben. Der Abgaszustand am
Kaminaustritt wurde durch eine isenthalpe Druckinderung mithilfe eines eingebetteten Pchanger-Objekts

ermittelt.

Prozess-Klassen zur Filtration und Elution

Fiir die Filtration und saure Elution der Carbonisatsuspension wurden Prozessschritte modelliert, die
eine technische Umsetzung der Laboruntersuchungen geméfl Abschnitt 3.1.3 darstellt. Hierzu wurden
die im Folgenden erlduterten Prozess-Klassen eingefiihrt. Fiir die saure Elution an Klarschlammasche,
die nicht Teil der hier geschilderten Laborversuche war, eine Prozess-Klasse zur sauren Elution in einem

kontinuierlichen Riihrkessel eingefiihrt.

Filtration Die Klasse Filtration erméglichte die Ubertragung der Laborergebnisse zur Carbonisatfil-
tration in das Prozessmodell. Es wurde dadurch eine druckgetriebene Kuchenfiltration simuliert, wie sie
durch Band-, Teller- oder Trommelfilter erreicht werden kann. Dazu waren verschiedene Kuchenparame-
ter, die Filtrationstemperatur und der filtratseitige Druck einstellbar. Als zu filtrierende Suspension wurde
ein Stream-Objekt akzeptiert.

Sofern die Filtrationstemperatur von der Suspensionstemperatur verschieden war, wurde mittels ei-
nes Heater-Objekts der Wirmebedarf ermittelt. Die Trennung erfolgte durch ein Mechdew-Objekt unter
Beriicksichtigung der HTC-Reaktionsbedingungen, durch das auch der Trockensubstanzgehalt des Ku-
chens ermittelt wurde. Eine Kuchenkompressibilitidt oder Wechselwirkungseinfliisse waren im Modell
nicht beriicksichtigt. Eine Anpassung an diese Effekte musste iiber die Parameter der Kuchenfiltration
erfolgen. Mithilfe der Kuchengleichung 3.1 wurde unter Beriicksichtigung des Kuchenwiderstands, des
Filtermittelwiderstands, der Kuchenhohe, des Druckunterschieds von Suspension zum Filtrat und der
Filtratviskositét die Filtrationsdauer bestimmt. Die Filtratviskositdt wurde vereinfacht als Viskositdt von
Wasser angenommen, die durch eine temperaturabhingige Korrelation bestimmt wurde (Gmehling et al.,
2019). Mit dem Suspensionsvolumenstrom und der Filtrationszeit wurde die notwendige Filterfliche
berechnet (Stief, 1997).

Somit lieferte ein Filtration-Objekt je einen Stoffstrom fiir den Filterkuchen und das Filtrat. Als weitere

KenngroBen wurden die Filterfliche und -zeit verfiigbar.

Cake_Washing Die Kuchenwische nach der Filtration oder nach der sauren Elution wurde mit der
Klasse Cake_Washing modelliert. Als apparatetechnisches Konzept lag eine Verdrangungskuchenwische
zugrunde. Als Parameter waren der zu waschende Kuchen und das Waschwasser als Stoffstrome anzuge-
ben. Dariiber hinaus wurden Kenndaten der Kuchendurchstromung und der Fliissigkeitsdurchmischung
beriicksichtigt. Weiterhin konnte optional der Waschwassermassenstrom iiber ein Volumenverhiltnis zum

Fluidvolumen des Kuchens angepasst werden.
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3. Versuchsdurchfiihrung

Fiir die Kuchenfiltration wurde angenommen, dass die Kuchenfeuchte wihrend der Filtration konstant
blieb. Dabei wurde von einer Verdrangungswische ausgegangen, in der die vorliegende Fliissigkeit in den
Kuchenporen durch zustromendes Waschwasser ausgespiilt und ersetzt wurde und keine Aufwirbelung
des Filterkuchens stattfand. Gemaf3 Anlauf (2019) kann die Verdrdngungswische in Abhingigkeit des Vo-
lumenverhéltnisses von Waschwasser zur Kuchenfliissigkeit in verschiedene Bereiche eingeteilt werden.
Diese Abhingigkeit wurde durch drei justierbare Parameter abgebildet und eine Kuchenwascheffizienz
Nwische €rmittelt (sieche Abbildung 3.6). Dabei steht nwische fiir den Volumenanteil der durch Waschwas-
ser ersetzten Kuchenfliissigkeit. Die Zusammensetzung und Mengen des gewaschenen Kuchens und des
Waschwassers wurde unter Beriicksichtigung der Wascheffizienz berechnet.

Die Ermittlung der Stoffstromzusammensetzung von Filterkuchen und permeiertem Waschwasser
startete mit der Separation der fluiden und festen Phase des frischen Kuchens mittels eines internen
SepSol-Objekts. Das Fliissigvolumen an Kuchenwaschwasser wurde bestimmt und anhand des gegebenen
Waschwasserverhiltnisses und den Kenndaten der Kuchendurchstromung die Wascheffizienz berechnet
(vgl. Abbildung 3.6). Der Fliissigkeit des Kuchens wurde gemil3 der Wascheffizienz geteilt und entweder
dem Permeat oder dem gewaschenen Kuchen zugeschlagen. Der Verbleib von Waschwasser wurde so
verteilt, dass das Fliissigkeitsvolumen innerhalb des Kuchenwassers konstant blieb. Die Filterflache und
die Waschdauer wurden analog zur Filtration-Klasse bestimmt.

Die resultierenden Strome waren der gewaschene Kuchen, das verbrauchte Waschwasser, und gegebe-

nenfalls das im Massenstrom angepasste frische Waschwasser.
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Abbildung 3.6.: Kuchenwascheffizienz nwische in Abhingigkeit des Waschwasserverhiltnisses nach Anlauf (2019)
und als abgeleitetes Modell der Cake_Washing-Klasse

Leach Die Berechnung der Durchstromung bei der sauren Elution nach der Kuchenwésche innerhalb der
Leach-Klasse nutzte dieselben Parameter wie in der Filtration- und Cake_Washing-Klasse. Zusitzlich
waren Parameter fiir eine Fliissigkeitskompression integriert. Spezifisch fiir die saure Elution wurde

eine Elutionssédure als Acidstream gefordert. Die Elutionszeit und das massenbezogene Sdure-Feststoff-
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3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

Verhiltnis waren einstellbar und es war moglich, vorangegangene Elutionsausbeuten anzugeben, was fiir
einen mehrstufigen Prozess von Bedeutung war.

Als Randbedingung wurde angenommen, dass der organische Feststoff und der inerte Anteil der Anor-
ganik durch die Elution unberiihrt blieb. Fiir die Durchstrémung wurde eine ideale Verdrangung angenom-
men. Die Losung anorganischer Bestandteile wurde durch elementspezifische Ausbeuten in Abhéangigkeit
der molaren Sdurekonzentration und der Elutionszeit ermittelt. Die Abhiingigkeit basierte auf den Ergeb-
nissen nach Abschnitt 4.4.5. Falls eine mehrstufige Elution vorgesehen war, wurde ein Hystereseeffekt
vorheriger Elutionsschritte beriicksichtigt. Die effektive Elutionsausbeute des berechneten Objekts fiir
ein Element i Y°T (i) wurde anhand der Gesamtausbeute Y'°?(i) und der vorherigen Ausbeute Y (i)
aus Gleichung 3.65 abgeleitet. Der Trockensubstanzgehalt des Kuchens wurde als konstant modelliert.
Die Zusammensetzung des Eluats wurde durch den mit gelosten Komponenten angereicherten Eluenten
abgebildet. Die optionale Festlegung der Elutionszeit passte den Siuredruck an und kalkulierte dadurch
eine schnellere oder langsamere Durchstromung. Die Festlegung des Sédure-Feststoff-Verhéltnisses jus-
tierte den Massenstrom des frischen Eluenten. Der Wiarmebedarf bei einer Elutionstemperatur, die von

Feed-Temperaturen abwich, wurde iiber ein integriertes Heater-Objekt ermittelt.

Ytotal(i) _ YO (1)

eff 2\ _
= 1 =Yo(i)

(3.65)

Das Eluat wurde als Acidstream ausgegeben, der aus einer Mischung des verdriangten Kuchenwassers
und des Eluenten erstellt wurde. Weiterhin wurden die Kompressionsleistung und der Wiarmebedarf

ausgegeben. Auflerdem waren die Elutionsflache und die Ausbeuten fiir weitere Berechnungen verfiigbar.

Leach_CSTR Zur sauren Elution von Kldrschlammaschen werden als Reaktorkonzepte Stromungs-
rohre oder Riihrkessel verwendet. Die fiir die Leach-Klasse essentiellen Parameter der Kuchenfiltration
waren somit hier nicht anwendbar. Daher wurde die Leach_ CSTR-Klasse eingefiihrt, bei der der Dru-
ckunterschied direkt angegeben wurde und nicht auf einer Kuchendurchstromung beruhte.

Die Berechnung der Klasse und die Ausgangsparameter waren ansonsten identisch mit der Leach-
Klasse. Anstatt der nicht anwendbaren Filterfliche wurde das Reaktorvolumen angegeben.

Auch die ausgegebenen Ergebnisse entsprechen der Leach-Klasse.

Prozess-Klassen zur Produktaufreinigung

Fiir die Simulation der Aufreinigung der erzeugten Phosphorsidure wurden die im Weiteren geschilderten
Prozess-Klassen eingefiihrt. Diese wurden ebenfalls fiir die Modellierung der Wiederaufbereitung von

Eluaten eingesetzt.

Crystallizer Die Klasse Crystallizer diente zur Berechnung der Ausféllung von Salzen aufgrund iiber-
schrittener Loslichkeitsprodukte. Als Feed wurde ein Acidstream gefordert und als Parameter wurden
Druck, Temperatur und Leistungsspezifikationen einer eventuell erforderlichen Forderpumpe verwen-
det. Weiterhin wurde ein Sattigungskennwert zur Verfiigung gestellt, durch den eine vom berechneten

Gleichgewicht abweichende, unvollstindige Kristallisation abgebildet werden konnte.
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Die Berechnung basierte auf den Loslichkeitsprodukten der in der Stromklasse Crystal verfiigbaren
Salze (siehe Seite 72). Die Berechnung der Ionenaktivitét ist im Abschnitt A.5 genauer geschildert und
bezog sich auf die Molalititen der jeweiligen Ionen genau eines Protonierungszustands. Damit konnte
auch die pH-Abhingigkeit von Loslichkeiten wiedergegeben werden, da die Sdureprotonierung vom
pH-Wert abhing. Die Masse und Zusammensetzung des Niederschlags wurde durch eine numerische,
multivariate Nullstellenfindung gel6st.

Als Ergebnis lieferte die Klasse einen Acidstream nach der Fillung, das gefillte Salz als Crystal-Objekt

und je nach Prozesskonfiguration Bedarf fiir Warme und elektrische Leistung.

CCrystallizer Die CCrystallizer-Klasse (,,Controlled Crystallizer*) war eine Erweiterung der Crystallizer-
Klasse mit der Moglichkeit, Komponenten durch die Zugabe eines Féllungsreaktanden auszufillen. Dazu
waren als Eingangsparameter der zu behandelnde Acidstream, ein Fillungsreaktand als Acidstream-
oder Crystal-Objekt, der Name einer zu fillenden Komponente sowie die gewlinschte Féllungseffizienz
notwendig.

Beispielsweise war es auf diese Weise moglich, Oxalsdure zu 98 % durch die Zugabe von Calciumcar-
bonat auszufillen und die notwendige Menge an Féllungsreaktand zu ermitteln. Nebenféallungsprodukte
wurden bei dieser Vorgehensweise ebenso ermittelt, wie innerhalb der zugrunde liegenden Crystallizer-

Klasse. Die Ausgangsparameter entsprechen denen der inneren Klasse.

lonexchange Kationenaustauschanlagen wurden durch die Klasse lonexchange modelliert. Die Klasse
wurde so konzipiert, dass sequentiell Beladung, Spiilung und Regeneration erfolgten. Als Eingangstrome
waren die zu behandelnde Losung, die Regenerationslosung und die Spiilfliissigkeit als Acidstream-
Objekte notwendig. Die Einstellung der Parameter zur Beschreibung der Durchstromung und des Ionen-
austauschharzes war optional, ebenso wie die Entfernungseffizienz. Aulerdem war als weiteres Ausle-
gungskriterium die Beladungszeit des Ionenaustauschers anpassbar.

Eine detaillierte Erlduterung der Berechnung der lonenaustauscher-Klasse findet sich im Anhang A.S5.
Zusammenfassend wurde die Massenbilanz fiir den zu reinigenden Strom iiber den lonenaustausch der
Kationen durch Protonen gelost. Als Kationen wurden die Metalle und Ammonium betrachtet, wobei Am-
moniak als vollstdndig protoniert angenommen wurde. Die Spiillosung wurde als ideale Propfenstromung
betrachtet und die dabei anfallende Losung mit der gereinigten Losung kombiniert. Der Regenerantmas-
senstrom wurde an die Ladung der entfernten Kationen angepasst und beriicksichtigte einen Uberschuss-
faktor Brex. Die hydrodynamische Berechnung wurde mit der Ergun-Gleichung fiir die Durchstromung
von Festbetten durchgefiihrt (Ergun, 1952).

Die Produktstrome dieser Klasse waren damit der Produktstrom aus gereinigter Sdure und Spiillosung
und die verbrauchte Regenerationslosung. Als weitere Ergebnisse wurde die Anzahl mindestens notwen-
diger paralleler Ionenaustauscher fiir einen kontinuierlichen Ablauf und die gesamte Prozesszeit inklusive
Spiilung und Regeneration ausgegeben. Des Weiteren wurde die eventuell notwendige Kompressionsleis-

tung ermittelt.

Vacuum_Evaporator Zur Konzentrierung von Sdurelosungen wurde die Vacuum_Evaporator-Klasse

eingefiihrt. Das apparatetechnische Pendant zu dieser Klasse sind kommerziell verfiigbare, elektrisch
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betriebene Vakuumverdampfer zur Behandlung von Prozesswissern mit mechanischer Briidenkompres-
sion. Die Eingangsparameter waren der behandelnde Strom als Acidstream, der finale Wasseranteil des
Konzentrats und der spezifische Leistungsbedarf bezogen auf den Briidenmassenstrom.

Der abzutrennende Gasstrom wurde durch desorbiertes CO, und Wasserdampf abgebildet. Anhand
dieses Massenstroms wurde die Leistungsaufnahme kalkuliert. Die Temperatur und der Druck wurden

als identisch zum Eingangsstrom angenommen.

Rezi_condititioner Die Prozess-Klasse Rezi_conditioner diente dazu, Verluste einer oder mehrerer
Saurekomponenten wihrend der Elution und Aufreinigung durch einen Seitenstrom zu kompensieren
und die urspriingliche Sdurekonzentration wiederherzustellen. Beispielsweise konnte auf diese Weise
ein Eluatstrom so behandelt werden, dass die urspriingliche Sdurekonzentration des Eluenten wieder
erreicht wurde. Als Eingangsparameter war der zu behandelnde Strom erforderlich. Weiterhin musste
fiir jeden Seitenstrom die Sdurekomponente benannt werden, ein Acidstream-Objekt gegeben und die
Zielkonzentration nach der Konditionierung benannt werden.

Die Massenstrome der Seitenstrome wurden entsprechend der Anforderungen angepasst. Das aus Mi-
schung dieser Strome generierte Zwischenergebnis wurde mittels eines integrierten Vacuum_Evaporator-
Objekts auf gewiinschte Konzentration aufkonzentriert.

Somit wurden durch diese Klasse die notwendigen Seitenstrome, die Leistungsaufnahme durch den

Vakuumverdampfer und die beiden Ausgangsstrome ausgegeben.

Prozess-Klassen zur Faulung

Die anaerobe Faulung mit Produktion von Biogas aus Prozesswissern der HTC wurde mithilfe von zwei
Klassen abgebildet.

Digestion Die Faulung selbst stellte die Klasse Digestion dar. Als Eingangsgroflen waren der zu
behandelnde Strom sowie die Temperatur und die Reaktionszeit wihrend der vorhergehenden HTC
erforderlich. Aulerdem konnte die Verweilzeit in der Faulung in Tagen angepasst werden. Aus praktischen
Griinden wurde hier auf die SI-Konformitét verzichtet.

Zur Abschitzung des Warmebedarfs wurde von einer mesophilen Fermentation bei 38 °C ausgegangen.
Die spezifische Methanausbeute wurde nach Gaur et al. (2020) in Abhéngigkeit der HTC-Bedingungen
abgeschitzt und bezog sich auf die absolute CSB-Fracht des Feedstroms. Der Volumenanteil von CO, im
Biogas wurde nach Gleichung 3.66 in Abhéngigkeit des CSB und TOC des Feed abgeschitzt (Franco et al.,
2007; Danso-Boateng et al., 2015¢). Die Emission von anderen Gasen, wie etwa Schwefelwasserstoff,
wurde vernachléssigt.

3 CSBy

X(CO2) = 76 756,

(3.66)

Als Ausgangsstrome wurden der Gérriickstand des Prozesswassers und ein Biogas ausgegeben, wobei
das Biogas nicht in einer Stromklasse, sondern als Tupel mit den Massenstromen von Methan und CO,,

der Temperatur und dem Druck ausgegeben wurde.
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Biogas_CHP Die Klasse Biogas_ CHP berechnete mit gegebenem Biogasstrom und Wirkungsgraden
die elektrische und thermische Leistung eines Biogas-BHKW. Der Biogasstrom war in der Form erfor-
derlich, wie durch die Digestion-Klasse geliefert. AuSerdem war das Luftverhiltnis einstellbar.

Die elektrische und thermische Leistung wurde bezogen auf den Heizwertstrom des im Biogas enthal-
tenen Methans kalkuliert. Zuséatzlich wurde die dafiir benotigte Menge an Verbrennungsluft sowie die
Zusammensetzung und die Temperatur des Abgases bei idealer Verbrennung kalkuliert.

Somit lieferte die Klasse die thermische und elektrische Energie, jeweils als skalare Werte, sowie die

Verbrennungsluft und das Abgas als Gasstream-Objekte.

3.2.3. Beschreibung der drei Vergleichsszenarien

Folgende drei Szenarien zur thermischen Verwertung von Kldrschlamm mit Phosphorriickgewinnung

wurden modelliert:

Szenario 1: HTC und saure Elution aus dem Carbonisat, Verbrennung des Carbonisats und anaerobe

Fermentation des HTC-Prozesswasser.
Senzario 2: Monoverbrennung von Klirschlamm und saure Elution aus der Verbrennungsasche.

Szenario 3: HTC, Verbrennung des Carbonisats, saure Elution aus der Verbrennungsasche und anaerobe

Fermentation des HTC-Prozesswasser.

Zum Zwecke der Vergleichbarkeit wurden einige Prozessparameter in allen Szenarien als identisch

angenommen. Diese sind im Folgenden aufgelistet:

* Der mechanische und der Isentropenwirkungsgrad von Pumpen wurden jeweils auf 0,9 festgelegt.
Bei Gaskompressoren wurden fiir den mechanischen und Isentropenwirkungsgrad 0,80 und 0,90

angenommen und bei der Gasturbine auf 0,95 und 0,90 festgelegt.

« Das Eluent-/Feststoffverhiltnis der sauren Elution betrug jeweils 15 m3/m>.

* Die Dampfparameter des Warmekraftprozesses, durch den die Verbrennungswirme zur Strompro-
duktion genutzt wurde, waren 40 bar und 400 °C. Diese Dampfparameter sind den Klérschlamm-
monoverbrennungsanlagen in Hamburg und Miinchen entlehnt (Roskosch und Heidecke, 2018).
Der Dampf wurde in zwei Stufen mit Zwischeniiberhitzung entspannt. Die Dampfkondensation
fand bei 298,15 K statt.

* Zum Antrieb der Wirmekraftprozesses wurde die Wérme genutzt, die bei der Abkiihlung des
Rauchgases auf 150°C anfiel.

* Wirmebedarf oder Abwérme unter 60 °C wurden in der Energiebilanz mangels exergetischer Nutz-

barkeit generell nicht beriicksichtigt.
* 20 % des Rauchgases wurden in die Verbrennung rezirkuliert.

¢ Das Sauerstoftverhiltnis der Primirluft A, betrug 0,5, wobei der Sauerstoffanteil des rezirku-
lierten Rauchgases beriicksichtigt wurde. Bei der sekundiren Luftzufuhr wurde das Luftverhiltnis

Asek auf 1,2 festgelegt.
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3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

* Soweit zutreffend wurde innerhalb der HTC 20 % des durch Filtration abgetrennten Prozesswassers

rezirkuliert.
¢ Die Reaktionstemperatur Jyrc betrug 230°C und die Reaktionszeit Tgtc 180 min.

* Fiir die Einengung der Sduren mittels mechanisch angetriebener Vakuumverdampfung wurde ein
spezifischer Energiebedarf von 180 kJ/kg verdampftes Wasser angenommen. Dies entspricht nach
Liang et al. (2013) und Zhou et al. (2014) etwa dem Energiebedarf bei einer Temperaturdifferenz

von 15 K in einem Vakuumverdampfer.

Die Benennung der Prozessobjekte erfolgte durch ein Kiirzel mit aufsteigender Nummer. Die Ausgangs-
strome eines Prozessobjekts erhielten als numerischen Indikator den niachsthdheren Wert. Prozessobjekte
mit gleicher Bezeichnung in verschiedenen Szenarien wiesen identische Prozesseinstellungen auf, konn-
ten aber aufgrund unterschiedlicher Eingangstrome abweichende Ergebnisse generieren.

Der fiir alle Szenarien zugrundeliegende Kldrschlammstrom SS_01 stellte einen nicht entwésserten
Faulschlamm aus einer Kldranlage mit eisenbasierter Phosphoreliminierung dar (siehe Tabelle 3.17). Die
Klarschlammtrockenmasse von rund 15.800 t/a liegt in der GroBenordnung der Verbrennungskapazitit
einer kleineren Monoverbrennungsanlage (Roskosch und Heidecke, 2018). Bezogen auf das Gesamtklr-
schlammaufkommen in Deutschland entspricht dies 0,91 % (Destatis, 2021).

Die organische Zusammensetzung orientierte sich an den Werten der in Tabelle 3.8 genannten Un-
tersuchungen. Die Zusammensetzung der Asche war an die Ergebnisse von Kriiger und Adam (2014)
angelehnt. 94,7 % des Phosphors wurden als im Feststoff gebunden angenommen, der Rest lag gelost vor.
Die Zusammensetzung in der gelosten Organik wurde so gewihlt, dass sich ein CSB von 0,99 g/lpw und
ein TOC von 0,26 g/lpw ergab. Die geloste Anorganik wurde vornehmlich als geldstes Natriumchlorid

(NaCl) angenommen.

Szenario 1: HTC und integrierter Phosphorriickgewinnung Das VerfahrensflieBbild des ersten
der auf Seite 62 erwihnten Szenarien ist in Abbildung 3.7 dargestellt. Als Startmaterial wurde Faul-
schlamm angenommen (SS_01). Die mechanische Entwisserung erfolgte im Apparat Dew_01 unter
Polymereinsatz Poly_01. Das Prozesswasser PW_02 wurde nicht weiter betrachtet, da dies als Riickbe-
lastung der Kldranlage, nicht der Klirschlammbehandlung, sondern der Abwasserreinigung zugeordnet
wurde. Der Druck des entwésserten Klarschlamms wurde durch die Pumpe Pump_02 erhoht. Dabei
entsprach der Druck des komprimierten Stroms SS_03 dem Druck wihrend der HTC.

Die folgende Verfahrenslinie betrifft die hydrothermale Carbonisierung inklusive Wirmeriickgewin-
nung und Entwiasserung. Der komprimierte Schlamm SS_03 wurde mit rezirkuliertem Prozesswasser
PL_03, das durch die Pumpe Pump_03 komprimiert wurde, vermischt und durch den Wiarmeiibertrager
Heat_04 erwiarmt. Der vorgewidrmte Schlamm SS_05 wurde dem HTC-Reaktor HTC_05 zugefiihrt, wo
die thermische Konversion des Schlamms zum feuchten Carbonisat HC_06 stattfand. Die Reaktionsbe-
dingungen im Standardfall lagen bei 220°C und 3 h. Der Reaktionsdruck pyrc wurde auf das 1,2-fache
des Wassersattdampfdrucks eingestellt. Das Carbonisat wurde iiber drei Druckstufen entspannt und dabei
die Gasphasen Gas_07, Gas_08 und Gas_09 abgezogen, wobei Gas_07 hauptsichlich aus CO, bestand.
Das Verhiltnis der Druckniveaus p(Flash_06)/p(Flash_07) = 0,36 und p(Flash_07)/p(Flash_08) =2 wird

85



3. Versuchsdurchfiihrung

Heat_09a

Q11 ,
) HC_10 HC_11

PL_11

N A Q05 Lo
= o >
P_02
= SS_01 SS_02 } s5_03 \E/ ss_05 HC_06 _
W \_/ - -

Heat_04 HTC_05 Flash_06 Flash_07 Flash_08 Pump_09 BFil_10
P_04 P_10

PL_04 PL_1ire PL_1lout

N\

Pump_03

P12 P_13 P 14 P 23
_M_J $ _H,_j o 1 o
A ww_13

w WW_11 cid_1
HC_10 Cake_12 Cake_13 Cake_14 HC_23
ww_12 Acid_13 Acid_14 PL_23
Wash_11 Lea_12 Wash_13 Dew_22

m P17
Acid_16_Re Acid_16 Reg_17
Acid_15 WW_16
Sol_15 = Reg_16 >nawi_
Cry_14 M L lex_16 Gas. 20
Sol_18 Acid_20 TN xmmwﬁﬂﬂ

Acid_160ut Acid_19 Ww_20
Sol_19 _Hv

Cry_18 Iex_.
p_21
PL_11out Air_25 Q26 5

=)
CHP =
e o)

=

(

Acid_22

Acid_21

CHP_25
P_34b
P_36
P_vent_35 Q38
_Hv Air_33b Air_348
\/Q Ash_35 Fash_36 Fash_37
Fash 35 1 [ofses 37,
Comp_33b ash_. Hv | Offgas_36 Offgas_37
Offgas_35 Ash_36 Ash_37
HC_23 ) HC 32 EFil_35 bw FFil_36 w Heat_37 Scr_38 I comp_39 Chim_40
| 5] P_CRC_35 .
P 32 Pump 31

Ovensys_34 CRC_34
Air_34a

)

_Hv Air_33a

v\wﬁuno:_ _33a

i

Abbildung 3.7.: VerfahrensflieSbild Szenario 1: Kldrschlammbehandlung durch HTC, saure Elution am Carbonisat und Carbonisatverbrennung; abgesetzte Pfeile zeigen
externe Eingangs- und Ausgangsstrome an; einfache Pfeile verweisen auf Strome innerhalb des FlieSbilds; ; blaue und rote Pfeile zeigen Wirmestrome
und elektrische Leistungen.
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3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

Tabelle 3.17.: Zusammensetzung des zu behandelnden Modellklarschlammstroms SS_01

Parameter Einheit Wert | Parameter  Einheit Wert
MEM kg/sem 10 | iy trm/a  15.779
TS g/kgrm 50

) °C 25

Trockensubstanz Fliissigphase

AG glkgrm 450 | WL org g/kgp 1
HHV M Ml/kgrm 13,6 | w(CO,) g/kgp 4,75
HHVeMm Ml/kgem 0,69 | w(NHj3) g/kgp 4,75
ws(C) glkgrm 300 | wi.(C) mg/Kgp 250
ws (H) g/kgrm 80 | wr(H) mg/kgp 40
ws(N) glkgrm 70 | wL(N) mg/kgp 35
ws(0) gkgrm 330 | wp(O) mg/kgp 165
ws (Sorg) g/kgtm 10 | wi(Sorg) ~ mg/kgp 5
wg(Na) g/kgrm 2,7 | wp(Na) mg/kgp 101
ws(Mg) okketm 5,85 | w(Mg)  mg/kep 5,1
ws(Al) g/kgrm 18 | wr(Al) mg/kgp 0
ws(P) ghkgtm 41 | wp(P) mg/kgp 101
ws (Sanorg) g/kgt™ 9 | WL(Sanorg) mg/kgpy 5,05
ws (CI) ghkgrm 2,25 | wp(Cl) mg/Kgp 101
ws (K) ghkgrm 4.5 | wi(K) mg/Kgp 1,08
ws(Ca) ghkgrm 47,3 | wp(Ca) mg/kgp 10,1
ws(Mn) gkgrm 0,59 | wr(Mn) mg/kgp 0
ws (Fe) glkgrm 60,3 | w(Fe) mg/kgp 0
ws (Inerte) glkgrm 106 | wr(Inerte) mg/kgp 0

bei Variation der Reaktionstemperatur beibehalten. Dieses Konzept der mehrstufigen Entspannung findet
sich auch bei Erlach et al. (2012).

Das feuchte Carbonisat HC_10, dessen Temperatur infolge der Entspannung bereits niedriger war,
wurde in einer Filtration BFil_10 in das Prozesswasser PL._11 und das entwisserte Carbonisat HC_11
getrennt. Die Filtrationstemperatur wurde auf 60 °C festgelegt und dabei weiter Wiarme abgefiihrt. Gemaf3
eines Rezirkulationsverhiltnisses von standardmifBig 0,2 g/gpw wurde das Prozesswasser in das Rezir-
kulat (PL_11re) und den Abstrom (PL_11out) geteilt. Die Zusammensetzung des Stroms wurde iterativ
ermittelt. Durch ein externes Pinch-Hilfsobjekt (nicht dargestellt) wurde das Potential zur Wiarmeintegra-
tion iiber die Stufen Heat_04 bis BFil_10 berechnet.

Das entwisserte Carbonisat HC_11 des HTC-Prozessstrangs wurde zur sauren Elution und Phosphat-
aufreinigung zuriickgefiihrt. Die Schritte Wash_11, Lea_12 und Wash_12 stellten die Kuchenwische nach
der Filtration, die saure Elution und die zweite Kuchenwische nach der Elution dar. Die Massenstrome von
WW_11 und WW_13 wurden anhand eines volumenspezifischen Waschwasserverhiltnisses von 2 m3/m?

festgelegt. Die Elutionssiure Acid_12 wurde mit einem Fest-/Fliissigvolumenverhltnis von 15 m?/m?
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3. Versuchsdurchfiihrung

angenommen. Die Sdurekonzentrationen betrugen standardmifBig 0,7 mol/l H3PO, und 0,1 mol/l H,C,O4
(Oxalsdure)und die Elutionszeit wurde auf 18 min festgesetzt. Nach der zweiten Kuchenwische folge die
abschlieende Entwisserung in der Stufe Dew_22 mit den Ausgangsstromen HC_23 und PL_23.

Die Aufreinigung der Eluatstrome erfolgte in einem mehrstufigen Prozess, wo einerseits die Elutions-
sdure riickgewonnen und andererseits konzentrierte Phosphorsaure als Produktstrom bereitgestellt wurde.
Um die Ausfillung innerhalb der Eluate zu beriicksichtigen, wurde aus dem Eluatstrom Acid_13 durch den
Kristallisationsreaktor Cry_14 ein Niederschlag Sol_15 abgetrennt. Entsprechend des zu rezyklierenden
Phosphorsdurebedarfs wurde der resultierende Strom Acid_15 in Acid_16re und Acid_150out geteilt. Der
saurereiche Waschstrom Acid_14 wurde ebenfalls zur Sdureriickgewinnung genutzt und gemeinsam mit
Acid_16re in den Kationenaustauscher Iex_16 geleitet. Darin wurden unter Zuhilfenahme des Waschwa-
scherstroms WW_16 und der Regeneratorsdaure Reg_16 Kationen aus dem Siurestrom Acid_16 entfernt.
Die metallentfrachtete Sdure Acid_17 beinhaltete zwar den notwendigen Phosphorsduremassenstrom
entsprechend Strom Acid_12, aber Oxalsdure musste wieder zugegeben und der Strom aufkonzentriert
werden. Die Rezyklatkonditionierung erfolgte in der Prozessstufe Con_17, die den Sédurestrom Acid_18
lieferte. Innerhalb der Simulation erfolgte hier aus Griinden der Berechnungsdauer kein vollstindiger
Kreislaufschluss durch Verbindung von Acid_18 und Acid_12, welche allerdings einander entsprechen.

Phosphorsiure, die aus dem Klirschlamm riickgewonnen wurde, gelangte als Teil des Stroms Acid_-
150ut in den Kristallisationsreaktor Cry_16, bei dem durch Zudosierung von Calciumhydroxid (CaOH)
mit einer Effizienz von 90 % Oxalséure als Feststoff Sol_19 ausgefillt wurde. Nach Abtrennung von
sdureunloslichem CO, als Strom V_20 wurde die oxalsdurearme Fraktion Acid_20 durch den Katio-
nenaustauscher Iex_20 von metallischen Komponenten gereinigt. Die als technisch rein angenommene
Phosphorsédure Acid_21 wurde durch den Vakuumverdampfer Evap_21 aufkonzentriert, sodass der Was-
seranteil auf 0,2 kg/kg gesenkt wurde.

Um das energetische Potential der HTC-Prozesswisser auszunutzen, wurde der kurze Verfahrensstrang
zur anaeroben Fermentation in das Modell implementiert. Dazu wurden die Stréme PL_11out, WW_12
und PL_23 der Faulung Dig_24 zugefiihrt. Das Biogas des Fermenters wurde im Blockheizkraftwerk
CHP_25 zur Strom- und Wirmegewinnung eingesetzt.

Die energetische Verwertung des Carbonisats wurde durch den Verfahrensstrang zur Monoverbren-
nung simuliert. Als Brennstoff diente das entwisserte Carbonisat nach der Elution HC_23 und wurde
iiber eine Pumpe Pump_31 in die Verbrennung gefordert. Die Massenstrome der Frischluft Air_33a und
Air_33b wurden mittels eines Combustion_air_control-Hilfsobjekts (nicht dargestellt) kalkuliert, damit
die gewiinschten Luftverhéltnisse Aprim und Agex €ingehalten wurden. Diese wurden iiber die zwei Fri-
schluftkompressoren Comp_33a und Comp_33b in das Verbrennungssystem Ovensys_34 eingebracht.
Diese Prozessstufe deckte die Rauchgasrezirkulation mit einem Rezirkulationsverhéltnis von 0,2 kg/kg
und die Abkiihlung des Rauchgases auf 150 °C mit ab. Fiir den Rauchgasventilator wurde die el. Leistung
P_vent_34 zugefiihrt.

Der Wirmekraftprozess CRC_34 war iiber die abzufiihrende Verbrennungswirme mit dem Verbren-
nungssystem verknlipft. Bei der ausgekoppelten elektrischen Leistung P_CRC_35 handelt es sich um die
elektrische Nettoleistung des Kreislaufprozesses.

Das warme Rauchgas Offgas_35, die abtrennte Asche Ash_35 und die Flugasche Fash_35 stromten

aus der Verbrennungsanlage heraus. Durch eine zweistufige Partikelabscheidung mittels Elektro- und
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Tuchfilter Efil_35 und FFil_36 wurden zwei Fraktionen von Filterasche Ash_36 und Ash_37 erzeugt.
AnschlieBend wurde das Abgas Offgas_37 zusammen mit der restlichen Flugasche Fash_36 weiter gekiihlt
(Heat_37) und einer Entschwefelung (Scr_38) zugefiihrt, wobei Calciumhydroxid in wassriger Losung als
Absorptionsmittel Abs_38 eingesetzt wurde. Abschlieend wurde das Abgas iiber einen Abgasventilator

Comp_39 und einem Kamin Chim_40 als Gastrom Offgas_41 in die Umgebung emittiert.

Szenario 2 mit Klarschlammverbrennung und Phosphorriickgewinnung aus der Asche Im
Modellszenario zur Monoverbrennung von thermisch getrocknetem Kldrschlamm erfolgte die Phosphor-
riickgewinnung aus der Klidrschlammasche, wie im VerfahrensflieBSbild gemall Abbildung 3.8 dargestellt.
Dieses wird im Weiteren erliutert.

Das Ausgangsmaterial und die Kldrschlammentwisserung entsprechen dem Szenario 1. Um eine
ausreichende Verbrennungstemperatur von mindestens 850°C erreichen zu konnen, wurde der Verfah-
rensstrang zur Verbrennung mit einer Kliarschlammvortrocknung und Luftvorwidrmung ausgestattet. Die
Phosphorriickgewinnung fand in einem angepassten Elutionsstrang statt.

Zur Trocknung wurde der Kldrschlamm SS_02 innerhalb eines Thermaldryer-Objekts Dry_28 auf
standardmiBig 0,50 g/gpm getrocknet. Der Briiden Gas_29 wurde zur Vorwidrmung der komprimierten
Verbrennungsluftstrome Air_26a und Air_26b genutzt und anschlieBend aus dem Prozess ausgeschleust.

Der weitere Verbrennungsprozess entsprach weitgehend dem Modell nach Szenario 1 (Seite 85).
Jedoch wurde ein Teilstrom der Verbrennungswiarme Q_29 zur Vortrocknung eingesetzt, sodass diese nur
teilweise zum Antrieb des Wirmekraftprozesses verfiigbar war.

Die saure Elution aus der gesamten abgeschiedenen Asche Ash_38 erfolgte innerhalb des Leach_-
CSTR-Objekts Lea_41. Die Konzentrationen von Phosphorsdure und Schwefelsdure in der Elutionssdure
Acid_42 betrugen 0,7 mol/l bzw. 0,1 mol/l. Die Parametereinstellungen der beiden Elutionseinheiten
Lea_41 und Lea_12 (Szenario 1) waren ansonsten identisch. Bei einer sauren Elution in einem Riihrkessel
ist anschlielend eine Filtration notwendig, um Ascheriickstdnde vom Eluat zu trennen. Die Eluat/Asche-
Suspension wurde durch den Strom Mix_42 dargestellt. Die Phasenseparation wurde nach Druckerhohung
durch Pump_42 im Mechdew-Objekt Fil_43 abgebildet. Der Trockensubstanzgehalt des Filterriickstands
Ash_44 wurde auf 0,50 g/grwy festgelegt. Analog zur sauren Elution an Carbonisat wurde der Filterkuchen
gewaschen (Wash_44), um die Sdureverluste zu minimieren.

Die Aufreinigung der Elutionssdure und die Gewinnung von Phosphorsiure als Produkt aus den
Stromen Acid_44 und Acid_45 war wie in Szenario 1 aufgebaut. Bei den Niederschlidgen aus dem
Kristallisatoren Cry_45 und Cry_50 handelte es sich vornehmlich um Calciumsulfat (CaSO,). Im Zuge
der Séurerezyklierung und Produktaufreinigung wurde je ein Kationenaustauscher (Iex_48, Iex_52)
genutzt und die Sauren durch Vakuumverdampfung aufkonzentriert (Con_49, Evap_53). Um die Verluste
an Schwefelsidure auszugleichen, wurde mit Acid_49a frische Schwefelsdure zugefiihrt, so dass Acid_-
50 als Recyclingstrom fiir Acid_41 einsetzbar war. Die Produktsdure wurde durch den Strom Acid_54

dargestellt.

Szenario mit HTC und Phosphorriickgewinnung aus der Asche. Im Szenario 3 wurde die HTC
von Klédrschlamm mit einer Phosphorriickgewinnung aus der Verbrennungsasche kombiniert. Dement-

sprechend setzt sich das Verfahrensfliebild nach Abbildung 3.9 zusammen.
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Abbildung 3.8.: VerfahrensflieBbild Szenario 2: Kldrschlammbehandlung durch Monoverbrennung und saure Elution an der Kldrschlammasche; abgesetzte Pfeile zeigen
externe Eingangs- und Ausgangsstrome an; einfache Pfeile verweisen auf Strome innerhalb des FlieBbilds; blaue und rote Pfeile zeigen Wirmestrome und

elektrische Leistungen.
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3.2. Vorgehensweise zur Modellierung

Fiir die Beschreibung der Prozessstringe zur HTC, zur Prozesswasserfaulung und zur Verbrennung
sei auf die Beschreibung von Szenario 1 verwiesen. Dabei unterscheiden sich nur die Prozessschritte
zur Fest-Fliissigtrennung der Carbonisatsuspension HC_10. Die Filtration BFil_10 in Szenario 1 geht
von einer vollstindigen Kuchensittigung nach der Filtration aus, um die anschlieBende Kuchenwische
und saure Elution nicht durch Rissbildung zu beeintrdchtigen. In Szenario 3 ist keine saure Elution am
Carbonisatfilterkuchen vorgesehen, sodass hier ein hoherer Entwésserungsgrad angenommen wurde.

Die saure Elution aus der gesammelten Verbrennungsasche entspricht der Vorgehensweise in Szena-

rio 2, auf die hiermit verwiesen sei.
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Abbildung 3.9.: VerfahrensflieBbild Szenario 3: Kldrschlammbehandlung durch Monoverbrennung und saure Elution an der Kldrschlammasche; abgesetzte Pfeile zeigen
externe Eingangs- und Ausgangsstrome an; einfache Pfeile verweisen auf Strome innerhalb des FlieBbilds; blaue und rote Pfeile zeigen Wirmestrome und
elektrische Leistungen.
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4. Ergebnisse und Interpretation des
experimentellen Teils

Die experimentellen Untersuchungen betrachteten den Einfluss verschiedener Parameter der HTC, der
Carbonisatfiltration und der sauren Elution am Carbonisat. Im folgenden Abschnitt dieses Kapitels werden
der Einfliisse der HTC-Parameter, gemill der entstehenden festen, fliissigen und gasformigen Phase
strukturiert, dargestellt. In einem weiteren Abschnitt werden die Resultate zur Filtration und sauren

Elution dargelegt. Zuletzt werden die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen zusammengefiihrt.

4.1. Einfluss von HTC-Prozessparametern auf das Carbonisat

Die Einfliisse der unterschiedlichen HTC-Prozessparameter auf die Eigenschaften des entstehenden Fest-
stoffs sind im Folgenden erlautert.

In den dazu gewihlten Darstellungen werden als signifikant bestimmte Abhéngigkeiten durch gepunk-
tete Linien gekennzeichnet. Die dazugehorigen statistischen Kennwerte sind in Anhang A.8 zu finden.

Dort sind auch die entsprechenden Parameterwerte der Regressionsmodelle gegeben.

4.1.1. Trockensubstanzgehalt nach der mechanischen Entwasserung

Der Einfluss der Reaktionstemperatur auf die mechanische Entwisserbarkeit des Carbonisats ist in Abbil-
dung 4.1 anhand der Ergebnisse der Versuchsreihen HP1 und HP2 dargestellt. Die mittels Vakuumfiltration
erreichten Trockensubstanzgehalte rangieren zwischen 31 und 44 %pp. In beiden Versuchsreihen wurde
eine signifikante Abhédngigkeit des TS nach der Entwisserung von der HTC-Temperatur gefunden. Eine
Temperaturerhhung um 50 K fiihrt zu einer Steigerung des TS gemal der Regression um 3,6 — 3,7 Jopy.

Bei Versuchsreihe HP2 wird auch eine signifikante Wechselwirkung von Reaktionszeit und Reakti-
onstemperatur festgestellt. Gemaf dieser Wechselwirkung fiihrt eine Steigerung der Reaktionsdauer bei
230°C zu einer weiteren Verbesserung des Entwisserungsergebnisses um etwa 2 %pgy. Bei geringerer
Reaktionstemperatur ist dieser Einfluss nicht feststellbar. Diese Wechselwirkung ist aus den Ergebnissen
der Versuchsreihe HP1 nicht ableitbar.

Zum Einfluss der CO,-Zugabe liefern HP1 und HP2 widerspriichliche Ergebnisse. HP1 zeigt eine signi-
fikanten Steigerung des TS um ca. 2 %oy durch die Zugabe von CO, mit einen Druck von 11 bar. Bei HP2
ist kein solcher Einfluss festzustellen, wobei die Gaszugabe auf einen Reaktordruck von 30 bar erfolgte.
Der Versuchsplanung nach ist das 2-Level-Design ohne Wiederholung von HP2 darauf ausgerichtet,
Haupteffekte ausfindig zu machen. Das Erkennen von Nebeneffekten wird durch die breite statistische
Streuung und den dominanten Einfluss der Temperatur erschwert. Die Versuchsreihe HP1 ist aufgrund

eines anderen Versuchsdesigns eher dazu geeignet, Nebeneffekte zu detektieren, wobei auch hier die
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Abbildung 4.1.: Trockensubstanzgehalt des Carbonisats nach Entwisserung mittels Saugnutsche in Abhéngigkeit
der HTC-Temperatur aus der Versuchsreihe HP1; Symbole: Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert
aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung

grofle Varianz und der dominante Temperatureinfluss zu beachten sind. Demzufolge kann hier eindeu-
tiger Schluss gezogen werden, inwiefern die CO,-Zugabe zur HTC von Klarschlamm die Entwisserung

des Carbonisats beeinflusst.

Ein Erkldrungsansatz fiir die unterschiedliche Bewertung des Zeiteinflusses hinsichtlich der Entwésser-
barkeit kann in der Wahl der Temperatur-Zeit-Kombinationen liegen, die sich bei den beiden Versuchsrei-
hen unterschieden. HP2 deckt mit der Kombination aus Jgpc = 180 °Cund tyrc = 60 min einen Bereich
niedrigerer Reaktionsintensitiit ab, der in HP1 nicht enthalten ist (vgl. Abbildung 3.4). Es ist bekannt,
dass gerade nach HT'C mit niedriger Temperatur und geringer Reaktionszeit die Entwésserung des Klar-
schlammcarbonisats gegeniiber Kldarschlamm kaum verbessert wird. (Blohse, 2017; Ohlert, 2015). Da
die Versuchsreihe HP2 ebendiese geringe Reaktionsintensitéiten mit abdeckt, kann daraus erklért werden,

dass im Gegensatz zu Versuchsreihe HP1 ein signifikanter Zeiteinfluss feststellbar ist.

Fiir die Prozesswasserrezirkulation kann nach Versuchsreihe HP2 kein Einfluss auf das Entwisse-

rungsergebnis festgestellt werden.

Der Trockensubstanzgehalt nach der Entwisserung zeigt keine Abhédngigkeit vom anfénglichen Tro-
ckensubstanzgehalt oder der Zugabe von Schwefelsdure in der HTC, wie in Abbildung 4.2 dargestellt ist.
Die Entwisserungsversuche wurden mit einer Druckfiltration, nicht mit einer der offenen Vakuumfiltrati-
on durchgefiihrt. Mit der Druckfiltration wird mit 39,5 —45 %oy bei dyre = 230°C und e = 150 min
in den Versuchsreihen HTS und HS wesentlich bessere Entwisserungsergebnisse erzielt als mit der
Vakuumfiltration bei Versuchsreihe HP1 und HP2.

Die breite Streuung der Entwisserungsergebnisse bei gleicher Versuchsdurchfiihrung erschwert die
quantitative Auswertung. An den Zentralpunkten der Versuchsreihe HP1 ergeben sich Standardabwei-
chungen von 0,2 — 1,5 %gy. Auch in Versuchsreihe HTS ist fiir die Wiederholungsversuche eine Stan-
dardabweichung von bis zu 1,1 %opy feststellbar. Diese Streuung ist auf die Quereinfliisse in der Versuchs-
durchfiihrung zuriickzufiihren, beispielsweise in der Bestimmung des Abbruchkriteriums der Filtration

mittels Biichner-Trichter oder Schwankungen in der Suspensionstemperatur.
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Abbildung 4.2.: Trockensubstanzgehalt des Carbonisats nach Entwisserung mittels Druckfiltration in Abhéngigkeit

der Edukt-Trockensubstanz nach Versuchsreihe HTS (links) und Sdurezugabe nach Versuchsreihe
HS (rechts); Symbole: Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Stan-
dardabweichung; punktierte Linie: Verlauf eines Regressionsmodells

4.1.2. Aschegehalt

Der Aschegehalt des trockenen Carbonisats in Abhéngigkeit der HTC-Temperatur ist in Abbildung 4.3
fir HP1 und HP2 dargestellt. Es geht iibereinstimmend aus beiden Versuchsreihen ein Anstieg des

Aschegehalts mit der HTC-Temperatur hervor. Durch die Carbonisierung nimmt der Aschegehalt um

9-20%rtMm zu. Die eingesetzten Klirschlaimme wiesen mit 49 %ty (HP1) bzw. 40 %y (HP2) deutlich

unterschiedliche Aschegehalte auf, was sich auch in den Aschegehalten der Carbonisate niederschlégt.
Die beiden Versuchsreihen HP1 und HP2 liefern iibereinstimmend eine signifikante Korrelation des

Aschegehalts von der CO,-Zugabe mit einer Reduktion von 1,2 —2,2 %. Eine Korrelation zur Reaktionszeit

oder zur Prozesswasserrezirkulation ist aus den Messdaten nicht ableitbar.

AG / g/gm
o
R
s

X  keine CO;-Zug.
CO,-Zug. vor HTC ¢ O0barCO,
X COz-Zug. nach HTC HP1 30 bar CO; HP2
X
0,60
x .
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e > 0,56
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<
X.. l 0,54
» ] '
.. % 0,52 I
X
180 195 230 265 280 180 230

Surc / °C Snrc / °C

Abbildung 4.3.: Aschegehalt des trockenen Carbonisats in Abhingigkeit der HTC-Temperatur aus den Versuchsrei-

hen HP1 (links) und HP2 (rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt; Diamant mit Fehlerbal-
ken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie: Verlauf eines

Regressionsmodells
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Abbildung 4.4.: Aschegehalt des trockenen Carbonisats der Edukt-Trockensubstanz nach Versuchsreihe HTS (links)
und einer Sdurezugabe nach Versuchsreihe HS (rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt;
Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte
Linie: Verlauf eines Regressionsmodells

Weiterhin geht aus Abbildung 4.4 links eine eindeutige Abnahme des Aschegehalts mit hoherer Sub-
strattrockensubstanz gemaf Versuchsreihe HTS hervor. Im Bereich von 0,1 —-0,3 g/gpy nimmt der Car-
bonisataschegehalt von 60,9 + 1,0 %1y zu 58,1 £0,3 Yot ab.

Mit Blick auf die Schwefelsdurezugabe zeigt sich an Versuchsreihe HS keine signifikante Auswirkung
auf den Carbonisataschegehalt, der bei 56,5 + 0,4 %oty liegt (4.4 rechts). Gerade im direkten Vergleich mit
den Auswirkungen des Trockensubstanzgehalts wird offensichtlich, dass kein wesentlicher Unterschied

in den Aschegehalten mit oder ohne Schwefelsdurezugabe erkennbar ist.

4.1.3. Feststoffausbeute

Die Auswirkung der HTC-Temperatur auf die Feststoffausbeute Yg ist in Abbildung 4.5 illustriert. Die
Versuchsreihen HP1 und HP2 legen in Ubereinstimmung eine signifikante Verringerung der Feststoffaus-
beute mit hoheren Reaktionstemperaturen dar. Die lineare Regression fiir Versuchsreihe HP1 zeigt eine
Abnahme um 3.4 Y% bei einer Steigerung der Temperatur um 50 K. Die groB3e Streuung der Resultate
fiihrt allerdings zu einem sehr niedrigen Bestimmtheitsgrad R? von 0,254 fiir die Regression. Damit ist
das Ergebnis nur fiir eine qualitative, keine quantitative Interpretation geeignet, zudem wird dadurch
erschwert, nachrangige Einfliisse auf signifikanter Basis zu erkennen.

Nach Versuchsreihe HP2 fiihrt bei niedrigen Temperaturen eine ldngere Reaktionszeit zu einer deut-
lichen Reduktion der Massenausbeute um im Mittel 15 %ry;, wihrend diese bei 230°C eine geringe
Auswirkung zeigt. Der Bestimmtheitsgrad fiir HP2 ist mit 0,502 zwar deutlich groBer als fiir HP1, aber
ebenfalls auf einem schlechten Niveau. Aus HP1 ist eine solche Zeitabhingigkeit auf keinem signifikanten
Niveau erkennbar.

Bei 180°C und 60 min bei Versuchsreihe HP2 ist eine starke Streuung der Feststoffausbeute mit
einer Standardabweichung von +0,13 g/gTm erkennbar. Diese Streuung wird auf die schlechte Filtrier-
barkeit und die Schwierigkeiten bei der Handhabung der Carbonisatsuspension zuriickgefiihrt. Gerade

bei niedriger Reaktionsintensitdt weist die Suspension eine gelartige, zdhe Struktur mit sehr schlechter
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Abbildung 4.5.: Feststoffausbeute Yg des trockenen Carbonisats in Abhéngigkeit der HTC-Temperatur aus den
Versuchsreihen HP1 (links) und HP2 (rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt; Diamant
mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie:
Verlauf eines Regressionsmodells ohne Unterscheidung nach CO,-Zugabe

Filtrierbarkeit auf. Es ist anzunehmen, dass die Hydrolyse der mikrobiellen Schlammstruktur unvoll-
standig ist und die Zellwinde in Kombination mit extrazelluliiren polymeren Substanzen eine schlecht
entwisserbare Struktur bilden (Amrullah et al., 2019). Daher war es innerhalb der Versuchsreihe HP2
nicht moglich, die Proben vollstindig zu abzufiltrieren. Bei unvollstindiger Filtration werden wiederum
organische Bestandteile der Feststofffraktion zugeordnet, die zwar gelost sind, aber trotzdem im Filterku-
chen verbleiben. Durch diese Fehlbefunde und Anhaftungen von klebrigem Carbonisaten in Filtermedien,
GefilBlen und Apparaten wird angenommen, dass dies zu der genannten breiten Streuung fiihrt.

Eine Auswirkung der CO,-Zugabe oder der Prozesswasserrezirkulation ist aus den Resultaten nicht
festzustellen. Gleiches gilt fiir die Prozesswasserrezirkulation.

Aus Abbildung 4.6 sind die signifikanten Abhéngigkeiten der Feststoffausbeute zur Klarschlammtro-
ckensubstanz und zur Schwefelsdurezugabe erkennbar. Zusitzlich sind die ebenfalls signifikanten Kor-
relationen fiir die organische Feststoffausbeute Y, gegeben. Mit Steigerung der anfanglichen Trocken-
substanz T'Sg um 0,1 g/grm wird nach der linearen Regression die Feststoffausbeute Yg um 1,3 g/100 grm
gesteigert. Die Zugabe von Schwefelsaure bewirkt eine Minderung von Ys um 4,4 g/100 gu.

Die Feststoffausbeute rangiert innerhalb aller Experimente zwischen 60 Yoy und 92 %ty Die Mas-
senreduktion ist maBgeblich durch den Abbau organischer Masse geprigt, was aus der Betrachtung der
organischen und anorganischen Feststoffausbeute (Yorg, Yanorg) deutlich wird. Mit Bezug auf die im

Klarschlamm enthaltenen Aschegehalt AGy sind diese nach Gleichung 4.1 bzw. 4.2 zu ermitteln.

1 -AG

Yoroe =Yg ————— 4.1

8= TS T AG -1
AG

Yanore = Ys + —— 4.2)
anorg S AG()

Mit Ausnahme der Experimente mit Zugabe von Schwefelsdure liegt die anorganische Ausbeute im
Carbonisat fiir alle Versuchsreihen im Mittel bei 0,95-0,995 g/grm. Mit Schwefelsdure ist die anor-
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Abbildung 4.6.: Feststoffausbeute Ys und organische Feststoffausbeute Y des trockenen Carbonisats in Abhéngig-
keit der Klarschlammtrockensubstanz nach der Versuchsreihen HTS (links) und der Konzentration
von Schwefelsdure im zugegeben Substrat nach der Versuchsreihe HS (rechts); Symbole: Diamant
mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie:
Verlauf der linearen Regression

ganische Ausbeute mit 0,91£0,01 g/grm etwas geringer. Demzufolge bewirkt als einziger betrachteter
Parameter die Zugabe von Schwefelsidure die Losung anorganischer Bestandteile in die Fliissigphase.

Demgegeniiber steht die organische Feststoffausbeute, die jeweils in Abbildung 4.6 und 4.7 dargestellt
ist. Yorg liegt dabei zwischen 0,39 g/gryv und maximal 0,78 g/grwm und ist damit deutlich geringer als die
anorganische Ausbeute.

Fiir die Temperatur, die Reaktionszeit und den Trockensubstanzgehalt nimmt Y deutlich stirker
ab als Ys. Somit ist die Abnahme der Feststoffausbeute Yg bei diesen Parametern hauptséichlich auf
die Zersetzung organischer Feststoffmasse riickfiihrbar. Gleichzeitig fiihrt die hohe Ascheausbeute zur
relativen Anreicherung von Asche im Carbonisat.

Die Schwefelsidurezugabe bewirkt als einziger Parameter eine signifikante Reduktion der anorganischen
Ausbeute. Die Reduktion 7,8 + 1,2 g/100 g/gam hat zur Folge, dass Gesamtausbeute stirker abnimmt aus

die organische Ausbeute.

4.1.4. Organische Zusammensetzung

Aus den Ergebnissen der Elementaranalyse der Carbonisate zeigt sich, dass die malgeblichen HTC-
Parameter fiir die organische Carbonisatzusammensetzung die Reaktionstemperatur, die Anfangstrocken-
substanz und die Sdurezugabe sind. Die CO,-Zugabe, die Reaktionszeit und die Prozesswasserrezirkula-
tion beeinflussen die Zusammensetzung so geringfiigig, dass kaum signifikante Schliisse gezogen werden
konnen. Daher wird auf die Darstellung der letztgenannten Effekte an dieser Stelle verzichtet.

Die Korrelationen der organischen Massenanteile sowie des Aschegehalts am Carbonisat ist in Abbil-
dung 4.8 dargestellt. Die Darstellung erfolgt in Abhingigkeit von Temperatur, Trockensubstanzgehalt und
Sdurezugabe gemal der Versuchsreihen HP2, HTS und HS. Als Referenz ist jeweils der entsprechende

Gehalt im urspriinglichen Klidrschlamm dargestellt.
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Abbildung 4.7.: Organische Feststoffausbeute Y des trockenen Carbonisats in Abhéngigkeit der HTC-Temperatur
aus den Versuchsreihen HP1 (links) und HP2 (rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt;
Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte
Linie: Verlauf eines Regressionsmodells ohne Unterscheidung nach CO,-Zugabe

Der Kohlenstoffgehalt indert sich nicht signifikant bei Temperaturvariation und die Anderung ge-
geniiber dem Klirschlamm betridgt weniger als 0,01 g/gry. Den Kohlenstoffgehalt steigt mit hoherem
Anfangstrockensubstanzgehalt um 0,02 g/grv und nimmt in schwefelsaurem Milieu um 0,02 g/gTym ab.
Im Allgemeinen nimmt der Kohlenstoffgehalt gegeniiber dem Klarschlamm geringfiigig ab oder bleibt
konstant.

Die HTC wirkt sich deutlich auf Sauerstoffgehalt aus und senkt diesen bei den gegebenen Bedingungen
von 0,20-0,22 g/gTm auf 0,05 —0,10 g/gTMm, wobei eine hohere Reaktionstemperatur und die Sdurezugabe
den Sauerstoffanteil weiter senken. Der Trockensubstanzgehalt wirkt sich nicht signifikant aus.

Der Wasserstoffgehalt im Carbonisat nimmt ebenso durch die HTC ab, jedoch deutlich weniger als
Sauerstoff. Nach anfangs 4,7-5,0 %ty betrigt er nach der Carbonisierung noch 3,5-4,2 %ty Der
statistischen Auswertung zufolge fiihren die Temperaturerhohung und die Schwefelsdurezugabe zu einer
weiteren Reduktion, mit hoherem Trockensubstanzgehalt zu Beginn resultiert ein wasserstoffreicheres
Carbonisat.

Der Stickstoffgehalt von anfangs 4,2—4,6 %ty wird infolge der HTC auf 1,8-3,0 %ty reduziert,
wobei eine hohere Reaktionstemperatur und geringerer Feststoffanteil diesen Effekt verstarken.

Der Schwefelgehalt wird nur geringfiigig durch die HTC beeinflusst, wenn keine Schwefelsaure zuge-
geben wird. In vorliegenden Fall nimmt Schwefel im Klarschlamm ebenso wie im Carbonisat einen Anteil
von 0,7 —1,4 % ein. Aus der Zugabe von unimolarer Schwefelsaure zur HTC resultiert ein Schwefelgehalt
von 4,5+0,5 %ty im Carbonisat. Hierzu ist anzumerken, dass das Carbonisat vor der Trocknung nur
entwissert, aber nicht mit Wasser gewaschen wurde. Daher wird hier Schwefel mitanalysiert, der als Teil

der Kuchenfeuchte als geloste Schwefelsédure vorliegt.

4.1.5. Energetische Ausbeute und Brennwert

Die Berechnung des Brennwerts des trockenen Carbonisats HHVy und der energetischen Ausbeute
erfolgen nach Gleichung 3.20 (Channiwala und Parikh, 2002) und 3.21.
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Abbildung 4.8.: Gehalte des trockenen Carbonisats und Klidrschlamms (KS) der organisch gebundenen Elemente
und der Asche mit Beriicksichtigung unterschiedlicher Prozessparameter. Die grau-gestrichelten
Linien trennen Ergebnisse unterschiedlicher Versuchsreihen, links: HP2, Mitte: HTS, rechts: HS.
Fehlerbalken zeigen die Standardabweichung an und die gestrichelte Linie jeweils eine lineare
Regression

Der Varianzanalyse zum Carbonisatbrennwert legt eine signifikante Abhéngigkeit vom Anfangstro-

ckensubstanzgehalt der HTC nahe. Wie Tabelle 4.1 zu entnehmen ist, nimmt der spezifische Brennwert

mit groBerem Feststoffanteil wihrend der HTC von 12,3 auf 13,4 MJ/kgtym zu. Fiir alle Versuchsrei-

hen erfihrt das Substrat eine Senkung des spezifischen Brennwerts im Vergleich zum Kldrschlamm um
0,2 - 2,9 MJ/kgTM.

Es ist aus der Standardabweichung des Carbonisatbrennwerts von +0,9 MJ/kgry bei den Versuchs-

reihen HP1 und HP2 erkennbar, dass innerhalb der jeweiligen Versuchsreihen der Carbonisatbrennwert
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Tabelle 4.1.: Mittlerer Brennwert von Kldrschlamm und Carbonisat (HHV(KS)), HHV(HC)), Energieverdichtungs-
grad (EV) und energetische Ausbeute durch das Carbonisat, nach Versuchsreihen aufgeteilt

HHV(KS) HHV(HC) EV Yg

MJ/kgrn  MJI/kgrm Al 1
HP1 127207 11,6+ 09 0,92+0,07 0,63+0,06
HP2 13,1+ 0,5 129+ 09 0,98+0,07 0,69%0,09

HTS O0,1g/g 152+0,5 12,3+x 0,1 0,81+0,00 0,51+0,00
HTS 02g/g 152+0,5 13,0+ 0,1 0,85+0,01 0,54+0,00
HTS 03g/g 152+0,5 13,4+0,01 0,88+0,00 0,58+0,00
HS 153+ 0,6 13,2+ 0,3 0,86+0,02 0,55+0,03

variiert. Infolge dieser Streuung liefern einzelne Experimente auch Carbonisate mit einer Brennwertzu-
nahme.

Die Energieausbeute Yg zeigt wie der Carbonisatbrennwert nur in Hinblick auf den Trockensubstanz-
gehalt eine signifikante Korrelation zu den variierten Parametern. Innerhalb der Versuchsreihe HTS
liefert die Erhohung der Anfangstrockensubstanzgehalts eine Steigerung der Energieausbeute von 51 %
auf 58 %. Fiir alle Versuchsreihen liegt sie zwischen 51 % und 69 %.

Der spezifische Brennwert nimmt vor allem aufgrund des hohen Anteils von Asche im Klédrschlamm
und dessen Verbleib im Feststoff ab. Carbonisat besteht zu mehr als 50 %ty aus Anorganik, die nach
Gleichung 3.20 den Brennwert senkt. Substrate mit Aschegehalten unter 20 %y, Wie beispielsweise
Holz oder Griinschnitt, fiihren zu einer relativen Brennwertzunahme nach der HTC (Smith et al., 2016;
Toptas Tag et al., 2018). Die Losung der Aschebestandteile wiirde den Brennwert zudem steigern, weil
damit auch der relative Gehalt von Kohlenstoff und Wasserstoff anstiege.

Fir die HTC-Parameter Temperatur und Reaktionszeit ist keine signifikante Auswirkung auf den
Brennwert erkennbar, weil dadurch der Sauerstoffgehalt sinkt, aber gleichzeitig der Aschegehalt steigt.
Diese beiden Tendenzen sind aus Abbildung 4.8 zu entnehmen. Der Wasserstoff- und Stickstoffgehalt
variieren zwar auch, aber um weniger als 0,01 g/gtm, so dass diese nachrangig sind. Nun fiihrt einerseits
ein hoherer Aschegehalt zu einer Senkung, andererseits aber ein hoherer Sauerstoffgehalt zu einem
Anstieg des Brennwerts. Diese beiden Effekte scheinen sich bei Variation der Temperatur aufzuheben, so
dass durch die reine Variation der Reaktionsintensitét kein signifikanter Einfluss feststellbar ist.

Fiir die Energieausbeute wiirde nahe liegen, dass diese mit hoherer Reaktionsintensitidt abnimmt,
wie auch durch Tasca et al. (2020b) gezeigt, insbesondere da fiir die Feststoffausbeute eine negati-
ve Korrelation gefunden wurde. MutmaBlich kann diese Relation aufgrund von Schwankungen in der
Substratzusammensetzung und den Ergebnissen, die zur Berechnung der Energieausbeute fiihren, nicht
nachvollzogen werden. In den Versuchsreihen mit Variation von Temperatur und Reaktionszeit HP1 und
HP2 wurde mechanisch entwisserter Kldrschlamm direkt als Substrat verwendet. Dadurch besteht trotz
griindlicher Durchmischung, die Problematik, dass das Substrat in jedem Experiment eine schwankende
Zusammensetzung und einen variablen Feuchtegehalt aufweist. Dies zeigt die Variation der Zusam-
mensetzung und des Brennwerts des Klidrschlamms innerhalb einer Charge (vgl. Tabelle 3.1 und 4.1).
Weiterhin ist beim Probentransfer stets mit Verlusten zu rechnen, die den statistischen Fehler bei der

Feststoffausbeute erhohen. Zudem ist auch die Elementaranalyse Fehlern unterworfen. Weiterhin wur-
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Tabelle 4.2.: Gehalt verschiedener Elemente in der Asche des Kldrschlamms (KSA) und des Carbonisats (HCA)
nach Versuchsreihen (VR) aufgeschliisselt; °S: ohne Schwefelsiurezugabe; ™S: mit Schwefelsiurezu-
gabe

VR HP2 HTS HS
Wanorg (i) KSA HCA KSA HCA KSA HCA®S  HCA™S

o/kgam | 73.2£8,7 732+92 | 739+60 78,6+16
S g/kgam | 21,3+3,6 224+62 | 14,116 173+15
Na  g/kgam 43+0,1 0803 | 7.0£0,6 23+0,1 1,0%03
Mg g/kgam | 11,1204 113+0,7 | 132+03 133405 | 11,320,7 10,6+0,1 7,5+0,7
K  g/keam | 99214 64206 | 90+03  47+05| 94+£10 51£03 34£05
Ca g/kgam | 78.8+2.8 80,6423 | 40,1+14 40,7+12 |413+12 415+0,8 364+23
Mn g/keam | 7.1£1,1 5702 | 3,1+02 34201 | 49+07 380,01 3,0%03
Fe g/keam 135324 135314

den in beiden Versuchsreihen mehrere Parameter gleichzeitig evaluiert, die einen weiteren Storeinfluss
darstellen. Aufgrund der Fehlerfortpflanzung beeinflussen all dieser Schwierigkeiten die nach Gleichung
3.21 berechnete Energieausbeute.

Als MaBlnahme zu Verringerung des Substrateinflusses wird daher empfohlen, das Substrat vor Ver-
wendung vollzutrocknen und zu zerkleinern, um eine homogenere Probe zu generieren. Es wird zwar
damit die physikalische Integritét beeinflusst, was aber bei ausreichender Reaktionstemperatur keine Aus-
wirkung haben sollte, da die physikalische Struktur wihrend der Reaktion ohnehin zersetzt wird. Durch
Wasserzugabe kann anschliefend der angestrebte oder urspriingliche Trockensubstanzgehalt eingestellt

werden.

4.1.6. Anorganische Zusammensetzung

Die durch die Ionenchromatographie ermittelten Gehalte verschiedener Elemente in der Carbonisat- und
Klérschlammasche sind in Tabelle 4.2 zusammengefasst.

Es wird deutlich, dass die Gehalte der multivalenten Metalle Magnesium, Calcium, Mangan und
Eisen sich zwischen Carbonisat und Klarschlamm kaum verdndern. Nur bei den Experimenten mit
Schwefelsdurezugabe zeigt sich eine deutliche Reduktion an Magnesium, Calcium und Mangan von
11,3 g/lkgrm, 41,3 g/kgry und 4,9 g/lkgry in der Kldrschlammasche auf 7,5 g/lkgrm, 36,4 g/kgry und
3,0 g/lkgtm in der Carbonisatasche.

Auch in Bezug auf den Phosphor- und Schwefelgehalt ist ohne schwefelsaures Prozesswasser keine
wesentliche Anderung im Vergleich zum Klidrschlamm feststellbar.

Der Gehalt an Natrium sinkt um mindestens 68 % und an Kalium umd 37 — 63 %, verglichen mit dem
urspriinglichen Kldrschlamm. Auch hier zeigt sich, dass die Schwefelsdurezugabe die Freisetzung der

Organik verstirkt.

Die Rontgenbeugungsspektren von Feststoffproben aus der Versuchsreihe HS sind in Abbildung 4.9

zusammengefasst. Es finden sich darin die Beugungsspektren trockenen Kléirschlamms und des Carbo-
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Abbildung 4.9.: Geglattete Rontgenbeugungsspektren nach Abzug des Hintergrundsignals iiber den Beugungs-
winkels © fiir Klarschlamm und Carbonisate aus der Versuchsreihe HS mit versetzter Basisline;
Symbole der kristallinen Strukturen finden sich unter den jeweiligen Verldufen.

nisats mit und ohne Schwefelsdurezugabe. Die deutlichsten Kristallstrukturen sind, durch die Symbole
unterhalb der der jeweiligen Kurve dargestellt.

Den Maxima bei den Beugungswinkeln ® von 20,76°, 26,53°, 36,40° und 50,46° finden sich in allen
Proben und sind auf die Anwesenheit von Quarz (SiO,) zuriickzufiihren.

Im Klérschlamm ist das Eisen(II)-phosphat Vivianit (Fe;(POy), - 8 H,O) anhand des Beugungsspek-
trums deutlich erkennbar. Vor allem die Maxima bei 11,10°, 13,08° und 26,57° sind auf Vivianit zuriick-
zufiihren. In den Carbonisaten is kein Vivianit mehr nachweisbar.

Einige weitere Peaks im Kldrschlammspektrum deuten auf silikatische Mischkristalle Muscovit (8,74°,
H,KAI;Si30;,) und Vermiculit (6,27°, H,Mg;0,,Si4) hin. Weitere charakteristische Maxima sind auf-
grund des starken Hintergrundsignals und Signalrauschens nicht detektierbar (siehe auch Anhang A.7).

Das Carbonisat nach schwefelsaurer HTC zeigt sehr intensive Begungsmaxima bei 25,45°, 31,34° und
52,25°, die auf die Priasenz von Calciumsulfat in der Form von Anhydrit (CaSO,) zuriickzufiihren sind.

Vivianit ist ein hdufiger Bestandteil kommunalen Kldrschlammes aus Klédranlagen, bei denen Eisen(II)-
Salze zur Phosphoreliminierung eingesetzt werden und der Kldrschlamm anaerob behandelt wird (Wilfert
et al., 2018). Aufgrund des geringen Loslichkeit wird eine aktive Vivianitfdllung auch als Methode zur
Phosphorriickgewinnung aus Abwasser und Kldrschlamm vorgeschlagen (Liu et al., 2018; Priambodo
et al., 2017; Prot et al., 2020).

Es bildet sich mit Schefelsdurezugabe wasserfreies Anhydrit anstelle von Gips (CaSO, -2 H,0) infolge
der hohen HTC-Temperatur. Bei Temperaturen iiber 100°C ist Anhydrit die thermodynamisch stabi-
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Klarschlamm F———-  Carbonisat ohne Schwefelssure = ———  Carbonisat mit Schwefelsdure P
40 um 40 ym 40 ym

Abbildung 4.10.: Aufnahmen mittels Rasterelektronenmikroskopie von Kldrschlamm und Carbonisatproben

lere Form von Calciumsulfat (Gilmour, 2017). Offensichtlich bleibt die kristalline Struktur auch nach
Abkiihlung erhalten.

4.1.7. Mikroskalige Oberflachencharakterisierung

Um den Einfluss der HTC auf die partikuldre Struktur zu kléren, sind in Abbildung 4.10 verschiedene
REM-Aufnahmen gegeben, die innerhalb der Versuchsreihe HS entstanden.

Es ist zu erkennen, dass die faserige und flockige Struktur des Kldrschlamms (links) im Carbonisat von
einer deutlich feineren Partikelstruktur mit unregelméBigen Strukturen abgelost sind (Mitte). So finden
sich in der beispielhaften Aufnahme des Klarschlamms Fasern mit einer Linge von etwa 100 pm, die mit
einer glatten Oberflidche erscheinen. Die Oberflichenstruktur der Carbonisate ist hingegen von kleineren,
fraktalartigen Strukturen gepragt.

Kristalline Strukturen finden sich nur im Carbonisat, bei dem Schwefelsdure dem Prozesswasser
zugegeben wurde. Rechts in Abbildung 4.10 sind zwei Kristalle markiert, bei denen es sich um Anhydrit
handelt.

Die Partikeloberflichencharakterisierung mittels REM, die im Zuge der Versuchsreihe HS durchgefiihrt
wurden, war mit Schwierigkeiten behaftet. Durch die porose, unregelmifBige Struktur der Proben wurde
trotz aufgebrachter Goldschicht keine durchgehende, leitfdhige Oberflache erzeugt. Die damit verbundene
Aufladung der Proben durch den Elektronenstrahl der Messung beeintrichtigt die Bildqualitit.

Weitere Proben unter Zuhilfenahme der energiedispersiven Spektrometrie hinsichtlich ihrer elementa-
ren Oberflaichenzusammensetzung charakterisiert. Anhand exemplarischer Oberflachenquadrate mit einer
Kantenlédnge von 25,8 ym wird in den Abbildungen 4.11 und 4.12 die gewichtsméflige Verteilung von
Kohlenstoff, Sauerstoff, Aluminium, Silicium, Phosphor, Schwefel, Calcium und Eisen wiedergegeben.
Es ist zu beachten, dass die Farbskala fiir jedes Element spezifisch ist.

Abbildung 4.11 bezieht sich auf eine Carbonisatprobe ohne Schwefelsdurezugabe. Darin ist eine
deutliche Trennung der organischen Phase mit Kohlenstoff und Wasserstoff sowie der anorganischen
Phase mit hohem Anteil an Silicium, Calcium und Eisen erkennbar. Die qualitative Analyse weist auf
eine eher anorganische Bindung des Phosphors hin.

Abbildung 4.12 zeigt einen Oberflichenausschnitt aus einem Carbonisat aus einer HTC mit Schwe-

felsdure, was auch aus den lokal hohen Schwefelgehalten ersichtlich ist. Es zeigt sich dabei besonders
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Abbildung 4.11.: Lokale Elementarverteilung auf der Carbonisatoberfliche ohne Zugabe von Schwefelsdure zur
HTC aus Versuchsreihe HS; Aufnahme mittels REM-EDX in einem 7x7-Raster mit dem Punktab-
stand 4,3 um; Gesamtfliche: 666 1m?

die positive Korrelation von Calcium und Schwefel. Die Trennung von organischer und anorganischer
Phase ist ebenfalls erkennbar. Es ist aus dem Ausschnitt eine mogliche Korrelation von Aluminium und

Phosphor an der Oberfldche zu erkennen.

Magnesium wird ebenfalls héaufig detektiert. Weitere gefundene Elemente nach Haufigkeit des Auffin-

dens sind Kalium, Chlor, Mangan Natrium und Titan.

Als Oberflichenuntersuchungen liefern die gefundenen Resultate keine direkten Riickschliisse iiber die
Elementarverteilung im Partikelinneren der Carbonisate, konnen aber zur allgemeinen Strukturkldrung
beitragen. Offensichtlich bindet Phosphor in Carbonisaten nicht in kristalliner Form, sondern ist Teil von
anorganischen Mischphasen oder adsorbiert an deren Oberflichen. Dies wird durch XRD-Ergebnisse
bestitigt, die ebenfalls keinen Hinweis auf kristalline, phoshathaltige Strukturen geben. Die Ergebnis-
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Abbildung 4.12.: Lokale Elementarverteilung auf der Carbonisatoberflache mit Zugabe von Schwefelsdure zur HTC
aus Versuchsreihe HS; Aufnahme mittels REM-EDX in einem 7x7-Raster mit dem Punktabstand
4,3 pm; Gesamtfliche: 666 1m?>
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Abbildung 4.13.: pH-Wert des Prozesswassers in Abhéngigkeit der HTC-Temperatur nach den Versuchsreihe HP1
(links), dem anfianglichen Trockensubstanzgehalt nach HTS (Mitte) und der Zugabe von Schwe-
felsdure nach HS und HP2 (rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt; Diamant mit Fehler-
balken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie: Verlauf
eines Regressionsmodells ohne Unterscheidung nach CO,-Zugabe

se bestitigen, dass die HTC zur Konversion von organisch gebundenen Phosphaten in anorganische
Phosphorverbindungen fiihrt (Huang und Tang, 2015, 2016).
Uber die Verteilung von Stickstoff und Wasserstoff kann aufgrund dieser Methode keine Aussage

getroffen werden, weil diese hiermit kaum bzw. nicht detektiert werden.

4.2. Einfluss von HTC-Prozessparametern auf das Prozesswasser

4.2.1. pH-Wert

Die aufgrund der multivariaten Untersuchung nach den Versuchsreihen HP1, HTS und HS als signifikant
bestimmten Einfliisse sind die HTC-Temperatur, die Anfangstrockensubstanz und die Schwefelsdurezuga-
be. Im Regelfall stellt sich gemi3 Abbildung 4.13 der pH-Wert nach der HTC neutral bis leicht alkalisch
im Bereich 6,8 —8 ein, wobei eine hohere Reaktionstemperatur und hohere Feststoffkonzentration zu
einem pH-Wertanstieg fiihren (links, Mitte).

Dagegen wird mit Saurezugabe ein pH-Wert von 4,61 +0,18 ermittelt (Abbildung 4.13 rechts). Dies
stellt nach Versuchsreihe HTS eine deutliche Absenkung zur Referenz ohne Schwefelsdurezugabe dar, bei
der ein pH-Wert von 7,49 £0,1 ermittelt wurde. Die Schwefelsdurezugabe fiihrt zwar zu einer deutlichen
pH-Wertverschiebung, ist aber mit {iberméfBigen chemischen Aufwand verbunden. Ein Verbrauch von
0,19kg H,SOy4 je 1kg Kldrschlamm ist betrdchtlich.

Die Auswertung der Versuchsreihe HP2 legt signifikante Einfliisse aller vier variierten Parameter
Temperatur, Reaktionszeit, Prozesswasserrezirkulation und CO,-Zugabe auf den pH-Wert nahe. Eine
Darstellung der individuellen Einfliisse erfolgt in Abbildung 4.14. Im Allgemeinen liegt der pH-Wert im
oben genannten Bereich des neutralen bis leicht alkalischen Milieus.

Der Temperatureftfekt aus HP1 wird durch die Versuchsreihe HP2 bestitigt. Abweichend von HP1 wird
aus HP2 ein pH-steigernder Einfluss der Reaktionszeit und ein pH-senkender Einfluss der CO,—Zugabe
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Abbildung 4.14.: Darstellung der Hauptwirkungen auf den pH-Wert durch die Parameter der Versuchsreihe HP2;
Symbole: Fehlerbalken: Standardfehler der jeweiligen Modellparameter; punktierte Linie: Re-
gression des Effekts

festgestellt. Die Prozesswasserrezirkulation fiihrt zu einer leichten Zunahme des pH-Werts. Der pH-
Wertanstieg infolge Temperaturerh6hung liegt bei etwa 0,34. Die quantitative Auswirkung der drei anderen
Parameter erwirkt eine deutlich geringere pH-Anderung von 0,13 -0,16.

Gegebenenfalls fiihrt der hohere CO,-Druck in Versuchsreihe HP2 dazu, dass ein Einfluss auf den
pH-Wert erkennbar ist, indem das Dissoziationsgleichgewicht der Kohlensdure nach Gleichung 4.3 auf

die rechte Seite verschoben wird. Quantitativ ist eine pH-Wert-Senkung um 0,16 als gering zu erachten.

CO;(aq) +2H,0 = HCO; +H;0* (4.3)

Ein Erklidrungsansatz zum Einfluss der Rezirkulation kann die Pufferkapazitét geloster Komponenten
im rezirkulierten Prozesswasser bieten. Das Gemisch der gelosten Komponenten aus organischen Sub-
stanzen, Phosphat, Carbonat oder Ammonium wirkt sowohl gegen Séduren als auch gegen Basen puffernd,

was den eher neutralen ph-Wert erklirt.

4.2.2. CSB und TOC

Der chemische Sauerstoff CSB des Prozesswassers ist iiber alle Versuchsreihen hinweg verfiigbar. Gemif
Abbildung 4.15 wirken sich alle drei Faktoren aus Versuchsreihe HP1 signifikant auf den CSB aus, wobei
eine hohere Reaktionsintensitit durch Steigerung von dygrc (links) und tyre (rechts) die organische
Fracht senkt. In der Darstellung ist zu beachten, dass alle Messpunkte ungeachtet ihrer Messparameter
dargestellt werden. Das heif3t beispielsweise, dass die rechten Abbildung beim Abszissenwert 104 min
Versuche enthilt, die mit 195 °C und 265 °C in der HTC arbeiteten.

Der starke Temperatureinfluss wird durch eine quadratische Regression abgebildet. Der CSB nimmt
bei einer Steigerung der Reaktionstemperatur von ca. 65 g/l um bis zu 22,5 g/l ab. Die Anpassung der

Reaktionstemperatur wirkt sich mit einer Abnahme des CSB von 5,5 g/l vergleichsweise gering aus.
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Abbildung 4.15.: Chemischer Sauerstoffbedarf des Prozesswassers der Versuchsreihe HP1; links: in Abhéngig-
keit der Reaktionstemperatur; rechts: in Abhingigkeit der Reaktionszeit. Die eingezeichneten
Messpunkte (x) wurden bei unterschiedlichen Reaktionszeiten bzw. Temperaturen erfasst. Die
gepunkteten Linien zeigen das Regressionsmodell bei konstanter Zeit (links) bzw. Temperatur
(rechts); Symbole: x: einzelner Versuchspunkt; Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehre-
ren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie: Verlauf eines Regressionsmodells ohne
Unterscheidung nach CO,-Zugabe

Der Varianzanalyse nach zu urteilen erhoht die Zugabe von CO, zur HTC den CSB um 3,3-4,5 g/1.
Allerdings bleibt zu beriicksichtigen, dass die Wiederholungsversuche am Zentralpunkt des Versuchsplans
eine Standardabweichung aufweisen, die den Effekt der CO,-Zugabe iiberwiegt.

Aus der Analyse der Versuchsreiche HP2 ergibt sich ebenfalls eine signifikante Reduktion des CSB mit
steigender Temperatur und Zeit (siche Abbildung 4.16 links, Mitte), die quantitativ mit Versuchsreihe HP2
etwa iibereinstimmt. Die absoluten CSB-Werte liegen ohne Rezirkulation bei gleichartigen Bedingungen,
z.B. bei 230°C geringfiigig hoher als nach Versuchsreihe HP1. Dabei ist zu beriicksichtigen, dass das
Substrat in Versuchsreihe HP2 einen hoheren organischen Anteil mitbringt als in Versuchsreihe HP1 und
somit mehr Organik in die Fliissigphase iibergehen kann.

In Bezug auf den Einfluss der CO,-Zugabe zeigt sich nach Versuchsreihe HP2 ebenfalls eine signifikante
Wechselwirkung, die allerdings dem Ergebnis aus HP1 widerspricht. Hier deutet die Varianzanalyse auf
eine Senkung des CSB um 2,5 g/l hin, dargestellt in Abbildung 4.16 rechts.

Naheliegenderweise fiihrt die Rezirkulation von Prozesswasser zu einer deutlichen Erhohung des CSB
um ca. 20 g/l nach einer neuerlichen HTC. Dies ist geringfiigig weniger als durch die Rezirkulation wieder
eingebracht wurde. Der Einfluss der Rezirkulation ist jeweils durch die beiden Graphen in Abbildung
4.16 dargestellt

Die CSB-Gehalt, der durch Prozesswasserrezirkulation zuriickgefiihrt wird, kann anhand folgender
Uberlegung abgeschiitzt werden. Wie in Abschnitt 3.1.2 beschrieben wurden bei Versuchsreihe HP2
220 g Rezirkulat mit 480 g entwisserten Kldrschlamm eines Trockensubstanzgehalts von 0,28 g/gpm
eingesetzt. Das Rezirkulat mit einem angenommenen CSB von 65 g/l erfihrt eine Verdiinnung durch
die (1-0,28)g/g-480g =345,6g Wasser im Klédrschlamm. Wenn fiir dieses Wasser angenommen
wird, dass es eine organische Fracht von 1 g/l CSB mitfiihrt, liefert die Mischung aus Rezirkulat und

Klirschlammwasser einen mittleren CSB von 25,9 mg/1.
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Abbildung 4.16.: Chemischer Sauerstoffbedarf des Prozesswassers der Versuchsreihe HP2; links: in Abhéingig-
keit der Reaktionstemperatur; rechts: in Abhingigkeit der Reaktionszeit. Die eingezeichneten
Messpunkte (x) wurden bei unterschiedlichen Reaktionszeiten bzw. Temperaturen erfasst. Die
gepunkteten Linien zeigen das Regressionsmodell bei konstanter Zeit (links) bzw. Temperatur
(rechts); Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung;
punktierte Linie: Verlauf eines Regressionsmodells ohne Unterscheidung nach CO,-Zugabe

Weitere Einfliisse auf den CSB des HTC-Prozesswassers finden sich im TS-Gehalt des Substrats und
der Zugabe von Schwefelsdure, wie in Abbildung 4.17 ersichtlich. Fiir die Versuchsreihe HTS ist iiberdies

der TOC in der Fliissigphase mit in die Darstellung aufgenommen.

Sowohl der TOC als auch der CSB korrelieren annidhernd linear mit dem TS-Gehalt zu Versuchsbeginn.
Der CSB nimmt mit Verdreifachung des TS von 30,1 g/l auf 86,9, g/l zu und der TOC erhoht sich von
11,5 g/l auf etwa 35,7&/1. Das Verhiltnis von CSB zu TOC liegt bei 2,43 —2,60.

Nach den Resultaten der Versuchsreihe HS fiihrt der Einsatz von Schwefelsdure innerhalb der HTC zu
einer Reduktion des CSB um etwa 3,2 g/ (rechts).
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Abbildung 4.17

cpw,0(H2504) / mol/I

. Kennwerte fiir die organische Beladung im Prozesswasser: Chemischer Sauerstoftbedarf und
gesamter organischer Kohlenstoff in Abhingigkeit anfianglichen Trockensubstanzgehalts aus Ver-
suchsreihen HTS (links) und Chemischer Sauerstoffbedarf in Abhéngigkeit der Zugabe von
Schwefelsdure aus Versuchsreihe HS (rechts); Symbole: Diamant mit Fehlerbalken: Mittelwert
aus mehreren Versuchen +/- Standardabweichung; punktierte Linie: Verlauf eines Regressions-

modells.
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Abbildung 4.18.: Kationenkonzentrationen im Prozesswassern in Abhéngigkeit des anfanglichen Trockensubstanz-
gehalts: links: Natrium und Ammonium, rechts: Kalium und Magnesium; Abszissenwerte wurden
aus Darstellungsgriinden leicht verschoben

4.2.3. Kationen im Prozesswasser

Im Folgenden werden die wesentlichen Ergebnisse aus den Versuchsreihen HP2, HTS und HS in Bezug
zu den Konzentrationen verschiedener Kationen im Prozesswasser dargestellt.

Die Konzentrationen anorganischer Kationen im Prozesswasser zeigen teilweise eine Korrelation mit
dem Trockensubstanzgehalt zu Versuchsbeginn. In Abbildung 4.18 ist die Korrelation fiir Natrium,
Ammonium (links), Kalium und Magnesium (rechts) dargestellt. Fiir diese monovalenten Kationen ist
ein niherungsweise linearer Verlauf zu erkennen, dessen Verldngerung anndhernd den Ursprung des
Koordinatensystems schneidet. Die Magnesium- Konzentration unterschreitet bei 0,1 g/gpy anfangli-
cher Trockensubstanz die Bestimmungsgrenze der verwendeten Messtechnik und Probenverdiinnung von
5 mg/l.

Ammonium weist mit 1,9-5,8 g/l die hochsten Konzentrationen auf. Die Alkalimetalle Natrium und
Kalium erreichen mit maximaler Anfangstrockensubstanz bis zu 0,73 bzw. 0,56 mg/l im Prozesswasser
und die Magnesiumkonzentration ist mit maximal 0,055 mg/l am geringsten.

Fiir Calcium und Mangan ist keine Korrelation der Geldstkonzentration zum Feststoffeinsatz in der
HTC erkennbar. Die ermittelten Konzentrationen im Prozesswasser liegen bei 0,05 + 0,02 g/1 fiir Calcium
und bei 0,025 £ 0,005 g/1 fiir Mangan (nicht dargestellt).

Aus einer Bilanzrechnung kann die jeweilige Ausbeute fiir ein Element i im abfiltrierten Prozesswasser
Ypw (i) bestimmt werden, die in Tabelle 4.3 zusammengefasst ist. Es wird ersichtlich, dass Natrium zu
tiber 75 % und Kalium zu 41,3 - 50,2 % in das Prozesswasser libergehen. Calcium und Magnesium gehen
zu weniger als 2 % und Mangan zu maximal 10 % das Filtrat wieder. Es ist generell festzustellen, dass
die Erhohung der Trockensubstanz zur einer Verschiebung in das feuchte Carbonisat fiihrt. Dies kann
dadurch erklédrt werden, dass bei der Filtration eine grofere Fraktion der Fliissigkeit im entwisserten
Carbonisat zuriickbleibt. Bei einer homogenen Verteilung der gelosten Komponenten vor der Separation
bleibt damit eine grofere Fraktion im Filterkuchen zuriick. Diese Annahme wird dadurch untermauert,

dass die Kuchenwische Natrium aus dem feuchten Kuchen auswischt (siehe Seite 1221F)).
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4.3. Einfluss von HTC-Prozessparametern auf die Gasphase

Tabelle 4.3.: Elementare Ausbeute von Metallionen im abfiltrierten Prozesswasser Ypw (i) in Abhingigkeit der
Anfangstrockensubstanz TSg des Substrats aus Versuchsreihe HTS

TSo /100 gy 10 20 30
Ypw(Na) % 839+66 77,7+00 7T84%7.,6
Ypw(Mg) % 00+00 1,8+0,1 19+0,1
Ypw (K) T 502+40 47.6+14 41,330
Ypw(Ca) %o 14+10 12+02 0,7+02
Ypw (Mn) % 10,6+22 6,105 3,8+03

4.2.4. Einfluss von HTC-Prozessparametern auf die Phosphorverteilung

Die Phosphorausbeute in der fliissigen Phase Ypw (P) nach Gleichung 3.19 wird als Bewertungskriterium
herangezogen, um den Einfluss verschiedener Parameter auf die Phosphorfreisetzung zu bewerten.

Die Auswertung der Versuchsreihe HP1 liefert keinen Nachweis iiber die Losung von Phosphor in das
Prozesswasser, soweit keine CO,-Zugabe erfolgt. Mit CO,-Zugabe legen die Ergebnisse eine Phosphat-
freisetzung mit einer Ausbeute in der Fliissigphase von Ypw (P) = 1, 68 + 0, 68 % nahe.

Aufgrund dieses Befunds wurde in Versuchsreihe HP2 in Erwartung weiterer Phosphorlosung die
CO,-Zugabe auf einen Druck von 30 bar angehoben. Dennoch ist aus dieser Versuchsreihe keine ver-
stirkte Phosphatfreisetzung infolge einer CO,-Zugabe erkennbar. Die mittlere Phosphorausbeute im
Prozesswasser aus Versuchsreihe HP2 betréigt 0,32 + 0,08 % ohne signifikante Wechselwirkung zu einem
Prozessparameter.

Auch innerhalb der Versuchsreihe HT'S liegt Ypw (P) unter 0,5 % ohne feststellbare Abhingigkeit von
der Anfangstrockensubstanz.

Durch den Einsatz von Schwefelsdure zeigt sich eine signifikante Wirkung auf die Phosphorverteilung.
Nach den Resultaten der Versuchsreihe HS erreicht Ypyw (P) mit Schwefelsdure 11,8 +3,0 %. Rechnerisch
werden unter Aufwendung von 21,6 g Schwefelsidure etwa 0,53 g Phosphor gelost oder auf molarer Basis
12,9 mol Schwefelsdure je mol Phosphor aufgewendet.

Damit bewirkt als einziger untersuchter Parameter der Siureeinsatz eine Phosphorlésung wihrend der
HTC. Die mutmaBliche Phosphorlésung durch CO,, die aus Versuchsreihe HP1 nahegelegt wurde, scheint
durch die Ergebnisse aus HP2 widerlegt. Eine Erkléarung fiir die Fehldetektion konnte durch Matrixeffekte
bei der Untersuchung der Prozesswasserproben mittels photometrischer Methode liegen. Bei den weiteren
Versuchsreihen wurde mit der lonenchromatographie eine andere Messtechnik eingesetzt, die infolge
der Probenvorbehandlung und Ionenseparation auf der Chromatographiesédule besser dazu geeignet ist,

moglichen Matrixeffekten entgegenzuwirken.

4.3. Einfluss von HTC-Prozessparametern auf die Gasphase

4.3.1. Reaktordruck

Der Reaktordruck wurde wihrend der HTC (pyrc) und final nach Abkiihlung auf 30°C (pg) bestimmt.
Die Auswertung anhand der Versuchsreihen HP1, HP2 und HTS.
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Abbildung 4.19.: Reaktordruck wihrend HTC in Abhingigkeit der Reaktionstemperatur der Versuchsreihen
HP1(links) und HP2(rechts); Abszissenwerte wurden aus Darstellungsgriinden leicht verscho-
ben

Abbildung 4.19 zeigt purc in Abhingigkeit der Reaktionstemperatur und unter Berticksichtigung der
CO,-Zugabe zu den Versuchreihen HP1 und HP2. Die graue, gestrichelte Linie zeigt den temperaturab-
hiangigen Wasserdampfdruck als Referenz an. Naheliegenderweise korreliert der Reaktordruck mit der
Temperatur und der Zugabe von CO,. Der Reaktordruck iibersteigt den Wasserdampfdruck ohne CO,-
Zugabe um 1,2 1,8 bar Mit CO, erreicht diese Differenz bei HP1 7,3 — 14, bar und bei HP2 im Mittel
423 bar. Diese grofiere Differenz bei HP2 folgt daraus, dass hierbei 30 bar zu Beginn angelegt wurden
und bei HP1 nur 11 bar.

Insbesondere bei hohen Reaktionstemperaturen fillt bei HP1 auf, dass die Differenz von Wasserdampf-
druck und Reaktordruck abnimmt. Es ist anzunehmen, dass durch den Anstieg im absoluten Druckniveau
das CO,-Gas starker komprimiert wird und damit einen geringeren Partialdruckanteil einnimmt.

Zur Bewertung von signifikanten Einfliissen wurde der Enddruck pg einer Ordinatensubstitution
unterzogen, wobei die neue Ordinate y’ durch Logarithmierung des Drucks in bar bestimmt wurde
y’ = In(pg/10°Pa).

Aus Abbildung 4.20 ist der Enddruck in Abhéngigkeit der Parameter von HP1 zu entnehmen, wobei
als Referenz der Anfangsdruck bei CO,-Zugabe eingezeichnet ist. Es ist anzumerken, dass fiir die griin
markierten Versuchspunkte ,,CO,-Zug. nach HTC* den Druck nach Abkiihlung des Reaktors, aber vor
CO,-Zugabe zeigen. Damit unterscheiden sich diese Versuchspunkte in Hinblick auf pgrc und pg nicht von
den blau markierten Versuchspunkten , keine CO,-Zug.*“. pr rangiert bei 3,1 —7,1 bar und 10,7 — 14,2 bar
ohne bzw. mit CO,-Zugabe. Auftillig ist dabei ebenfalls, dass der Endruck bei geringer Reaktionsintensitit
unter dem Anfangsdruck liegt. Die deutet auf eine Losung von CO, und damit einer Abnahme gasformigen
der CO,-Menge hin.

Die Auswertung der Versuchsreihe HP2 bestétigt den signifikanten Einfluss der Reaktionstemperatur
und der CO,-Zugabe (Abbildung 4.21, links). Der verhéltnismiBig kleine Einfluss der Reaktionszeit
geht aus HP2 nicht klar hervor. Auch fiir die Prozesswasserrezirkulation ist keine Auswirkung auf den
Enddruck erkennbar.

Im Hinblick auf anféngliche Trockensubstanzgehalte kann aus der Versuchsreihe HTS geschlossen
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Abbildung 4.20.: Reaktordruck nach der HTC-Reaktion nach Abkiihlung auf 30°C pg in Abhingigkeit der Reakti-
onstemperatur (links) und Reaktionszeit (rechts); gepunktete Linien zeigen die Regressionswerte
bei 210 min Reaktionszeit (links) bzw. bei 230°C Reaktionstemperatur. Die grau-gestrichelte
horizontale Linie zeigt das Druckniveau der CO,-Beaufschlagung; Abszissenwerte wurden aus
Darstellungsgriinden leicht verschoben.

werden, dass dessen Steigerung den Druck sowohl wihrend als auch nach der Reaktion anhebt, wie
durch Abbildung 4.21 rechts illustriert ist. Mit steigendem anfinglichen Trockensubstanzgehalt nimmt
der Reaktionsdruck von 27,3 bar auf 29,1 bar und der Enddruck von 5,1 bar auf 10,2 bar zu.

Das Uberschreiten des Wasserdampfdrucks wihrend der HTC findet bereits durch Basso et al. (2016)
Erwidhnung. Bei deren Untersuchung der HTC von Weintrester mit 250 °C iiberstieg der Reaktionsdruck
den Wasserdampfsattdruck um ca. 10 bar und nahm iiber die Reaktionszeit langsam zu. Das absolute
Druckniveau hingt vom Befiillungsgrad des Reaktors und der Zusammensetzung des Substrats ab. Bei-
spielsweise fiihrt der hohe Sauerstoffanteil in Weinstrester von 37,57 Yoty zu hoherer CO,-Produktion

und damit groerem Druck (Basso et al., 2016). Eine relative Verkleinerung des freien Gasraums, etwa
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Abbildung 4.21.: Reaktordruck nach Abkiihlung auf 30°C in Versuchsreihe HP2 (links), Reaktor wihrend HTC und
nach Abkiihlung in Versuchsreihe HTS (rechts); Abszissenwerte wurden aus Darstellungsgriinden
leicht versetzt.
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Abbildung 4.22.: Entstehung und Verteilung von CO, nach Versuchsreihe HP1 mit und ohne CO,-Zugabe vor der
HTC in Abhingigkeit der Reaktionstemperatur; oben: Verteilung iiber fliissige (L) und Gasphase
(G); unten links: CO, nach Ursprung aus Zugabe (0) oder Reaktion (HTC); unten rechts: Gasaus-
beute mit Bezug die Anfangsklarschlammtrockenmasse

durch eine hohere Reaktorbeladung mit fliissigem Substrat, erhoht das Druckniveau wéhrend und nach
der HTC.

Die Steigerung des Enddrucks pr durch hohere Temperatur, lingere HTC-Zeit und hoheren Trocken-
substanzgehalt weist auf einen Anstieg der entstehenden Gasmenge hin. Darauf aufbauend erfolgt in

Abschnitt 4.3.2 eine quantitative Abschidtzung der Gasproduktion.

4.3.2. Modellierte Gasausbeute

Die Gasausbeute wurde geméfl der Beschreibung in Abschnitt 3.1.4 kalkuliert und bezieht sich auf die
Resultate aus Versuchsreihe HP1. In Abbildung 4.22 sind die kalkulierten Massen an CO,, mit und ohne
vorheriger Zugabe, nach Abschluss der HTC dargestellt. Auf der Ordinate ist jeweils die HTC-Temperatur
aufgetragen. Die Verldufe beziehen sich auf eine Reaktionszeit von 210 min. Als Randannahme gilt, dass
wihrend der Reaktion nur CO, als Gas entsteht. Die Fehlerbalken reprasentieren die Standardabweichung
innerhalb der Berechnung, vor allem infolge der Streuung des experimentellen Enddrucks.

Der Berechnung nach liegen 26,1 % des gesamten CO,-Gases gelost in der Fliissigphase vor, wie in
Abbildung 4.22 oben links dargestellt. Unten links wird fiir die Versuche mit CO,-Zugabe die Verteilung

nach Herkunft, also aus vorheriger Zugabe (mo(CO,)) oder aus der Reaktion (mygrc (CO;)) unterschieden.
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4.4. Filtrierbarkeit und oxalsaure Eluierbarkeit von Carbonisaten

Die Beaufschlagung der Reaktion erfolgt mit 24 g, wihrend durch die HTC 7,4—17,8 g CO, entstehen.
Ohne CO,-Zugabe wird eine produzierte Gasmenge von 9,1 —20,9 g ermittelt.

Daraus resultiert auch die groere, modellierte CO,-Ausbeute ohne vorherige Beaufschlagung. Dem-
zufolge werden von den 156,7 + 6,4 gty Kldrschlamm temperaturabhéngig 5,9 — 13,4 % beziehungsweise
4,8—-11,4 % in CO,-Gas umgesetzt. Dabei betrigt die relative Standardabweichung 21,2 % bzw. 14,2 %
mit und ohne CO,-Zugabe der berechneten Ausbeute.

Inwiefern die CO,-Beaufschlagung tatsdchlich Einfluss auf die CO,-Emission hat, kann gerade in
Hinblick auf die grof3e Unsicherheit nicht abschlieBend bewertet werden. Es ist moglich, dass durch die
CO,-Einbringung Luftsauerstoftf aus dem Reaktor ausgetrieben wird. Dies verhindert die nassoxidative
Bildung von CO,. Diese Annahme ist auch im Einklang mit dem geringerem CSB des Prozesswassers
und der geringeren organischen Ausbeute ohne CO,-Zugabe.

Die hier berechnete Gasausbeute iibersteigt Werte, die in der Literatur zu finden sind (Basso et al.,
2016; Lucian und Fiori, 2017). Dort werden fiir die HTC von Bioabfillen bei 180—-250°C mit 180 min
Reaktionszeit Gasausbeuten von 2—8 % angegeben. Es geht allerdings aus der Versuchsbeschreibung
nicht hervor, bei welcher Reaktionstemperatur die Gasproduktion bestimmt wurde und daher eventuell
die Gaslosung in der Fliissigkeit zu beriicksichtigen wire.

Ein weiterer Aspekt ist, dass in dieser Arbeit von reinem CO, als Produktgas ausgegangen wird. Gerade
bei hoherer Reaktionsintensitit werden aber auch andere Gase, wie Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff oder
Methan, deren Volumenanteil bis zu 9 % bei 250 °C erreichen kann, generiert (Basso et al., 2016; Lucian
und Fiori, 2017; Koottatep et al., 2016). Diese Gase sind alle leichter als CO, und deutlich schlechter in
Wasser 16slich. Durch die getroffenen Annahmen wird daher die CO,-Produktion {iberschitzt, falls auch

andere Gase gebildet werden.

4.4. Filtrierbarkeit und oxalsaure Eluierbarkeit von Carbonisaten

4.4.1. Einfluss von Druck und Temperatur auf die Filtration

Die Ergebnisse der Versuchsreihe FH zeigen den Einfluss der Filtrationstemperatur und des Filtrations-
drucks auf die Leistung einer kuchenbildenden Druckfiltration einer Carbonisatsuspension. Die trockene
Kuchenmasse betrdgt dabei 16,8 £0,02 g je Versuch bei 100g Suspension. Als Filtrat fallen jeweils
60,3 +2,3 g an. Die Kuchenhohe zum Filtrationsende betrigt 16 — 18 mm und zeigt keine Korrelation zu
den variierten Parametern. Die Filtration dauert 348 —954 Sekunden.

Abbildung 4.23 links zeigt den Trockensubstanzgehalt des Filterkuchens in Abhéngigkeit der Filtrati-
onstemperatur T und des Filtrationsdrucks pgj. Der erkennbare Anstieg des Trockensubstanzgehalts zu
Versuchsende mit Temperatur und Druck ist deutlich erkennbar und die Varianzanalyse zeigt eine signifi-
kante Korrelation an. Der Wert fiir den TS steigert sich von 40,8 £0,2 g/100 ggy auf 44,7 + 1,1 g/100 gpm
und damit um maximal 3,9 g/100 ggm.

Das mittlere Diagramm in Abbildung 4.23 zeigt den spezifischen Filterkuchenwiderstand ay ge-
mif der Filterkuchengleichung 3.1. Dessen Grof3enordnung liegt innerhalb der Versuchsreihe FH bei
1,8-8,1-10"*/m?. Der signifikante Anstieg des spezifische Filtermittelwiderstands mit hoherem Fil-

trationsdruck ist klar ersichtlich. Der Filtermittelwiderstand Ry, rechts dargestellt, variiert von 0,43 —
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

1,62-10'%/m, ebenfalls mit einer signifikanten positiven Korrelation zum Filtrationsdruck. Eine Tempe-

raturabhingigkeit von @y und Ry ist nicht feststellbar.

Die GroBenordnung des Filterkuchenwiderstands deutet auf eine eher mifig bis schlechte Filtrierbarkeit
der Suspension hin (Stie}, 1997), jedoch etwas besser als fiir Primarschlamm ohne Filterhilfsmittel (Biller
et al., 2018).

Die starke Druckabhingigkeit des Filterkuchenwiderstands weist auf eine Kompressibilitit des Kuchens
hin. Kuchenkompression verringert die Porositit des Filterkuchens und erhoht damit den Filterkuchen-
wiederstand. Die unter Abschnitt 3.1.3 gegebene Berechnung bezieht sich allerdings auf eine konstante
Porositit ohne Anderung des Volumenverhiltnisses gy, das nach Entspannung der Filterapparatur be-
stimmt wurde (siehe Abschnitt 3.1.3).

Die Kompressibilitit des Filterkuchens von Carbonisatsuspensionen aus Kliarschlamm wurde durch
eine Masterarbeit weiter analysiert (Liefeldt, 2020). Dabei erfolgte eine stufenweise Anderung des Fil-
trationsdrucks innerhalb eines Filtrationsversuchs. Zur Auswertung und Illustration der Kuchenkompres-
sibilitdt wird der inverse, druckspezifische und zeitabhéngige Filtratmassenstroms (pg; - t)/mp iiber die
zeitabhédngige Filtratmasse mp aufgetragen. Abbildung 4.24 links zeigt, dass durch die Druckerh6hung
die Steigung bei Filtration bei Umgebungstemperatur zunimmt. Wire der Kuchen inkompressibel, wiirde
sich die Steigung in dieser Darstellung nicht dndern (Liefeldt, 2020; Anlauf, 2019). Die Kompressibilitit
bei hoherer Filtrationstemperatur gemil3 Abbildung 4.24 rechts ist deutlich geringer. Demnach gezeigt ist
der Filterkuchen ist insbesondere bei niedrigerer Filtrationstemperatur kompressiblel Da durch Liefeldt
(2020) vergleichbare Carbonisate untersucht wurden wie in dieser Arbeit, kann diese Erkenntnis auf die

hier untersuchten Carbonisate {ibertragen werden.

Der Anstieg des Filtermittelwiderstands durch hoheren Filtrationsdruck kann auf das verstérkte Ein-

dringen von Partikeln in die Filterporen zuriickgefiihrt werden.

4.4.2. Filtrations- und Elutionscharakteristika mit saurer Elution

Teile der folgenden Ergebnisse, die sich auf die Versuchsreihe FOx beziehen, wurden bereits durch den
Autor publiziert (Waldmiiller et al., 2021).
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Abbildung 4.23.: Eigenschaften der Kuchenfiltration einer Carbonisatsuspension in Abhingigkeit der Filtration-
stemperatur dyrc und des Filtrationsdrucks p;; links: Trockensubstanzgehalts des Filterkuchens:
Mitte: spezifischer Filterkuchenwiderstand ajy; rechts: Filtermittelwiderstand Ry
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Abbildung 4.24.: Zeitabhingige Filtratmasse mp, aufgetragen gegen den die Inverse des druckspezifischen, zeitab-
hingigen Regenerantmassenstrom (pg; - mg)/t bei zwei verschiedenen Filtrationstemperaturen;

Abbildung aus Liefeldt (2020)

Filtrationswiderstande

Der spezifische und der absolute Kuchenwiderstand ay und Ry sowie der dazugehédrige Filtermittelwi-
derstand Ry zu den Versuchsreihen FOx und FOP sind in Tabelle 4.4 zusammengefasst. Die Groflenord-
nung des spezifischen Kuchenwiderstands von 10'*—10'3 /m? weist auf eine schlechte Filtrierbarkeit der
Suspension hin (Anlauf, 2019).

Die Versuchsreihe FOx liefert eine bessere Filtrierbarkeit als die Versuchsreihe FOP, obwohl dieselbe
Suspension verwendet wurde, die gleichen Filtrationsparameter eingestellt wurde und fiir jeden Durchlauf
ein neuer Filter verwendet wurde.

Uberdies wird in der Versuchsreihe FOP beobachtet, dass mit jeder Durchfiihrung der spezifische Filter-
widerstand ey von anfangs 7, 2 - 10'*/m? auf zuletzt 16 - 10'4/m? ansteigt. Wihrend die Filtrationsdauer
somit iiber die Versuche zunimmit, ist keine Abhzngigkeit der Dauer der Wasch- und Elutionsschritte der
Versuchsreihe FOP vom Filterkuchenwiderstand erkennbar.

Der sehr hohe Filterwiderstand kann auf das Eindringen feiner Partikel in das Filtermedium und dessen
Verstopfung zuriickgefiihrt werden. Dadurch nimmt der freie Querschnitt des Filters deutlich ab und seine
PorengroBe sinkt. Vergleichbare Beobachtungen sind fiir die Querstromfiltration von Kohleschlamm

erkennbar (Anlauf, 2019). Der Filterwiderstand ist bei Kohleschlamm um mehrere Groflenordnungen

Tabelle 4.4.: Spezifischer Filterkuchenstand ay, Kuchenwiderstand Rywc und Filtermittelwiderstand Ry; bei der
Filtration in Versuchsreihe FOx und FOP

Parameter Einheit Versuchsreihe
FOx FOP
an 10/m? 45+22 104+2,7
Rwc 10""/m 19+ 8  46+12
Rm 10""/m 6+ 2 15+ 5
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils
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Abbildung 4.25.: Beispiel des gesammelten Permeatmasse m;(t) innerhalb der fiinf Behandlungsschritte in Abhén-
gigkeit der Zeit t fiir die Versuchsreihe FOx; F: Filtration; W1: erste Kuchenwische; L1: erster
Elutionsschritt; L2: zweiter Elutionsschritt; W2: zweite Kuchenwische

hoher als bei der Permeation von reinem Wasser. Dieser Anstieg des Filterwiderstands ist auf Anderungen
im Filtermittel zuriickzufiihren. Diese Beobachtung ist auch auf die in dieser Arbeit durchgefiihrte

Filtration mit einer Carbonisatsuspension anwendbar.

Filtrations- und Elutionsdauer

Der zeitabhidngige Permeatstrom wihrend der verschiedenen Behandlungsschritte zeigt innerhalb von
Versuchsreihe FOx unterschiedliche Tendenzen. Typische Profile der Permeatmenge in Abhéngigkeit der
Zeit sind Abbildung 4.25 zu entnehmen. Der Filtratstrom g, als Steigung von mg(t) nimmt mit der
Zeit ab, wie es typisch fiir eine kuchenbildende Filtration mit konstantem Antriebsdruck ist und aus der
Kuchengleichung 3.1 folgt. Die Kuchenwischen sowie die zweite Elution liefern konstante Permeatstrome,
erkennbar am linearen Verlauf von myy(t), my,(t) und myy,(t). Die Eluatmasse my ;(t) folgt dagegen
in guter Naherung einen quadratischen Verlauf. Der Eluatstrom, als Steigung des zeitlichen Verlaufs der

Eluatmasse, nimmt somit linear zu und erreicht zum Ende das Zwei- bis Dreifache anfinglichen Werts.

Die Laufzeiten der fiinf Behandlungsschritte der Versuchsreihe FOx unterscheiden sich stark. In
Tabelle 4.5 sind diese zusammengefasst. Die gesamte Prozedur dauert bei der Versuchsreihe FOx etwa
60 Minuten. Die erste Wiasche beansprucht trotz erhohtem Filtrationsdruck von 2 bar mit durchschnittlich
44 min die meiste Zeit. Die Filtration und Elution werden nur mit 0,5 bar Differenzdruck angetrieben.
Die Filtration und die beiden Elutionsschritte dauern jeweils im Mittel kaum lidnger als 9 Minuten und

der zweite Waschschritt ist 1ingstens nach einer Minute abgeschlossen.

Die Werte der Standardabweichung verdeutlichen die breite Streuung der Versuchsergebnisse zwi-

schen verschiedenen Einzelparametern innerhalb einer Versuchsreihe. Die hochste Standardabweichung
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4.4. Filtrierbarkeit und oxalsaure Eluierbarkeit von Carbonisaten

Tabelle 4.5.: Dauer der Behandlungsstufen Filtration (F), erste Kuchenwische (W1), erste und zweite Elution (L1,
L2) und zweite Kuchenwische (W2) nach Versuchsreihe FOx; fiir L1, L2 und W2 aufgeschliisselt
nach Oxalsdurekonzentration im Eluent

Alle Versuche
tp min 3,6+ 0,8
tw1 min 43,7+21,0
cLo(CoH04) gfl 18 36 72
tL1 min 84+ 33 81+23 91+ 0,6
tro min 3,1+ 25 46+22 31+ 1,7
tw2 min 0,53+0,17 0,48+0,21 0,48+0,17

(21,0 min) ist fiir die erste Wische zu finden. Innerhalb der 18 Versuchsdurchfithrungen dauert dieser
Schritt 10— 80 min.

Das Abbruchkriterium der Filtration mit dem ersten Luftdurchbruch hat zur Folge, dass der Filter-
kuchen teilweise entsittigt wird. Leichte Schwankungen beim Erreichen des idealen Zeitpunkts sind
unvermeidlich und fiihren zu einer teilweisen Entfeuchtung des Kuchens. Bei stirkerer Entséttigung ist

im Anschluss eine schnellere Durchstromung durch die Waschlosung festzustellen.

Diese hohere Permeabilitit infolge der Entfeuchtung bleibt auch nach der Kuchenwische erhalten. Es
folgt auf eine ,,Jangsame* erste Wasche ebenfalls ein langsamer erster Elutionsschritt. Der Einfluss der

variierenden Elutionszeit auf die Elutionswirkung ist in Abschnitt 4.4.6 erldutert.

Die Versuchsdurchfiihrung der Versuchsreihe FOP ist gegeniiber FOx angepasst. Die aus der Ver-
suchsreihe FOP ermittelten Zeitintervalle fiir die verschiedenen Behandlungsschritte sind in Tabelle 4.6
zusammengefasst. Der in Tabelle 4.4 gezeigte hohere Filtrationswiderstand fiihrt zur Verdopplung der

Filtrationszeit tg.

Die erste Waschschritt der Versuchsreihe FOP unter Einsatz einer unimolaren, wéssrigen Natriumchlo-
ridlosung begiinstigt eine ziigigere Kuchenwische, die im Mittel 31 min kiirzer ist als bei Versuchsreihe
FOx. Die Elutionsgeschwindigkeit ist liber die Filtrationsdauer konstant und zeigt damit nicht den in
Abbildung 4.25 ersichtlichen Anstieg. Eine signifikante Korrelation der Elutionsdauer zur Zusammen-

setzung des Eluenten ist nicht erkennbar. Die mittlere Elutionsdauer betrdgt 11,0 min und ist damit

Tabelle 4.6.: Dauer der Behandlungsstufen Filtration (F), erste Kuchenwésche (W1), erste und zweite Elution
(L1+L2) und zweite Kuchenwische (W2) nach Versuchsreihe FOP; fiir die Elution aufgeschliisselt
nach Sdurekonzentrationen im Eluent LO

Alle Versuche
tg min T74+1,7
twi min 12,3£1,2
cLo(H2C204) g/l 72 66 54 36 18
cLo(H3POy) g/l 0 6 18 36 54
tL1+L2 min 129+13 11,2+19 12,7+0,3 11,1£0,9 10,6+0,2
tw2 min §,1+1,2 7,716 95+0,1 79+£2,0 10,3+0,7
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Tabelle 4.7.: Eigenschaften des Carbonisats aus Versuchsreihe FOX nach Filtration und saurer Elution,
nach Oxalsidurekonzentration im frischen Eluenten (H,C,04 1) aufgeschliisselt; erste Datenspalte
(cLo(H2C204) = 0 g/l): Referenzversuche ohne Elution; Tabelle nach Waldmiiller et al. (2021)

cLo(HaCy04) g/l 0 18 36 72

Ys g/100 gr™m 100 0 949+ 3,77 932+ 42 914+ 4,1
TS g/100gem 37,02 23 422+ 38 44,1+ 39 454+ 1.9
AG g/100gty 61,0+ 1,1 509+ 20 44,0+ 24 440+ 34
HHV MJ/kgrm 12,5+ 0,2 13,1+ 0,3 140+ 0,8 13,6+ 0,9
wic(C) g/100gtm 279+ 04 302+ 0,6 32,6+ 1,5 32,1+ 2,0
wuc(H) g/100gtm 3,78+£0,03 4,08+0,05 4,35+0,15 4,25+0,15
wic(N) g/100gt 2,15+£0,01 2,08+£0,04 1,95+0,02 2,00+£0,04
wuc(S) g/100gtm 0,90+£0,04 0,82+0,12 091+0,02 0,88+0,03
wuc(O) g/100gtm 4,26+£0,42 11,95+1,84 16,19+1,78 16,67+2,45
wuc(P) ¢/100gtm 4,93+£0,13  3,26+0,80 1,98+0,55 0,96+0,42
wyc (Fe) g/100gty  11,27£0,26 9,05+0,85 7,69+0,45 7,69+1,10
wuc(Ca) g/100gt 4,80+£0,08 4,36+0,70 4,22+0,07 4,20+0,14
whc(K) g/100gtm 0,31+£0,03  0,25+0,03 0,27+0,04 0,24+0,02
wac(Mg) ¢/100gtm 0,60£0,01 0,43+0,07 0,31+0,02 0,30+0,08
wpc(Mn) g/100gty 0,23+£0,01 0,18£0,03 0,16+0,01 0,16+£0,01
wpc(Na) g/100gt 0,07£0,02  0,04+0,02 0,02+0,01  0,02+0,02

geringfiigig kiirzer als bei Versuchsreihe FOx. Die Senkung des Forderdrucks auf 0,5 bar wiahrend der
zweiten Kuchenwische W2 und der vorzeitige Abbruch der Elution fiithren zu einer deutlichen Verlin-
gerung auf durchschnittlich 8,5 min. Insgesamt bedarf die sequentielle Filtration, Elution und Wische in
Versuchsreihe FOP ca. 38 min. Insbesondere die Optimierung der ersten Waschstufe fiihrt im Vergleich

zur Versuchsreihe FOx zu einer deutlichen Verkiirzung der Gesamtdauer.

Eigenschaften des Carbonisats

Der Trockensubstanzgehalt der Carbonisatsuspension betrdgt vor der Filtration 0,14 g/ggyp. Bei der Fil-
tration von 40 g Suspension werden dementsprechend 2,80 £ 0,01 g trockenes Carbonisat abfiltriert,was
aus den Referenzfiltrationen ohne Elution ermittelt wurde.

In Tabelle 4.7 sind die Carbonisateigenschaften aus Versuchsreihe FOX zusammengefasst.

Die Feststoffausbeute Ys ein Bezug zur einfachen Filtration nimmt infolge der sauren Elution ab, bleibt
aber iiber 91 %. Der Trockensubstanzgehalt des eluierten Carbonisats ist um 0,05 — 0,07 g/gry hoher als
im filtrierten Carbonisat. Somit wird sowohl die Trocken- als auch die Feuchtmasse des Filterkuchens
durch die Elution verringert.

Die Gehalte des Carbonisats an Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff steigen infolge der Elution
um 2,3-4,7 %M, 0,2—0,5%r1m und 7,9—-15,6 %orym. Der Stickstoff- und der Schwefelgehalt bleiben
anndhernd konstant und der Aschegehalt wird um 10,1 — 17,0 %oty betrdchtlich reduziert.

Offensichtlich werden alle erfassten anorganischen Elemente durch die saure Elution zumindest teil-

weise eluiert, was die geringeren Gehalte nach der Elution belegen. Mit einer Reduktion auf 20— 66 % im
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4.4. Filtrierbarkeit und oxalsaure Eluierbarkeit von Carbonisaten

Vergleich zur Referenz nehmen die Gehalte von Phosphor und Natrium am stérksten ab. Fiir die anderen

metallischen Elemente sinkt der Gehalt auf 56 —91 % des urspriinglichen Werts.

Die Anderung der elementaren Zusammensetzung hat einen geringen Anstieg des Carbonisatbrenn-
werts zur Folge. Dieser nimmt um 0,6 —1,1 MJ/kgrym zu, wobei die Streuung insbesondere bei hoher

Oxalsdurekonzentration anwéchst.

Die Zunahme und der organischen Gehalte und die Abnahme der anorganischen Gehalte deckt sich

mit den Resultaten aus der zitronensauren und salzsauren Carbonisatelution (Becker et al., 2019; Marin-
Batista et al., 2020).

Die Oxalsdure eluiert Aschebestandteile mit unterschiedlicher Effizienz, wihrend die organischen
Bestandteile stabiler gegeniiber der Saure sind. Diese Sdurestabilitit der Organik ist eine Folge der HTC.
Eine sdurekatalysierte Zersetzung von Organik greift vornehmlich hydrolysierbare Verbindungen, wie
Ester-, Ether- und Peptidbindungen, an (Meunier et al., 1996). Die Hydrolyse dieser Verbindungen findet
als erster Reaktionsschritt bei der HTC statt, sodass die entsprechenden funktionalen Gruppen kaum mehr

im Carbonisat zu finden sind. Daraus leitet sich die Sdurestabilitit des Carbonisats ab.

Die Elementarbilanz zeigt, dass dass nicht nur der relative Sauerstoff- und Kohlenstoffgehalt im Car-
bonisat nach der sauren Elution steigen, sondern auch dessen absolute Menge. Diese Anreicherung ist auf
Riickstidnde von Oxalsdure im Carbonisat, auch nach der abschliefenden Kuchenwésche, zuriickzufithren.
Der Verbleib der Oxalsdure ist durch eine ineffiziente Kuchenwische oder aufgrund einer Bindung an
das Carbonisat erkldrbar. Oxalsdure als Ligandbildner fiir Metallkationen substituiert moglicherweise

eluierte Phosphate oder Sulfate oder bindet an freien Adsorptionspositionen.

Unter der Annahme, dass die Sauerstoffanreicherung vollstindig auf die Akkumulation von Oxalsdure
riickfiihrbar ist, kann der Oxalsédureanteil des Carbonisats wic (H2C,04) nach Gleichung 4.4 berechnet
werden. Darin stehen wyc,0(O), wuc (O) fiir die Sauerstoffgehalte im nicht filtrierten (HC,0) und eluierten

Carbonisat (HC), Ys fiir die Feststoffausbeute der Elution und M(i) fiir die jeweiligen molaren Massen.

Nach dieser Abschitzung nimmt wgc(H2C204) mit hoherer Eluentkonzentration auf 10,5 Yoy,
16,3 070TM und 16,9 O70TM Zu.

wHC,0(0)) M(H2C,04)

whc (H2C204) = {whc(O) - Ys AM(0)

4.4)

Tabelle 4.8 zeigt die Ergebnisse zur Carbonisatzusammensetzung aus Versuchsreihe FOP. Die Fest-
stoffausbeute ist mit 77 — 87 % deutlich geringer als fiir die Versuchsreihe FOx. Gleichzeitig ist auch der
Aschegehalt niedriger, steigt aber mit hoherer Phosphorsidurekonzentration des Eluenten. Der Sauerstoff-

gehalt ist vergleichbar, nimmt aber geringerer Oxalsdurekonzentration im Eluenten ab.

Die Gehalte an Kohlenstoff, Stickstoff und Wasserstoff korrelieren in keiner feststellbaren Weise mit der
Eluentkomposition und sind hoher als in der Versuchsreihe FOx. Damit verbunden ist auch der Brennwert

auf trockener Basis um bis 3,3 MJ/kgry groBer als nach Versuchsreihe FOXx.

Der Phosphorgehalt nimmt im Carbonisat mit der Phosphorsdurekonzentration zu. Der Maximalwert

von 2,83 Yot ist allerdings noch deutlich geringer als die 4,83 %ty des Carbonisats vor der Elution.

In Bezug auf Schwefel, Magnesium, Mangan und Kalium sind keine relevanten Verénderungen der

Gehalte feststellbar. Allerdings ist der Eisengehalt mit teilweise {iber 11 %ty hoher als in der Versuchs-
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Tabelle 4.8.: Eigenschaften des Carbonisats nach Filtration und saurer Elution der Versuchsreihe FOP nach Oxal-
und Phosphorsiurekonzentration im frischen Eluenten (HyC,04 1) aufgeschliisselt

cLo(HaC204) o/l 72 66 54 36 18

cLo(H3POy) o/l 0 6 18 36 54

Y o/100grm 769+ 3,1 868+ 94 826+ 52 775+ 84 81,7+ 13
TS ¢/100gpy 34,1+ 0,5 351+ 08 325+ 09 313+ 33 32,1+ 03
AG o/100gry 39,0+ 03 419+ 3.6 40,0+ 1,9 427+ 08 443+ 09
HHV Ml/kerm 163+ 03 150+ 12 159+ 0,1 154+ 05 169+ 0,5
wic(C) o/100grm 37,6+ 04 350+ 2,7 367+ 03 352+ 08 37,6+ 1,1
wic(H) o/100emv  4,66+0,10 444+021 4,63£0,03 4,60£0,07 4,83+0,07
wic(N) o/100gmy  223£0,03  2,16+0,10 224+0,03 226+0,05 2,57+0,07
wic(S) o/100gry 1,06£0,03  0,99+0,10 1,01£0,01 092£0,04 0,92%0,03
wic(0) o/100gmy  15,45+£0,22 1551+1,05 1542+1,57 1431£1,19 9,82+0,34
wic(P) o/100 gty 0,14£0,03  098+093 0,80+0,62 1,74+034 2,83+0,17
wic(Fe) o/100gmy  9.48+041 11,10+1,61 967+1,56 9,81+0,77 11,29+0,41
whc(Ca) o/100gry  4,55+0,08 437+0,19 4,08+0,01 391+0,14 3,15£0,23
wic(K) o/100gry 0,310,001  0,27+0,02 028+0,02 029£0,01 0,3120,00
wic(Mg) ¢/100 gty 0,27+£0,00 026+004 020+0,02 024+002 0,25+0,02
wic(Mn) o/100gr 0,13£0,01  0,15+0,03  0,12+£0,02  0,13£0,03  0,11%0,01
wic(Na) o/100gry 0,02£0,01  0,04£0,02 002+0,01 0,03+0,01 0,03£0,01

reihe FOx. Der Natriumgehalt steigt mit unter 0,5 mg/gtm trotz des natriumreichen ersten Waschschritts

mit einer NaCl-Losung nicht an.

Der Trockensubstanzgehalt nach der Kuchenwische ist mit 32,1 —35,1 %pg\ geringer als nach Ver-

suchsreihe FOx.

Die Brennwertsteigerung in den beiden Versuchsreihen FOx und FOP folgt vor allem aus der An-
reicherung von Kohlenstoff und der Abreicherung von Asche. Durch die Anreicherung von Oxalsédure
wird der spezifische Brennwert der Carbonisatrockenmasse eher gesenkt, weil Oxalsdure selbst einen
sehr geringen Brennwert von 2,7 MJ/kgty mitbringt (Wilhoit und Shiao, 1964). Durch die verbesserte
Kuchenwische in Versuchsreihe FOP wird der spezifische Brennwert gesteigert.

Im Hinblick auf eine energetische Verwertung des Carbonisats ist Oxalsdure als Elutionssdure anorga-
nischen Saulen vorzuziehen. Bei der Verbrennung von Oxalsédure entsteht nur CO, und Wasser, wihrend
Salz-, Schwefel-, und Salpetersidure in einer Verbrennung korrosive, saure Abgase oder die Bildung

anderer Schadstoffe, wie Stickoxide, unterstiitzen.

4.4.3. Eigenschaften der fliissigen Phasen

Innerhalb der Versuchsreihe FOXx treten mit dem Filtrat (F), dem ersten Waschwasser (W1), den zwei

Eluatfraktionen (L1, L2) und dem zweiten Waschwasser (W2) fiinf fliissige Fraktionen auf.
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4.4. Filtrierbarkeit und oxalsaure Eluierbarkeit von Carbonisaten

Tabelle 4.9.: pH-Wert, CSB und Konzentration verschiedener Kationen in den Filtraten und ersten Waschwissern
der Versuchsreihe FOx

Filtrat Wachwasser 1
pH - 8,58+0,09 8,51+ 0,08
CSB g/l 62,8+ 0,5
ci(Ca) mg/l 10,5+ 6,7 143+ 0,2
ci(K) mg/l 271,3+ 8,6 54,6+ 2,7
ciMg) mg/l 41,0 3,5 9,7+ 0,5
c¢iMn) mg/l 351+ 1,7 73+ 1,2
ci(Na) mg/1 246+ 7 52+ 4
ci(NHy) mg/l 3971+ 88 843+ 84

Filtrat und erstes Waschwasser

Die Filtrate und ersten Waschwasserproben der einzelnen Versuche werden zusammen betrachtet, da hier
keine Variation der Versuchsparameter erfolgte. In Tabelle 4.9 sind einige Konzentrationskennwerte fiir
diese beiden Fraktionen zusammengefasst. Die Filtratkomposition entspricht den anderen Prozesswéssern,
wie bereits unter Abschnitt 4.2.3 beschrieben.

Naheliegenderweise weist das Waschwasser niedrigere Konzentrationen als das Filtrat auf. Fiir alle
Komponenten mit Ausnahme von Calcium betrigt die Konzentration etwa ein Fiinftel der Konzentration
im Filtrat.

Bei 40 g Waschwasser entspricht dies der Fracht von ca. 8 g Prozesswasser. Pro Charge werden 25 g
Suspension eingesetzt, wobei 14,9 + 1,0 g als Filtrat abgefiihrt wird und 2,80 + 0,01 g Feststoff enthalten ist.
Nach dieser Uberschlagsrechnung sind nach der Filtration noch etwa 7,3 # 1,1 g Prozesswasser enthalten.
Dies ist in akzeptabler Ubereinstimmung mit der Fracht aus 8 g verbleibenden Prozesswassers nach dem
Filtrationsschritt. Es darf dementsprechend abgeleitet werden, dass die Kuchenwische effizient geldste

Organik des Prozesswassers aus dem Kuchen verdringt.

Eluat nach Versuchsreihe FOx

Die Konzentrationen im Eluenten (LO) sowie der ersten und zweiten Eluatfraktion L1, L2 aus der
Versuchsreihe FOx sind in Tabelle 4.10 zusammengefasst.

Allgemein gilt, dass alle eluierten Komponenten in der ersten Eluatfraktion stirker konzentriert sind
und eine hohere Oxalsdurekonzentration im frischen Eluenten die Konzentration geloster Komponenten
steigert. Nach Oxalat ist Phosphat im Eluat mit 1,3 5,7 g/l am stédrksten konzentriert, die ndchsthéheren
Konzentrationen finden sich fiir Eisen, Ammonium und Magnesium.

Die Konzentrationen der monovalenten Kationen Natrium, Kalium und Ammonium in den Eluaten
erreichen 11-53 % der Konzentrationen im ersten Waschwasser. Die Calcium- und Mangankonzentra-
tionen sind unter 20 mg/l. Auch die beiden Alkalimetalle Natrium und Kalium sind in den Eluaten mit
9 —30 mg/I eher niedrig konzentriert.

Im Vergleich mit dem frischen Eluenten reduziert sich die Oxalsdurekonzentration und 9,4—-12,9 g/l,

wobei die Reduktion fiir die zweite Fraktion geringer ausfillt.
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Tabelle 4.10.: pH-Werte und Ionenkonzentrationen in den Eluatfraktionen L1 und L2 in Abhingigkeit der Oxal-
sdurekonzentration des frischen Eluenten H,C,0, 1o nach Versuchsreihe FOx nach Waldmiiller et al.

(2021)
cLo(H2C204) g/l 18 36 72
pHro - 1,17+£0,01 1,06+0,01 0,90+0,01
pHL; - 1,28+0,05 1,11+0,03 0,96+0,06
pHi» - 1,20+£0,05 1,06+0,03 0,90+0,06
cL1(POy) g/l 32+ 0,8 3,6+ 05 57+ 07
c2(POy) g/l 1,3+ 0,6 27+ 09 32+ 1,0

cL1(C204) g/l 86+ 25 279+ 3,6 59,1+ 3,0
cr2(C204) gl 156+ 38 359+ 30 773+ 23

cr1(Fe) g/l 0,6+ 0,1 05+ 0,1 08+ 0,1
cr2(Fe) g/l 0,2+£0,05 0,5+ 0,2 04+ 0,2
crLi(Ca) mg/l 13,8+ 4,0 13,6+ 39 165+ 25
cr2(Ca) mg/l 8,6+ 3,1 10,5+ 2,5 129+ 29
cL1(K) mg/l 17,5+ 48 157+ 33 29,1+ 53
c2(K) mg/l 99+ 62 13,6+ 6,1 14,1+ 52
cL1(Mg) mg/1 66+ 22 64+ 16 122+ 12
cr2(Mg) mg/1 36+ 25 49+ 22 74+ 20
cL1 (Mn) mg/1 5,1+ 1,6 54+ 15 8,1+ 3,1
cL2(Mn) mg/l 40+ 1,5 40+ 14 84+ 19
crL1(Na) mg/l 150+ 44 12,1+ 25 22,6+ 3,0
cr2(Na) mg/l 88+ 55 139+ 48 11,9+ 3,7

cr1(NHy) mg/l 164+ 41 144+ 32 270+ 38
cr2(NHy) mg/l 101+ 61 145+ 49 132+ 48

Der stark saure pH-Wert des frischen Eluenten weist konzentrationsabhingig einen pH-Wert von 0,90 —
1,17 auf. In der ersten Eluatfraktion ist der pH-Wert um 0,05-0,11 hoher, in der zweiten Eluatfraktion
ist keine pH-Erhohung mehr feststellbar. In der ersten Fraktion ist die Oxalsdurekonzentration niedriger
und gleichzeitig sind hohere Niveaus der basisch wirksamen Kationen, wie Ammonium, Natrium und

Kalium zu finden.

Der Riickgang der Oxalsdaurekonzentration ist teilweise durch die Verdiinnung der ersten Fraktion durch
Waschwasser begriindet. Die relative Abnahme der Oxalsdurekonzentration nimmt aber mit héheren
Konzentrationen im Eluenten nur geringfiigig zu: die relative Reduktion der Oxalsdurekonzentration
betrigt 51,1 %, 21,2 % und 16,1 % mit 16, 36 und 72 g/l Oxalséure im Eluenten. Dies untermauert die
These einer chemischen oder physikalischen Bindung der Oxalséure zum Feststoff. Derzufolge wird durch
den ersten Elutionsschritt einer Oxalsduresattigung erreicht, sodass die Sdure der zweiten Eluatfraktion

ungehindert das Carbonisat durchstromt.

Die niedrigeren Konzentrationen eluierter Komponenten folgt einerseits aus der kiirzeren Kontaktzeit

des zweiten Eluats (siche Tabelle 4.5) und anderseits aus der Vorelution durch das erste Eluat.
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Abbildung 4.26.: Konzentrationen in den Eluatfraktionen L1 und L2 und den zweiten Waschwasser der Versuchs-
reihe FOP in Abhéngigkeit der Sdurekonzentrationen im Eluent LO; c¢(Na)p; >2 g/l

Eluat nach Versuchsreihe FOP

Die Konzentrationen in den Eluaten und dem zweiten Waschwasser der Versuchsrehe FOP sind in
Abbildung 4.26 dargestellt. Die dazugehorigen Zahlenwerte sind Tabelle A.8 im Anhang zu entnehmen.

Naheliegenderweise steigt die Phosphatkonzentration am stirksten mit mehr Phosphorsiure im Elu-
enten an. Die Anfangskonzentration von 6 g/l H;PO, wird im Eluat mit 8,2 g/l und 10 g/ iibertroften.
Dieser Trend wird mit hohen Phosphorsiurekonzentrationen im Eluent umgekehrt, das heiflt, die Kon-
zentration an Phosphat im Eluat ist geringer als im Eluenten.

In Bezug auf Oxalsidure ist die entsprechende Eluatkonzentration immer um mindestens 8 g/l H,C,0,4
geringer als im Eluenten. Es kommt zu einer deutlichen Verschiebung von Oxalat in das Waschwasser
mit Konzentrationen bis 16,7 g/l.

Die Ergebnisse fiir Kalium, Mangan und Magnesium decken sich weitestgehend mit den Resultaten
aus Versuchsreihe FOx mit der hochsten Oxalsidurekonzentration. Die Kaliumkonzentrationen liegen mit
10,9 — 24,8 mg/l nahe dem, was in Versuchsreihe FOx gefunden wird. Fiir Magnesium liegen die Werte
ebenfalls im bekannten Konzentrationsbereich bei 97 — 140 mg/l. Jedoch zeigt sich keine Abnahme der
Konzentration im zweiten Eluat. Die Mangankonzentrationen von 8,1 — 8,4 mg/l liegen etwas hoher als
bei Versuchsreihe FOx.

Fiir die monovalenten Kationen ist das Konzentrationsverhiltnis von zweiten Eluat zu zweiten Wasch-

wasser deutlich groBer als bei den multivalenten Metallen mit Ausnahme von Magnesium. Im zweiten
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Abbildung 4.27.: Niederschlag in den oxalsauren Eluaten der Versuchsreihe FOx in der Fliissigkeit (links) und nach
Vakuumtrocknung (rechts)

Eluat ist die Konzentration der monovalenten Kationen 3,5-fach bis 12-fach grofer als im Waschwas-
ser. Fiir Mangan und Calcium ist dieses Verhiltnis nicht grofer als 3 und fiir Eisen nidhert es sich mit
steigender Phosphorsdurekonzentration dem Wert 1 an.

Es ist weiter erkennbar, dass mit der hochsten Phosphorsdurekonzentration die Calciumkonzentrationen
tiber die drei Phasen zunehmen.

Die Natriumkonzentration ist aufgrund der vorhergehenden Kuchenwische mit einer Natriumchlorid-
16sung in allen drei wissrigen Phasen deutlich hoher als bei Versuchsreihe FOx. In der ersten Eluatfraktion
tiberschreitet Natrium den verdiinnungsabhingigen Messbereich bis 2 g/l. Im Waschwasser finden sich
nurmehr 10— 16 mg/l Natrium, was etwa der Konzentration in den FOx-Eluaten entspricht.

Anders als in Versuchsreihe FOx ist keine ausgeprigte Konzentrationsdifferenz zwischen der ersten
und zweiten Eluatfraktion erkennbar. Hierbei ist zu bemerken, dass die Elutionszeit des ersten und zweiten
Elutionsschritts bei FOP sich nicht wesentlich unterscheiden.

Der pH-Wert der Eluate variiert zwischen 0,86 und 0,96 ohne Unterschied zwischen erster und zwei-
ter Fraktion. Mit der der hochsten Phosphorsdurekonzentration im Eluent liegt er mit 1,07 £0,04 und
1,14 £0,03 etwas hoher. Auch das Waschwasser W2 ist mit pH 1,3 — 1,82 stark sauer.

4.4.4. Beschreibung des Niederschlags im sauren Eluat
Primérer Niederschlag

Wie im Abschnitt 3.1.3 erwihnt, bildet sich in den sauren Eluaten der Versuchsreihe FOx bereits nach
wenigen Minuten ein gelber Niederschlag. Der in Abbildung 4.27 exemplarisch gezeigte primire Nieder-
schlag wurde nach der Abfiltration und Vakuumtrocknung mittels REM, REM-EDX und XRD analysiert.
Dabei zeigen sich keine qualitativen Unterschiede hinsichtlich der unterschiedlichen Oxalsdurekonzen-
trationen im Eluenten.

Die REM-Aufnahmen zeigen deutlich Kristalle mit einer quaderférmigen Struktur, wobei die Stirnseite
der Partikeln eine Kantenlidnge von bis zu 40 pm aufweist. In Abbildung 4.28 A und B ist zu erkennen,

dass an den groBeren Partikeln weitere kleinere Partikeln anhaften.
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A
20 pm

MAG: 500x HV: 20kV WD: 34mm MAG: 1000x HV: 15kV_WD: 34mm MAG: 500x HV: 15kV WD: 9mm

Abbildung 4.28.: REM-Aufnahmen des Niederschlags aus den oxalsauren Eluaten aus Versuchsreihe FOx: A und
B: Primirer Niederschlag direkt nach der Elution; C: sekundérer Niederschlag nach Zugabe des
Reduktionsmittels Na,SO5

Tabelle 4.11 zeigt die Ergebnisse der semiquantitativen Elementaranalyse des Niederschlags mittels
REM-EDX. Die detektierbaren Elemente sind Sauerstoff, Kohlenstoff, Eisen und Calcium. Dabei ist zu
beriicksichtigen, dass der quantitative Anteil von Kohlenstoff iiberschiitzt werden kann, weil die Proben
auf einem Kohlenstoffpad fixiert sind. Die ebenfalls mehrmals nachgewiesenen Elemente Magnesium,
Mangan, Natrium und Schwefel sind in deutlich geringerer Menge nachweisbar. Phosphor konnte nicht

detektiert werden.

Tabelle 4.11.: Elemtare Verteilung der Elemente, nachgewiesen durch REM-EDX in den priméren Niederschldagen
der Versuchsreihe FOx

wns (1) (0] C Fe Ca Mg Mn Na S
Median g/100g 35,5 20,1 246 96 0,1 00 00 0,0
Mittelwert g/100g 33,1 243 28,7 133 02 02 0,1 0,1
Minimum g/100g 10,9 60 00 03 0,0 00 0,0 0,0
Maximum g/100g 52,3 842 764 492 16 16 05 29
Hiufigkeit % 100 100 92 100 50 27 19 8

Molarer Median mol/100mol 485 36,6 96 52 0,1 00 00 0,0

Mit Kenntnis der elementaren Bestandteile sind die Maxima des Rontgenbeugungsspektrums den ent-
sprechenden Kristallen zuzuordnen. Wie in Abbildung 4.29 zu sehen, liefert die XRD-Untersuchung ein
klares Spektrum. Das Maximum der weitaus grofSiten Intensitét bei 18,48° und weitere Maxima bei 22,92°,
29,24° und 34,28° liefern einen klaren Fingerabdruck fiir Eisen(I)-oxalatdihydrat (FeC,0,-,H,0). Die
scharfen Peaks bei 14,92°, 15,28°, 24,38° und weitere sind auf Calciumoxalatmonohydrat (CaC,0, - H,0)
zuriickzufiihren. Die Identifikation von Magnesiumoxalatdihydrat (MgC,0y4 - 2 H,0O) ist weniger eindeu-
tig, da dessen charakteristischste Maxima durch die Eisen- und Calciumoxalate iiberlagert sind. Dennoch
finden sich Hinweise, insbesondere das Maximum bei 60,65° wird dem Magnesiumoxalatszalz zuge-
schrieben.

Die quantitative Bestimmung des priméaren Niederschlags ergibt Mengen von 0,05 — 0,20 g je Eluatfrak-

tion, jedoch ohne systematische Korrelation zur Eluentkomposition. Die mittlere Niederschlagsmenge in
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Abbildung 4.29.: Rontgenbeugungsspektrum des primédren Niederschlags aus der Eluaten der Versuchsreihe FOx

der ersten und zweiten Eluatfraktion sind 0,10 £ 0,05 g und 0,12 + 0,05 g. Die semiquantitive Elementar-
analyse mittels EDX weist Kohlenstoff, Sauerstoff, Calcium und Eisen als Hauptbestandteile aus.

Dariiber hinaus wird in Proben aus Versuchsreihe FOP mit 36 g/l und 54 g/l Phosphorsidure Phosphor
als Bestandteil ermittelt, wobei der Anteil unter 2,5 mg/g liegt. Die Niederschléige aus den Elutionen mit
der hochsten Phosphorsdurekonzentration weisen ein veridndertes Calcium/Eisenmassenverhéltnis auf.
Wihrend bei den niedrigeren Konzentrationen die Massenanteile von Calcium und Eisen etwa identisch
sind, steigt dieses Verhiltnis auf 5,1 + 2,4 g Ca/g Fe (siehe auch Abbildung A.5).

Sekundarer Niederschlag

Der sekundire Niederschlag, der durch die Zugabe von Natriumsulfit angeregt wurde, dient zur Uberprii-
fung der These, dass das geloste Eisen vor allem zweiwertiges Eisen darstellt.

Eine REM-Aufnahme des sekundiren Niederschlags ist in Abbildung 4.28 C zu sehen. Die raumliche
Struktur ist dhnlich im priméren Niederschlag, allerdings sind deutlich gréBere Kristalle zu erkennen. Die
elementare Zusammensetzung nach der EDX-Analyse, gegeben in Tabelle 4.12, bestitigt die Detekten
des Eisenoxalatsalzes. Des Weiteren sind Natrium, das aus dem Reduktionsmittel stammt, Magnesium
und Calcium im primédren Niederschlag enthalten.

Das Rontgenbeugungsspektrogramm in Abbildung 4.30 zeigt die Prasenz von Eisen(II)-oxalatdihydrat
sowie von Natriumoxalatmonohydrat (NaHC,O, - H,0O). Die nicht zugeordneten Maxima stammen mog-
licherweise aus sulfit- oder sulfathaltigen Verbindungen, die aber nicht weiter betrachtet werden.

Durch die Zugabe des Reduktionsmittels wird dreiwertiges, gelostes Eisen in zweiwertiges Eisen
umgesetzt und damit dessen Fillung als Oxalatsalz begiinstigt. Die Uberschusszugabe von Natriumsulfit

fiihrt weiterhin zu Uberschreitung der Loslichkeit von Natriumoxalatmonohydrat.
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Tabelle 4.12.: Elemtare Verteilung der Elemente, nachgewiesen durch REM-EDX in den sekundiren Niederschli-
gen infolge Zugabe eines Redukionsmittels der Versuchsreihe FOx

wns (1) o C Fe Na Mg Ca
Median g/100g 422 17,2 351 03 05 04
Mittelwert g/100g 38,8 23,1 36,5 04 05 04
Minimum g/100g 24,7 114 159 0,0 0,0 0,0
Maximum g/100g 49,0 57,6 584 12 1,1 1,1
Molarer Median mol/100mol 54,3 29,2 150 0,7 0,3 0,6

4.4.5. Bilanzierung der Elution

Bilanzierung unter Variation der Sdurekonzentration

Im Zuge der sauren Elution werden die Komponenten auf verschiedene Fraktionen verteilt. Die Bilanz

in Abhingigkeit der Oxalsdaurekonzentration im Eluenten der Versuchsreihe FOx fiir die untersuchten

Komponenten ist in Abbildung 4.31 dargestellt. Die Verteilung wird als Prozentangabe in Bezug auf die

Gesamtheit der kalkulierten Massen tiber die fiinf Fraktionen Carbonisat, erste und zweite Eluatfraktion,

Niederschlag im ersten Eluat und Niederschlag im zweiten Eluat angegeben.

Fiir alle eluierten Elemente nimmt der im Carbonisat verbleibende Anteil mit der Sdurestiarke ab. Mit

Ausnahme von Mangan ist der Anteil in der ersten Eluatfraktion gro3er als in der zweiten Fraktion. Die

groften eluierten Anteile finden sich fiir Phosphor und Natrium, die zu 44 —83 % bzw. 37—-78 % in die

fliissige Phase iibergehen.

Eisen, Calcium, Kalium und Mangan werden zu einem geringeren Teil eluiert, 69 -89 % verbleiben im

Carbonisat. Der eluierte Magnesiumanteil nimmt mit der Sdurestidrke von 18 % auf 52 % zu.

50

[y
(&)
1

[y
o
1

o
(65}
1

Intensitat / 1000 cps

U

o
o

X X X

X

X

________________________________ >

FeC204 . 2H20
NaC204 . Hzo

T T T T T T T

5 10 15 20 25

30

20

35
/°

40

45

50

55 60

65

Abbildung 4.30.: Rontgenbeugungsspektrum des sekundéren Niederschlags aus der Eluaten der Versuchsreihe FOx

nach Zugabe von Natriumsulfit
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Abbildung 4.31.: Verteilung der iiber den Séulen angegebenen Komponenten nach Versuchsreihe FOx iiber die
fiinf beriicksichtigten Fraktionen in Abhéngigkeit der Oxalsdurekonzentration im Eluenten in g/l
(Ordinate); Angaben in Prozent der Gesamtheit

Die unter Abschnitt 4.4.4 geschilderte Ausfillung von Oxalatsalzen fiihrt dazu, dass das Eluat beinahe
frei von Calcium ist. Eluiertes Eisen verteilt sich etwa gleichmiBig iiber das Eluat und den Niederschlag.
Eluiertes Mangan wird zu 39 % im Niederschlag gebunden, wobei bei dieser Angabe aufgrund der gerin-
gen absoluten Konzentrationen eine grofle Unsicherheit zu beriicksichtigen ist. Es ist keine Korrelation
zwischen der Séurestirke und der elementaren Distribution iiber Niederschlag und Eluat erkennbar.

Ohne Beriicksichtigung des zweiten Waschschritts betragen die Oxalsdureverluste aus der fliissigen
Phase 9-27 %, wobei die relativen Verluste mit hoherer Konzentration geringer ausfallen. Der grofie-
re Verlustanteil verbleibt im Carbonisat, wie auch aus Abschnitt 4.4.2 ersichtlich ist. Mit steigender
Eluentkonzentration nimmt der Verlustanteil in den Niederschlag von 6,0 % auf 1,7 % ab.

Aus der nicht dargestellten Verteilung von Schwefel folgt, dass 97 —99 % im Feststoff verbleiben.

Einfluss des Phosphorséaure-Oxalsaureverhéltnisses

Die Verteilung der untersuchten eluierten Komponenten mit Beriicksichtigung des Phosphorsidureanteils
im frischen Eluenten aus Versuchsreihe FOP ist in Abbildung 4.32 dargestellt. Dabei wird als weitere
Fraktion die zweite Waschldsung beriicksichtigt.

Die Natriumkonzentration innerhalb des ersten Eluats iibersteigt den kalibrierten Messbereich bis
2000 mg/1 deutlich. Der tatsdchliche Wert kann daher nicht angegeben werden. Fiir die Darstellung wird

in Abbildung 4.32 eine Ersatzwert von 3000 mg/1 herangezogen, was 13 % der Natriumkonzentration im
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Abbildung 4.32.: Verteilung der iiber den Sédulen angegebenen Komponenten nach Versuchsreihe FOP iiber die
sechs beriicksichtigten Fraktionen in Abhéngigkeit der Phosphorsiurekonzentration im Eluenten
in g/l (Ordinate); Angaben in Prozent der Gesamtheit; Natriumkonzentration im Eluat 1 mit
3000 mg/l angenommen

ersten Waschwasser entspricht. Trotz der relativ hohen Natriumfracht wird dies durch die Elution beinahe
vollstidndig ausgespiilt. In den zweiten Waschwissern finden sich 60— 120 mg/l Natrium, was etwa 10 %
der Konzentration im zweiten Eluat entspricht. Es wird damit deutlich, dass kaum Natrium im Carbonisat

verbleibt und effizient im Zuge der Elution und zweiten Kuchenwische ausgespiilt wird.

Die Variation der Eluentzusammensetzung wirkt sich kaum auf den Verbleib der Metalle Eisen, Cal-
cium, Mangan und Kalium aus. Der eluierte und ausgewaschene Anteil betrigt jeweils mindestens 21 %,
jedoch in keinem Fall mehr als 50 %. Auch fiir Magnesium, fiir das etwa ein Drittel im Carbonisat verbleibt,
ist keine Korrelation zur Eluentzusammensetzung feststellbar. Da in keiner der EDX-Untersuchungen der
Versuchsreihe FOP Magnesium oder Mangan im Niederschlag nachgewiesen wird, wird dies auch nicht

in der Bilanzierung veranschlagt.

Der Eluent mit 0 g/l Phosphorsiure aus Versuchsreihe FOP entspricht demjenigen aus der Versuchs-
reihe FOx mit der Oxalsdurekonzentration von 72 g/l. Die Unterschiede der beiden Versuchsreihen sind
auf die angepasste Versuchsdurchfiihrung zuriickzufiihren. So stammt das in den Eluaten und zweiten
Waschwasser vorhandene Natrium zum sehr grofiten Teil aus dem vorhergehenden Waschschritt mit der

Natriumchlorid-Losung und wird auf diesem Weg wieder ausgespiilt.
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Abbildung 4.33.: Phosphorreduktionsquote im Carbonisat in Abhédngigkeit der Sdurekonzentrationen des Eluenten
der Versuchsreihe FOP

Phosphor findet sich zu 79 — 88 % in den beiden Eluatfraktionen und zu 10— 16 % im zweiten Wasch-
wasser. Weniger als 9 % des Phosphors aus dem Carbonisat und dem Eluenten verbleibt im Carbonisat.
Aufféllig ist der relativ groBBe Residualanteil von 8,4 % im Carbonisat bei 6 g/l H;PO, im Eluenten. Phos-
phor im Niederschlag erreicht nicht mehr als 0,12 % und ist daher in der Darstellung nicht erkennbar.

Bei hohen Phosphorsédurekonzentration und der damit verbundenen niedrigeren Oxalsidurekonzentrati-
on steigen die Oxalsédureverluste, sowohl in das Carbonisat, als auch in den Niederschlag. Bei der hochsten
Konzentration verbleiben noch 72 % in den drei fliissigen Fraktionen. Zusétzlich nimmt mit jeder Sen-
kung der Oxalsdurekonzentration der im Carbonisat verbleibende Anteil von Phosphor auf bis zu 17 %
Zu.

Anders als in Versuchsreihe FOx sind keine systematisch hoheren Konzentrationen in der ersten der
beiden Eluatfraktionen zu finden.

Die Wirksamkeit der abschlieBenden Wische zeigt sich darin, dass Anteile von bis 17 % fiir die
jeweiligen Elemente auftauchen. Der Vergleich zur Versuchsreihe FOx legt nahe, dass die verbesserte

zweite Kuchenwische die Elutionsausbeute signifikant steigert.

Phosphorausbeute mit phosphorsauren Eluenten

Um darzulegen, wie die Phosphorsdurekonzentration im Eluenten die Effizienz der sauren Elution beein-
flusst, ist in Abbildung 4.33 die Phosphorelutionsquote, bezogen auf die urspriingliche Phophormenge im
Carbonisat, dargestellt. Als Referenz ist die geforderte 80 %-Quote der Kldrschlammverordnung (Bun-
desregierung, 27. September 2017) eingezeichnet.

Bis einschlieBlich 18 g/l H;PO, im Eluenten wird unter den gegebenen Rahmenbedingungen die
notwendige Phosphorlosung erreicht. Mit der hochsten Phosphorsiurekonzentration wird dieses Ziel klar
verfehlt.

Diese Ergebnisse besitzen eingeschrinkte quantitative Giiltigkeit. Die Carbonisatzusammentsetzung,
die Temperatur und Dauer der Elution, das Verhiltnis von Eluent zu Feststoff ebenso wie eine verdanderte

Kuchenwische konnen die Phosphorausbeute steigern oder senken.
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Abbildung 4.34.: Phosphorausbeute nach der Elution im Carbonisat (HC) und im Eluat in Abhéngigkeit der Eluti-

onsdauer ty 1417 und der Oxalsdurekonzentration nach Versuchsreihe FOx; nach Waldmiiller et al.
(2021)

4.4.6. Zeiteinfluss auf die Elutionsleistung

Um den Einfluss der Elutionsdauer zu illustrieren, ist in Abbildung 4.34 die Verteilung von Phosphor
nach Abschluss der Elution iiber Eluat und Carbonisat fiir die Versuchsreihe FOx dargestellt. Auf der

Abszisse ist die Gesamtelutionstauer ty 41, aufgetragen.

Die bei jeder Filtration gebildeten Filterkuchen weichen stets voneinander ab, was in der Konsequenz
zu unterschiedlichen Elutionszeiten fiihrt. Innerhalb der Versuchsreihe FOx sind Elutionsdauern von
4,8—19,1 min feststellbar. Die Werte der Standardabweichung sind in Tabelle 4.7 relativ hoch und in
Tabelle 4.10 noch hoher. Dies ist eine Folge des storenden Einflusses der Elutionszeit. Die wird durch
Abbildung 4.34 illustriert, die die Ausbeute an Phosphor, entweder im Carbonisat Y (P)gc oder in den
Eluaten Y (P)L1412, in Abhéingigkeit der Gesamtelutionszeit (LL1+L2) jedes Einzelversuchs zu Versuchs-
reihe FOx dar.

Eine ldngere Elution bewirkt eine Verlagerung des Phosphors aus dem Carbonisat in das Eluat. Insbe-
sondere fiir 18 und 36 g/l Oxalséure folgt die Phosphorbeute einem annédhernd linearen Verlauf. Dieser
Effekt ist im Ubrigen nicht nur fiir Phosphor, sondern auch fiir die anderen Elemente erkennbar. Die
Variation der Elutionszeit ist nicht Teil des Versuchsplans, beeinflusst aber die Ergebnisse und erzeugt
die hohe Standardabweichung der Resultate aus Versuchsreihe FOx. Die Standardabweichungen der Re-
ferenzmessungen in Tabelle 4.7 sind deutlich geringer, insbesondere fiir die Elemente Eisen, Phosphor
und Sauerstoff, die am stirksten eluiert werden. Die variierende Elutionszeit der Elutionsversuche ist
dementsprechend maBgeblich fiir die breite Streuung der Elutionsergebnisse verantwortlich. Uber diesen

Einfluss der Zeit auf die Phosphorelution wurde bereits durch Kleemann et al. (2017) berichtet.

Der Zeiteinfluss wird in der Versuchsreihe FOP reduziert, indem die Filtration und die Kuchenwésche

eher abgebrochen wurden, sodass eine Entfeuchtung der Filterkuchens vermieden wird.
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4.5. Synthese und Einordnung

4.5.1. Parametereinfliisse in der HTC

Die in den Abschnitten 4.1 bis 4.3 geschilderten HTC-Parameterstudien betrachten die Einfliisse der Re-
aktionstemperatur, Zeit, Prozesswasserrezirkulation, CO,-Zugabe, des anfinglichen Trockensubstanzge-
halts und der Schwefelsidurezugabe auf die Produkteigenschaften der HTC. Tabelle 4.13 gibt hierzu einen
Uberblick iiber die feststellbaren Korrelationen zu den Ergebnisparametern. Dabei bleibt zu beachten,
dass die hier gefundenen Korrelationen und quantitativen Angaben auch von weiteren Einflussfaktoren,

insbesondere der Klarschlammbeschaffenheit, abhéngen.

Die Reaktionstemperatur und die Reaktionszeit beeinflussen die Intensitdt der Reaktion und deren
Auswirkungen sind stets in dieselbe Richtung gewandt. Die Temperatur wirkt sich deutlich stérker als die
Verweilzeit aus. Der Zeiteinfluss wird durch die experimentellen Unsicherheiten und den Temperaturein-
fluss iiberlagert. Generell fiihrt eine hohere Reaktionsintensitdt der HTC zu fortschreitender Konversion
der Organik, insbesondere Abspaltung von Wasser. Damit geht die bekannte Verbesserung der mechani-
schen Entwisserung einher (Afolabi et al., 2015; Escala et al., 2013).

Auch geloste Molekiile in der Fliissigphase werden durch eine hohere Reaktionsintensitit weiter abge-
baut, was sich in geringerem CSB und groBerer CO,-Produktion zeigt. Die Abnahme des CSB bei hoherer
Reaktionsintensitédt wird durch zwei Effekte verursacht. Erstens entstehen mehr apolare, wasserunlosliche
Verbindungen aufgrund der Entfernung von Wasserstoff und Sauerstoff aus der organischen Substanz.
Zweitens reagieren die wasserlOslichen Verbindungen, wie Essigsiure oder Hydroxymethylfurfural, wei-
ter zu Wasser und CO, (Chen et al., 2019; Liebeck, 2015).

Die gegenldufigen Auswirkungen des zunehmenden Aschegehalts und des abnehmenden Sauerstoff-
gehalts auf den Brennwert heben sich gegenseitig grofiteils auf, sodass der Brennwert des Carbonisats
temperatur- und zeitabhingig weitgehend konstant bleibt. Diese Auswirkungen dieser Zusammenhénge
werden durch die Literatur bestitigt (Gaur et al., 2020; Tasca et al., 2020b; Blohse, 2017; Ohlert, 2015).
Mithin wird bei aschearmen Klidrschlamm der Brennwert und der Kohlenstoffgehalt mit der Reaktions-

intensitét gesteigert (Danso-Boateng et al., 2015¢)

Der mittels Filtration erreichbare Trockensubstanzgehalt hingt von der Wasserbindung im Carbonisat
ab. Intermolekulares und intrazelluldres Wasser wird wihrend der HTC in leichter entfernbares freies und
interpartikuldres Wasser umgewandelt (Wang et al., 2017). Mit zunehmender Reaktionsintensitit wird
das Carbonisat hydrophober und damit die Entwiésserbarkeit erhoht (Mau et al., 2018). Die Trockensub-

stanzgehalte der Carbonisate sind etwas grofler als in mechanisch entwassertem Klarschlamm.

Die verbesserte Entwisserbarkeit ist auf den Abbau von extrazelluldren polymeren Substanzen und
negativ geladenen funktionalen Gruppen zuriickzufiihren. Dadurch wird die negative Oberflichenladung
der Partikeln und die Bindungsfihigkeit von Wasser reduziert (Zhuang et al., 2018). Die Zugabe von CO,
scheint die mechanische Entwisserbarkeit zu verbessern. Da nachfolgende und vorherige CO,-Zugabe
dhnliche Effekte haben, ist der Grund dafiir moglicherweise nicht in einer unterschiedlichen chemi-
schen Zusammensetzung der Carbonisate zu suchen, sondern in einer Veridnderung der physikalischen

Eigenschaften.
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Tabelle 4.13.: Auswirkungen variierten Versuchsparameter auf Produkteigenschaften; Null: keine signifikante oder

nicht eindeutige Korrelation

4.5. Synthese und Einordnung

Ergebnisparameter Spektrum  Tgrc 7turc CO,-Zug. Rezi. TSy H,SO4-Zug.
TS g/100 gem 31— 46 /0 0 0 0
AG g/100 g™ 51- 170 0/- 0 - 0
whc(C)  g/100 grm 25— 30 0 0 0 0 -
wyc(H)  g/100 grm 33- 5 - 0 0 0 -
wac(N) /100 gtm 1,8— 4 - 0 0 0 0 -
wic(0)  g/100 grm 4,7- 12 - 0 0 0 0 -
whc(S)  g/100 grm 0,7- 5 0 0 0 0 0
whca(P)  g/100 gam 73— 8 0 0 0 0 0 -
Yew(P) % 0- 12 0 0 /0 0 0
Ys g/100 grm 60— 91 - 0/- 0 -
Yorg g/100 g™ 38— 78 - 0/- 0 -
Y anorg g/100 gam 91-100 0 0 0 0 0 -
HHV MJ/kgrm 10,5- 13 0 0 0 0 0/-
EV J/1007J 81-100 0 0 0 0 0/-
Yg J/100J 51- 69 0 0 0 0 0/-
pHpw 45- 9 /0 0/- —
CSB g/lpw 30— 96 - 0/- 0 -
Y(CO,y) % 48— 13 /0 /0

Die CO,-Zugabe wirkt sich kaum auf die HTC aus. Durch die Versuchsreihe HP2 werden die fiir Ver-
suchsreihe HP1 gefundenen Korrelationen der CO,-Zugabe nicht bestétigt oder legen den gegenlaufigen
Effekt nahe. Die Phosphorldsung in die fliissige Phase wird allenfalls in sehr geringen Malle bewirkt.

Ohne Schwefelsdurezugabe liegt die maximale Phosphorausbeute in der Fliissigphase unter 2 %. Da der
pH-Wert des Prozesswasser ohne H,SO,4-Zugabe neutral bleibt, sind die Phosphatverbindungen unloslich
und bleiben am Carbonisat gebunden. Der pH-Wert des Prozesswassers wird in den alkalischen Bereich
verschoben, was auf den Abbau saurer oder neutral puffernder organischer Verbindungen zuriickzufiihren
ist.

Der leicht alkalische pH-Wert ist eine Folge der hohen Konzentration von Stickstoff im Kldrschlamm,
was in der Folge zu hohen Ammoniakkonzentrationen im Prozesswasser fiihrt (Becker et al., 2019). Das
Ammoniak-Ammonium-Puffersystem begiinstigt einen pH-Wert hoher als 8. Sauer wirkende organische
Sauren reagieren bei hoherer Reaktionstemperatur weiter zu CO, und Wasser. Daher verschiebt sich der
pH-Wert mit der groBBerer Reaktionsintensitit weiter ins Basische. Da keine in-situ-Messung des pH-
Wertes im Reaktor moglich war, bleibt unklar, ob CO, einen Einfluss auf die Aciditit und den pH-Wert
wihrend der Reaktion hat.

Erhohte CO,-Konzentrationen in Kombination mit einem sauren Milieu katalysieren die Hydrolyse
und senken daher die Feststoffausbeute (Brunner, 2009). Saure Bedingungen treten in de HTC auf, wenn
lignozelluldre Biomasse eingesetzt wird oder anorganische Sduren zugegeben werden (Ulbrich, 2019).

Somit ist erkldrbar, dass CO, die Feststoffausbeute unter reguldren Bedingungen nicht beeinflusst.
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Die Erhohung des anfanglichen Trockensubstanzgehalts TS hat in energetischer Hinsicht verschiedene
positive Auswirkungen. Die Carbonisatausbeute wird sowohl auf energetischer als auch auf stofflicher
Basis gesteigert. Die energetische Ausbeute im Carbonisat wird um bis zu 7 % gesteigert, weil sowohl der
spezifische Brennwert als auch die Feststoffausbeute zunehmen. Der hohere kalorische Wert resultiert
aus erhohtem Kohlenstoff- und Wasserstoffgehalt bei reduziertem Aschegehalt.

Das Volumen abfiltrierten Prozesswassers wird durch einen groferen anfanglichen Trockensubstanz-
gehalt reduziert, sodass die geloste Organik deutlich stirker aufkonzentriert wird. Im Prozesswasser
konzentrieren sich weiterhin basisch wirksame Kationen, wie Natrium, Kalium und Ammonium auf, die
zum Anstieg des pH-Werts fiihren (Aragén-Bricefio et al., 2020; Berge et al., 2011). Diese Schlussfolge-
rung fiir die pH-Beeinflussung wird durch Kationenkonzentrationen im Prozesswasser gedeckt.

Die hohere Feststoffausbeute resultiert durch die konzentrationsbedingte verstirkte Polymerisation in-
nerhalb des Feststoffs und zwischen Feststoft und geloster Organik (Tasca et al., 2020b; Funke und Ziegler,
2010). Dadurch werden stabile Kohlenwasserstoffverbindungen gebildet, die im Feststoff verbleiben. Kon-
trir zu dieser Arbeit findet allerdings Ohlert (2015) keine Auswirkungen des Trockensubstanzgehalts trotz
dhnlichem Substrats, wobei die Variation nach Ohlert (2015) in einem relativ engen Fenster von 0,10 —
0,17 g/gTm stattfand. An anderer Stelle werden die Ergebnisse dieser Arbeit gestiitzt (Tasca et al., 2020b;
Aragén-Bricefio et al., 2020).

Die Prozesswasserrezirkulation wirkt sich @hnlich wie eine erhohte Feststofffracht in der HTC aus. Die
organische Beladung im Produktprozesswasser und in geringerem Maf3e die organische Ausbeute nehmen
dadurch zu. Eine Auswirkung auf die Feststoffzusammensetzung ist hierbei allerdings nicht feststellbar,
wobei die Versuchsgestaltung innerhalb der Versuchsreihe HP2 die Interpretation erschwert. Durch die
parallele Variation der Zeit und Temperatur wird eine Auswirkung der Prozesswasserrezirkulation gege-
benenfalls von anderen Parametern und der experimentellen Unsicherheit iiberlagert. Die Zunahme des
pH-Werts infolge der Rezirkulation kann auf hohere Konzentrationen basischer Komponenten zuriickge-
fiihrt werden.

Es bleibt die Frage, ob die Rezirkulation tatsidchlich die Feststoftbildung infolge hoherer organisch-
geloster Konzentrationen anstofSt oder nur durch mitgetrocknete geloste Organik zustande kommt (Weiner
et al., 2014). Innerhalb der hier beschriebenen HTC-Parameterstudien ist keine Kuchenwésche integriert
und damit bleibt organisch belastetes Prozesswasser im Carbonisat zuriick. Diese Organik wird bilanzi-
ell dem Carbonisat zugeordnet, was im Hinblick auf eine anschlieBende Verbrennung des entwisserten
Carbonisats durchaus naheliegend ist. Resultate mit Gefliigelmist als Substrat und anschlieBender Ku-
chenwische legen eine chemische Wirksamkeit nahe (Kabadayi Catalkopru et al., 2017). Dagegen spricht,
dass der TOC-Anstieg im Prozesswasser ohne wesentliche Abweichung auf die rezirkulierte Fracht zu-
riickfiihrbar ist.

Die Prozesswasserrezirkulation kann aus prozesstechnischen Griinden sinnvoll erscheinen. Die zi-
he Konsistenz von mechanisch entwissertem Kldrschlamm mit einem Trockensubstanzgehalt von iiber
20 %ory erschwert die Forderung. Ublicherweise miissen hier Forderschnecken eingesetzt werden. Ins-
besondere fiir die Vorwiarmung ist aber eine niedrigere Viskositdt wiinschenswert, um den Durchfluss
durch Wiarmetibertrager und die Durchmischung innerhalb des Substrats zu verbessern. Die niedrigere
Viskositit kann durch eine Vermischung mit rezirkuliertem Prozesswasser erreicht werden. Insbesondere

ein warmes Rezirkulat trigt zu einer niedrigeren Substratviskositét bei.
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Die Schwefelsdurezugabe wirkt sich deutlich auf die Produkteigenschaften nach der HTC aus. Die damit
erzeugten sauren Bedingungen mit einem pH-Wert von ca. 4,5 katalysieren die Hydrolyse, Dehydratation
und Decarboxylierung der Organik im Feststoff und in der fliissigen Phase. Auch anorganische Bestandteile
gehen in die Fliissigphase iiber. Damit wird die organische und die Feststoffausbeute verringert (Stemann
et al., 2013). Auch die energetische Ausbeute im Carbonisat wird herabgesetzt.

Die Carbonisatzusammensetzung wird auf vielfache Weise durch die Schwefelsdurezugabe beein-
flusst. Die deutlichste Veridnderung ist die massive Schwefelanreicherung infolge der Anhydritbildung im
Carbonisat. Damit wird die Organik verdiinnt, weil Anhydrit der Asche zugeordnet wird. Gleichzeitig
werden aber anorganische Bestandteile in Losung gebracht, was wiederum die Aschemasse reduziert.
Zuletzt fiihrt die katalytische Wirkung der Schwefelsdure zu einer Reduktion der organischen Gehalte
im Carbonisat. Das Zusammenspiel dieser drei Einfliisse fiihrt zur Reduktion der Gehalte der Elemente
Kohlenstoff, Sauerstoff, Wasserstoff und Stickstoff im Feststoff.

Im Gegensatz zur CO,-Zugabe bewirkt die Schwefelsdurezugabe eine Losung von Phosphor, jedoch in
fiir eine Phosphorriickgewinnung unzureichender Menge. Wie beispielsweise an Schweinedung gezeigt,
wird im sauren Milieu auch bei Substraten, die reich an multivalenten Metallen sind, Phosphor gelost
(Ekpo et al., 2016a; Heilmann et al., 2011). Jedoch wirken diverse geloste Komponenten in der HTC
basisch oder puffernd auf einen pH-Wert von ca. 4,75. Letzteres trifft auf kurzkettige organische Sauren
zu. Damit wird die Wirkung der Sdure herabgesetzt und Phosphor unter 20 % in Losung gebracht.

Somit birgt die Schwefelsdurezugabe in die HTC keine signifikanten Vorteile. Die Anreicherung von
Schwefel im Carbonisat birgt das Risiko hoher Schwefeloxidemissionen in der Verbrennung und Phosphor
wird nur unzureichend in Losung gebracht. Aulerdem wird geldster Phosphor in einer Mischung mit orga-
nischen Bestandteilen gebracht, was die weitere Aufbereitung zu einem verwertbaren Produkt erschwert.
Fiir einen Phosphatdiinger muss das Prozesswasser zuerst gereinigt werden, wies es beispielsweise beim
Stuttgarter Verfahren der Fall ist (Meyer et al., 2019).

Erfolgversprechender ist die saure Elution des Carbonisats nach einer HTC und Kuchenwésche. Auf
diese Weise wird Phosphor in deutlich sauberer Form bereitgestellt, die Verluste an Séure, z. B. als
Anhydrit, werden verringert und die alkalischen Komponenten des Prozesswassers gelangen nicht in das

Eluat. Dies leitet zu den Ergebnissen der Carbonisatfiltration und sauren Elution {iber.

4.5.2. Resumee zur Filtration und Elution
Filtration und Permeabilitat

Die Carbonisatsuspensionen erweisen sich als schlecht filtrierbar. Die bei 230 °C generierten Suspensionen
zeigen spezifische Filterkuchenwiderstinde iiber 10'4/m?.

Der hohe Filterkuchenwiderstand lésst sich durch die geringe Partikelgrofle des Carbonisats und die
Kompressibilitit des Filterkuchens erkldren. Kleine Partikeln bilden einen dichteren Kuchen mit geringem
Porendurchmesser und erhohen damit den Filterkuchenwiderstand. Feine Partikeln mit einem Durchmes-
ser von weniger als 80 ;1m machen 90 % der gesamten Partikelmasse nach der HTC aus (Afolabi et al.,
2015).

Der Druckfiltrationsmodus erhoht den Widerstand des Filterkuchens weiter. Die Druckfiltration von

komprimierbaren dispergierten Suspensionen zerstdrt metastabile Agglomerate und erzeugt einen dichter
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

gepackten Kuchen (Alles et al., 1999). Dies steht im Einklang mit dem geringeren Kuchenwiderstand
aus der Vakuumfiltration von hydrothermal verkohlten Primir- und Fékalschlimme nach Danso-Boateng
et al. (2015b). Die durch Vakuumfiltration bestimmten spezifischen Kuchenwiderstdnde sind um ein bis

zwei GroBenordnungen niedriger als die in dieser Arbeit mittels Druckfiltration ermittelten Werte.

Aufgrund der Kuchenkompressibilitit ist es nur begrenzt moglich, durch Druckerhdhung die Fil-
trationsgeschwindigkeit zu erhohen. Es bleibt allerdings bei htherem Druck der Vorteil des hoheren
Entwisserungsgrads des Kuchens. Um die Filtrationsgeschwindigkeit zu steigern, empfiehlt sich der Ein-
satz von skelettbildenden Filterhilfsmitteln (Wang et al., 2020). Beispielsweise erreichten Biller et al.

(2018) durch die Beimischung von Biomasse einen um den Faktor 10 verringerten Kuchenwiderstand.

Die Unterschiede in der Permeabilitit, die wihrend der verschiedenen Schritte festgestellt wurden, sind
auf die Partikel-Oberflachen-Interaktionen bei unterschiedlichen pH-Werten und Fliissigphasenzusam-
mensetzungen zuriickzufiihren. Die hohere Permeabilitit fiir Sdure im Vergleich zu deionisiertem Wasser
resultiert aus dem niedrigeren pH-Wert, durch den das Zeta-Potential sich der Nullladung (point of zero
chage, PZC), d.h. 0mV, néhert. Das Zeta-Potential beschreibt das Restpotential an der diffusen Schicht
zwischen fester und fliissiger Phase und ist geeignet, diese Partikel-Oberflachen-Wechselwirkungen zu
charakterisieren. Fiir Carbonisate ist das Zeta-Potential in neutralen und leicht sauren Fliissigkeiten

negativ, ndhert sich aber in starken Sauren dem Punkt der Nullladung an.

Vergleichbare Ergebnisse wurden fiir Kohleabfallschlamm gefunden. Kohleabfallschlamm besteht aus
feinen Partikeln mit sowohl anorganischen als auch organischen Bestandteilen und ist daher mit Carbonisat
vergleichbar. Fiir jenen wurde mit geringerem pH-Wert eine hohere Permeabilitit in Kombination mit

einem Zeta-Potential, das sich dem Nullwert nédhert, gefunden. (Raman und Klima, 2019)

Diese Schlussfolgerung wird durch den allméhlich ansteigenden Permeatfluss wihrend des ersten
Elutionsschrittes gestiitzt. Die Sdure verdringt kontinuierlich das Waschwasser, der pH-Wert der fliissi-
gen Phase sinkt und das Zeta-Potential steigt in Richtung O mV. Folglich nimmt die Permeabilitéit des

Filterkuchens iiber die Elutionszeit zu.

Ein stark negatives Zeta-Potential erklidrt auch die geringere Permeabilitét fiir deionisiertes Wasser
wihrend der ersten Wische im Vergleich zur Filtration. Das Vorhandensein von Elektrolyten in der fliissi-
gen Phase mildert das Zeta-Potential gegeniiber dem PZC (Vinogradov et al., 2018). Da im urspriinglichen
Filtrat mehr Elektrolyte vorhanden sind als in deionisiertem Wasser, tritt wihrend der ersten Wische ein
stirkeres negatives Zeta-Potential auf. Daher ist die Permeabilitdt wihrend der ersten Wische geringer

als wihrend der Filtration.

Der Einsatz einer Kochsalzlosung bei der ersten Wische in Versuchsreihe FOP zeigt deutlich den Ein-
fluss des Zeta-Potentials. Der Waschwasserstrom wird in Vergleich zu deionisiertem Wasser mindestens
verdreifacht und die Waschzeit um iiber 30 min verringert. Durch die Elektrolyte wird das Zeta-Potential

stark herabgesetzt und damit die Filtrierbarkeit gesteigert.

Die Kuchenwische als solche kann als erfolgreich angesehen werden, da mutmaBlich iiber 98 % des
Prozesswassers aus dem Kuchen verdriangt werden. Die Kuchenwische arbeitet hier mit einem Volumen-
verhiltnis Waschwasser zu Kuchenwasser von fiinf. Fiir eine industrielle Anwendung liegt eine stufenweise
Gegenstromwdsche nahe, durch die die Kuchenwiésche mit einem geringeren Volumenverhiltnis arbeiten

kann.
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Auferdem ist darauf zu achten, dass der Kuchen zwischen Filtration und Wésche nicht entfeuchtet wird.
Die extrem kurze Kontaktzeit wihrend der zweiten Kuchenwische innerhalb der Versuchsreihe FOx ist
auf Rissbildung wihrend oder nach der sauren Elution zuriickzufiihren. Dadurch stromt das Waschwasser
durch einige groe Risse, wihrend die feineren Poren des Carbonisatkuchens nicht durchspiilt werden.
Damit verfehlt die Kuchenwische aber ihren Zweck, weil groBere Mengen des Eluats im Carbonisat
verbleiben.

Um eine hohe Permeabilitéit zu erreichen, ist eine erhohte Betriebstemperatur von mindestens 60 °C
zu empfehlen. Ein hoher Druckgradient ist nur hilfreich, wenn durch Zugabe von Filterhilfsmitteln die

Kompressibilitit herabgesetzt wird. Als Waschlosung ist eine elektrolytreiche Losung zu empfehlen.

Saure Elution

Die Wirksamkeit der Phosphatelution hingt geméf3 den hier geschilderten Ergebnissen von der Eluent-
konzentration, der Eluentzusammensetzung, der Elutionsdauer und der Wische nach der Elution ab.

Fiir alle eluierten Komponenten gilt, dass mit stiarker saurerem Eluent und léangerer Elutionszeit jeweils
ein groBerer Anteil in das Eluat iibergeht. Innerhalb der hier beobachteten Elutionszeiten von bis zu
19 min ist es nur mit der hochsten Sdurekonzentration von 72 g/l moglich, mehr als 80 % des Phosphors
zu eluieren.

Eine kurze Elutionszeit von 10— 12 Minuten fiihrt zu einer bevorzugten Freisetzung von Phosphor
im Vergleich zu anderen Komponenten. Phosphor eluiert leichter aus dem Carbonisat als damit ver-
bundene Kationen wie Eisen, Calcium oder Magnesium. Dieses Elutionsverhalten findet sich auch bei
Kldrschlamm, Kldrschlammasche (Herr et al., 2020; Semerci et al., 2020) oder Carbonisat aus Giille
(Heilmann et al., 2014) wieder. Eine Verlidngerung iiber 15 min erscheint bei hoher Konzentration des
Eluenten nicht zielfiihrend (Kleemann et al., 2017).

Die hohe Freisetzung der Elemente, insbesondere Phosphor, unterstreicht die schnelle Kinetik der
Elution (Herr, 2020), dementsprechend ist keine lange Kontaktzeit von mehreren Stunden zwischen
Carbonisat und Séure fiir eine effiziente Elution notwendig. Eine kiirzere Elutionszeit ermoglicht eine
kleinere Bauform der Apparate und vermindert die Freisetzung langsam eluierender Komponenten, wie
Eisen oder Calcium.

Die Eluentzusammensetzung aus Phosphorsidure und Oxalsiure erlaubt bei entsprechend hoher Kon-
zentration in weitem Bereich eine effektive Phosphorelution. Die Losung der Kationen ist weitgehend
unabhingig von der Siurespezies. Probleme treten in erster Linie durch Riickstinde von Phosphat im
eluierten Kuchen bei einem Phosphorsidureanteil an der Sduremasse von mehr als 50 % auf. Diese Riick-
stinde beeintrachtigen die Phosphorausbeute betrichtlich, sodass eine Riickgewinnungsquote von 80 %
nicht mehr erreicht wird.

Das Verhiltnis von Oxal- und Phosphorsiure beeinflusst weiter die Niederschlagsbildung im Eluat.
Bei einem reduzierten Oxalsdureanteil von 25 % wird Calcium nicht mehr anndhernd vollstidndig als
Oxalatsalz gefdllt, sondern bleibt teilweise in der Fliissigphase gelost. Gleichzeitig fallt in geringen
Mengen Calciumhydrogenphosphat aus.

Eine effiziente Kuchenwische in Anschluss an die saure Elution ist essentiell fiir eine moglichst
grof3e Phosphorausbeute in der Fliissigphase. Die Maflnahmen aus Versuchsreihe FOP fiihren zu einer

verbesserten Kuchenwische im Vergleich zur Versuchsreihe FOx. Der Erfolg zeigt sich vor allem durch

139
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das griindlichere Ausspiilen bereits geloster Komponenten und verbleibender Sauren, was angesichts der
Zusammensetzung des Carbonisats und Prozesswassers deutlich wird (siehe Tabelle 4.7 und 4.8)

Parameterunabhingig ist die Ausfillung der Oxalatsalze bivalenter Kationen ein interessantes Pha-
nomen. Offensichtlich fallen eluiertes Calcium und zweiwertiges Eisen mit Oxalsdure aus und bilden
Niederschlédge. Die Elution selbst findet bei 40°C statt, sodass die Loslichkeit durch die Abkiihlung auf
Raumtemperatur weiter sinkt und die Oxalatsalze ausfallen. Magnesium und moglicherweise andere zwei-
wertige Metalle werden mutmaBlich in die Salzstruktur eingebaut. Diese Unreinheiten machen allerdings
weniger als 1 % des Prizipitats aus. Auch die gelbe Farbung des Niederschlags und die rdumliche Struktur
der Kristalle, die mittels REM gezeigt wurde, weisen auf eine Zuordnung zu Eisen(I1)-oxalatdihydrat und
Calciumoxalatmonohydrat hin (Abdel-Ghafar et al., 2018).

Die drei detektierten Oxalatsalze sind schlecht wasserloslich, wobei die Wasserloslichkeit bei Raum-
temperatur von Calciumoxalatmonohydrat (0,098 g/1) iiber Magnesiumoxalatdihydrat (0,38 g/1) zu Eisen(II)-
oxalatdihydrat (0,78 g/l) zunimmt (Ishii und Kazuyoshi, 1991; Perry und Philipps, 1995). Damit folgt die
Loslichkeit der Konzentrationsreihenfolge der Kationen in den Eluaten (vgl. Tabelle 4.10).

Die relativ hohe Eisenkonzentration in den Eluaten schlie3t auch dreiwertigen Eisen mit ein, dessen
korrespondierendes Oxalatsalz (Fe,(C,04)5- 6 H,O) in Wasser 16slich ist (Abdel-Ghafar et al., 2019). Da
Oxalséure auch als mildes Reduktionsmittel dient, wird die Eisenfidllung durch Reduktion von Fe(Ill) zu
Fe(Il) begiinstigt (Verma et al., 2019; Virolainen et al., 2021). Die Reduktion mit anschlieBender Fallung
ist durch Gleichung 4.5 dargestellt. Inwiefern Oxalsdure tatsdchlich reduzierend wirkt, ist innerhalb dieser
Arbeit nicht feststellbar.

Fe™* +2,5C,03™ + 2H,0 — Fey(C204), - H2O +2CO, 4.5)

Die vorhergehende HTC-Behandlung begiinstigt die Phosphorfreisetzung. Denn durch die HTC wird
Phosphat aus einer organischen in eine anorganische Bindungsform und in ortho-Phosphat konvertiert
(Huang und Tang, 2016). Durch diese Umwandlung ist Phosphat leichter fiir den Sdureangriff zugéinglich.
AuBlerdem muss die Sdure nicht zuerst die Biomasse hydrolyisieren, sondern gelangt ohne Abbau von
Zellstrukturen und phosphathaltigen Makromolekiilen an die zu eluierenden Komponenten.

In Hinblick auf eine mogliche Phosphorriickgewinnung ist bemerkenswert, dass Phosphat nur bei
sehr groem Phosphorsdureanteil im Eluenten in das Prézipitit eingebunden wird. So wurde bereits
vorgeschlagen, phoshathaltige Sduren durch die Zugabe von Oxalsdure von Eisenverunreinigungen in
der Losung zu befreien (Abdel-Ghafar et al., 2019). Auch nach der Reduktion durch Natriumsilfit findet
sich kein phosphorhaltiger Niederschlag. Vivianit wire durch die Bildung von zweiwertigem Eisen
begiinstigt (Al-Borno und Tomson, 1994; Wilfert et al., 2018). Allerdings kann der stark saure pH-Wert

die Viviantloslichkeit erhohen und und damit dessen Kristallisation verhindern (Liu et al., 2018).

Technische Umsetzbarkeit

Im Folgenden werden die bedeutendsten Schliisse aus den Ergebnissen zur sauren Elution an Carbonisat
im Hinblick auf eine technische Umsetzbarkeit der HTC gezogen.
Die saure Elution ist zur Phosphorriickgewinnung aus Kldrschlammcarbonisat gut geeignet, erlaubt

eine relativ geringe Behandlungszeit und ist mit etablierter Verfahrenstechnik umsetzbar.
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4.5. Synthese und Einordnung

Das Carbonisat weist nach der sauren Elution einen hoheren Brennwert und eine verbesserte Entwis-
serbarkeit auf. Damit steigt das energetische Brennstoffpotential des Carbonisats, insbesondere mit einer

griindlichen Kuchenwische nach der Elution.

Die sequentielle Filtration und Elution ist mit Band- oder Trommelfiltern gut in einem Apparat um-

setzbar. Die Durchstromung kann durch Uberdruck oder permeatseitiges Vakuum angetrieben werden.

Die Laborergebnisse aus Versuchsreihe FOP legen eine Gesamtbehandlungszeit von ca. 40 min nahe.
Kontinuierliche, langsamlaufende Trommelfilter oder Bandfilter sind fiir eine solche Einsatzzeit geeignet,
wobei noch ein Zeitfenster fiir Kuchenentwisserung und Bandwische vorzusehen ist. Ein Kriterium, das
weiterer Beachtung bedarf, ist die Auswahl eines passenden Filtermediums. Der Kernanforderungen sind
Saurestabilitit bis zu eine pH-Wert von 1,0 und eine hohe Verstopfungsresistenz bzw. eine einfache
Reinigung.

Die in der Kldrschlammverordnung geforderte von Phosphorriickgewinnungsquote ist mit einer Elu-
tionszeit von 12— 15 min mit einer molaren Sdurekonzentration von 0,8 mol/l erreichbar. Bei entspre-
chendem Prozessdesign ist der Einsatz einer Mischsédure aus Phosphor- und Oxalsdure unproblematisch.
Allerdings ist es notwendig, die hier erreichten Effizienzen auch bei der Behandlung von Carbonisaten
aus anderem Klarschlimmen aufzuzeigen. Insbesondere aluminiumreiche Kliarschlamm bediirfen einer

genaueren Untersuchung.

Die Ausfillung von zweiwertigem Metalloxalaten begiinstigt die Phosphorriickgewinnung, da damit
im Zuge der Aufreinigung weniger Kationen entfernt werden miisssen. Durch gezielte Reduktion von

Eisen(IIl) zu Eisen(II) kann dieser Effekt noch verstiarkt werden.

Die Aufreinigung der Phosphorsédure bedarf einer weiteren Betrachtung. Eine direkte Neutralisation
und Ausféllung von Phoshphatsalzen ist wegen des damit verbundenen massiven Basenbedarfs nicht emp-
fehlenswert. Die Produktion von Phosphorsiure als Produkt erscheint ein vielversprechenderer Ansatz.
Die Oxalsdure kann durch Fillung mit Calcium entfernt werden. Metallische Vereinreinigung sowie Am-
monium kdnnen durch Kationenaustauscher aus der Produktsiure entfernt werden. Ahnliche Verfahren
eignen sich fiir auch die Aufreinigung von Eluaten aus Klidrschlammasche (HanBen et al., 2018; Donatello
et al., 2010; Herr, 2020).

Eine alternative Methode zur Entfernung von Oxalsédure aus dem Eluat wire dessen Kiihlung, um damit
die Ausfillung von Oxalséduredihydrat (H,C,0,-2 H,0) zu erzwingen (Liu et al., 2019).

Das hier angesetzte Saure-Feststoff-Verhiltnis von 28 g/gty iibersteigt deutlich die 2 —20 g/gry aus
anderen Studien (Kleemann et al., 2017; Franz, 2008; Atienza-Martinez et al., 2014). Um hohe Kosten
infolge des sehr hohen Sédurebedarfs zu vermeiden, ist es daher angezeigt, auf Mischsduren aus Phosphor-
und Oxalsdure zuriickzugreifen und eine moglichst grofe interne Sdurerezirkulation anzustreben. Ein
Gegenstromdesign der sauren Elution kann dazu beitragen, das Saure-Feststoff-Verhiltnis ohne Verlust

an Elutionseffizienz zu senken.

Die spezifischen Oxalsdureverluste in den Feststoff und den Niederschlag betragen nach Versuchsreihe
FOx bei Elution mit 72 g/l Oxalsdure im Eluenten 2,67 g H,C,0,4/g P. Die verbesserte zweite Kuchen-
wische in Versuchsreihe FOP zeigt jedoch, dass eine nachtragliche Kuchenwische die maligeblichen
Verluste in das Carbonisat minimieren kann. Um Oxalsdure aus dem Prézipitat riickgewinnen, ist es

nach Liu et al. (2019) moglich, Eisen(I)-oxalatdihydrat in Salzsdure wieder aufzuschlieSen und durch
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4. Ergebnisse und Interpretation des experimentellen Teils

Kiihlung Oxalsduredihydrat auszukristallisieren. Fiir andere Oxalatsalze ist dieses Verfahren aber kaum

anwendbar. Uberdies bleibt, wie beschrieben, der groBere Teil der Verluste im Carbonisat zuriick.
Zusammenfassend bietet die sequentielle Filtration und Elution einen vielversprechenden Ansatz fiir

die Riickgewinnung von Phosphorsiure aus Kldrschlammcarbonisat. Die technische Umsetzbarkeit muss

allerdings noch bewiesen werden.
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5. Ergebnisse und Interpretation der
Modellierung

Im folgenden Kapitel werden sowohl die Ergebnisse des kinetischen HTC-Modells als auch der Verfah-
rensmodellierung der thermischen Kliarschlammverwertung mit Phosphorriickgewinnung dargestellt.

5.1. Kinetisches HTC-Modell

Die spezifischen Reaktionskonstanten und Aktivierungsenergien der in Tabelle 3.7 aufgefiihrten Reaktio-
nen, die das HTC-Reaktionsmodell bilden, sind in Tabelle 5.1 zusammengefasst. Aus den Aktivierungs-
energien EA; geht die Temperaturabhidngigkeit hervor. Die Umrechnung des praexpoentiellen Faktors
von der modifizierten Form kg’i in die urspriingliche Formulierung ko ; erfolgt nach Gleichung 3.36. Der
Exponent 0,2 der Zeitdimension folgt aus der Substitution der Zeitskala (siehe Seite 58). Die Ordnung

der Recarbonisierungsreaktionen n’ ist auf 1,5136 bestimmt.

5.1.1. Demonstration des kinetischen Modells

Zur Veranschaulichung des Reaktionssystems ist in Abbildung 5.1 der zeitabhéngige Verlauf der Massen-
gehalte in Abhingigkeit von Zeit und Temperatur dargestellt. Um eine konstante Bezugsbasis zu gewihren,
beziehen sich die Gehalte auf urspriingliche Gesamtfeuchtsubstanz. Als Ausgangszusammensetzung des
Klarschlamms liegen die Angaben der Tabelle 3.17 zugrunde, jedoch mit einem Anfangstrockensubstanz-
gehalt von 25 %opy.

Mit Ausnahme von in der gelosten Organik gebundenem Stickstoff Ny und Sauerstoff O ist fiir
alle Komponenten eine monotone Zeitabhingigkeit festzustellen. Die Steigerung des Umsatzes infolge
hoherer Reaktionsintensitit, also Steigerung der Temperatr und der Reaktionszeit, ist deutlich erkennbar.

Die starkste Verinderung erfiahrt der Feststoff durch die intensive Abspaltung von Sauerstoff Os.
Temperaturabhédngig wird der Sauerstoffgehalt bei der maximal dargestellten Reaktionszeit von 5h von
50 g/kgpm auf 5,7 27,8 g/lkgry reduziert. Dies entspricht einer Sauerstoffausbeute im Feststoff von
11,5-55,6 %. Der Kohlenstoffgehalt im Feststoft Cg fillt nach fiinf Stunden temperaturabhéngig auf
52-88 % des Anfangswerts von 75 g/kgrm. Der Anteil des als CO, in die Gasphase konvertierten
Feststoffkohlenstoffs steigt mit hoherer Temperatur von 0,4 auf 7,5 %. Ein deutlich groBerer Anteil von
11,6 —40,4 % geht in die Fliissigphase (Cr ) iiber. Der im Feststoff gebundene Stickstoff Ng wird im Modell
auf 53,7-66,8 % der anfangs 10 g/kgrym reduziert. Der Anteil gelosten Stickstoffs Ny, bleibt annidhernd
konstant, da durch die Steigerung der Reaktionstemperatur vornehmlich mehr Ammoniak generiert wird.

Bezogen auf die organische Trockensubstanz sinkt der Sauerstoffgehalt auf 119249 g/kgsrm und

verteilt sich auf gelosten Sauerstoff, CO, und Wasser. Der geloste Sauerstoffgehalt steigt infolge der

143



5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung

Tabelle 5.1.: Reaktionskonstanten und Aktivierungsenergien nach Gleichung 3.35 und 3.36

Reaktionsgleichung Ko Kko.i EA; n’
mol™ /s%2  107%mol" /s*2  J/(mol K) -
Decarboxylierung
Cs +20s — CO, 0,016 1,08 44294
CL +20L — CO, 0,349 156,69 35456
Dehydroxylierung
2Hg + Os — H,0 0,089 1227,46 19689
2H; + Op - H;0 0,064 138,25 28231
Deammonisierung
Ns + 2H;0 — NH3 + Hg + 205 0,056 0,18 58307
NL + 2H,0 — NH;3 + Hp, + 20 0,075 3,70 45606
Losung
Cs—CL 0,111 25,37 38560
Hs — Hp 0,066 1,73 48516
Ns + HO — N + Hy, + Hg + Og 0,290 1092,11 25676
Os + H,O — Hy, + Hg + 20, 0,144 0,57 57213
Carbonisierung
CL—Cs 0,030 15,70 34721 11,5136
H; — Hg 0,000 2,15 14867 11,5136
N — Ng 0,788 32040,92 14731 1,5136
O, — Og 0,110 206,03 28877 11,5136
CO; H,O NH3
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Abbildung 5.1.: Temperatur- und zeitabhiingige Anderung der Massenanteile der betrachteten Komponenten der
Elemente C, H, N und O mit einem Vergleichssubstrat gemal Tabelle 3.17 als Ausgangsbasis nach
dem kinetischen Modell
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5.1. Kinetisches HTC-Modell
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Abbildung 5.2.: Huber-Verlustfunktion mit Beriicksichtigung des Vorzeichens mit und ohne Gewichtungsfaktor y;
blau: Kinetikmodell, grau: Referenzmodell; oben: der Gehalte, unten: mit Gewichtung; Linie in
Box: Median, Box: Abgrenzung des zweiten und dritten Quartils, Whisker- Intervall von 5—-95 %

Hydrolyse im Feststoff zu Reaktionsbeginn stark an und féllt nach ca. 30 min bei hoéherer Temperatur
wieder ab. Dies charakterisiert die weitere Zersetzung des Feststoffs bei gleichzeitiger Decarboxylierung

und Dehydratisierung der gelosten, organischen Fraktion.

5.1.2. Modellgute

Aus dem T-Test des Kinetikmodells zeigt sich auf einem Signifikanzniveau von 0,95 keine signifikante
Verbesserung gegeniiber des Referenzmodells. Der Vergleich der beiden Modelle anhand des Bestimmt-
heitsgrads R? und des angepassten Bestimmtheitsgrads Rgng liefert als Werte 0,27 und 0,09. Dies zeigt
eine geringfiigig bessere Anpassung durch das Kinetikmodell im Vergleich zum Referenzmodell.

Der Modellgiite o104 nach Gleichung 3.44 betrigt 0,2111. Der Wert ovoq nimmt mit besserer Uberein-
stimmung der gewichteten Werte der Endgehalte und der organischen Ausbeute der Versuchsdaten und des
Modells ab. Im Referenzmodell ist die Modellgiite mit oger =0,2114 geringfiigig grofler. Die Modellgiite
ohne angenommene Konversion betrigt 1,7399. Dementsprechend bildet das kinetische HTC-Modell
eine dhnlich gute Vorhersage wie das Referenzmodell.

Der Einfluss der einzelnen Komponenten auf die Gesamtmodellgiite ist aus Abbildung 5.2 ersichtlich.
Die groBiten Abweichungen ohne Beriicksichtigung der Gewichtungsfaktoren finden sich fiir die Vorher-
sage des molaren Feststoffgehalts von Wasserstoff (Hg) und Sauerstoff in der geldsten Phase (Op). Die
Gewichtung verschiebt den Einfluss zu groerer Auswirkung von Kohlenstoff in fester und geloster Phase
(Cs, Cr) sowie Sauerstoff und Wasserstoff im Feststoff (Og, Hg). Der Einfluss der kleinen Molekiile CO,
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung
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Abbildung 5.3.: Massenanteile der organischen Elemente ohne Schwefel (w(i)) und gesamte organische Ausbeute
Yore im Vergleich von Modell- und Realdaten; Farbskalierung: Reaktionsintensitit

und Ammoniak bleibt eher gering. Durch die Gewichtung wird der Einfluss der organischen Ausbeute
auf die Berechnung der Modellgiite deutlich erhoht.

Eine weitere Darstellung zur Bewertung der Modellqualitét liefert Abbildung 5.3. Darin sind die
berechneten Feststoffgehalte fiir die organischen Elemente ohne Schwefel w(i, Modell) sowie organische
Ausbeute Yo (Modell) gezeigt und gegen die experimentellen Werte (w (i, Messung), Y oz (Messung))
aller 172 beriicksichtigen Versuche dargestellt. Farblich markiert ist zudem die Reaktionsintensitit f,
bei der die Versuche durchgefiihrt wurden. Bei einer idealen Anpassung liegen simtliche Werte auf der
gestrichelt eingezeichneten Diagonalen.

Der vorhergesagte Kohlenstoffgehalt w(Cgs, Modell) liegt mit Ausnahme eines Datenpunkts aus Esca-
la et al. (2013) zwischen 0,55 und 0,72 g/gsrm und nimmt mit der Reaktionsintensitdt zu. Das Modell
prognostiziert im allgemeinen dhnliche Resultate wie durch die Versuche ermittelt, bei geringeren Re-
aktionsintensititen wird allerdings der Kohlenstoffanteil in der Organik teilweise um bis zu 0,13 g/gsrm
unterschitzt.

Der Massenanteil an Wasserstoft folgt sowohl in der Modellierung als auch den Experimenten einem
leicht steigenden Trend mit hoherer Reaktionsintensitdt. Der Wasserstoffgehalt bewegt sich im Bereich
von 0,06-0,11 g/gsrm mit zwei stiarkeren Ausreiflern, die sich auf die Resultate von Peng et al. (2016)
beziehen. Die Standardabweichung liegt bei 0,008 g/gsrv und im Mittel sind die modellierten etwas

geringer als der experimentellen Resultate.

Der Stickstoffgehalt des Carbonisats nach Modellierung korreliert nicht signifikant mit den Messdaten.
Durch das Modell wird ohne erkennbare Abhzngigkeit von der Reaktionsintensitét ein Stickstoffgehalt
um etwa 0,06 g/gqsrm prognostiziert, wihrend die experimentellen Resultate deutlich weiter streuen.

Beim Sauerstoffgehalt ist sowohl bei den experimentellen als auch modellierten Werten eine brei-
tes Spektrum von 0,04 —0,36 g/gorm mit einem Ausreiller ((Escala et al., 2013) erkennbar, wobei der
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5.1. Kinetisches HTC-Modell
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Abbildung 5.4.: Organische Feststoffausbeute in Abhéngigkeit des Anfangstrockensubstanzgehalts TSq fiir das
Kinetikmodell und Realdaten; Farbskalierung: Reaktionsintensitét; gestrichelte Linie: lineare Re-
gression

modellierte Sauerstoffgehalt meist unter 0,32 g/g v bleibt. Weiterhin zeigt sich die Reduktion des Sauer-
stoffgehalts mit hoherer Reaktionsintensitédt sowohl bei den experimentellen als auch modellierten Werten.
Die Standardabweichung zwischen modellierten und experimentellen Daten betrdgt 0,053 g/gqrm und legt

die verhiltnismiBig grole Abweichung bei Sauerstoft dar.

Es ist zu erkennen, dass die organische Feststoffausbeute Y, teilweise deutlich iiberschitzt wird.
Insbesondere bei geringer Reaktionsintensitét (f < 0, 25) liefert das Kinetikmodell hohe Ausbeuten von
0,6 bis 0,8 g/gsrm, Wihrend die gemessenen Ausbeuten bei 0,32-0,75 g/gsrm rangieren. Die grofte

Abweichung findet sich wiederum zu den Daten von Peng et al. (2016).

Teilweise sind die Abweichungen mit der unzureichenden Beschreibung der Abhéngigkeit von der
Feststoffkonzentration erkldrbar. Wie in Abbildung 5.4 erkennbar ist, nimmt die organische Feststoffaus-
beute mit hoherer Konzentration zu. In der Modellierung ist aber ein gegenldufiger Trend erkennbar. Die
Ergebnisse der linearen Regressionen fiir die Modell- und die Versuuchswerte, gezeigt durch die punk-
tierte Linie, ndhern sich bei groen Feststoffgehalten einander an. Offensichtlich hydrolysiert bei geringer
Feststoffkonzentration ein groB3erer Teil der Organik, was sich auch bei der geringer Reaktionsintensitét
auswirkt. Durch Anstieg der Feststofffracht werden andere Reaktionen, die nicht zur Losung von Organik

fiihren, begiinstigt und damit die Feststoffausbeute erhdht.

Die Modellierung von Experimenten mit expliziter Variation von TSy zeigt diese negative Korre-
lation von Trockensubstanzgehalt zu organischer Feststoffausbeute nicht. In Ubereinstimmung mit den
Versuchsdaten aus Versuchsreihe HTS sowie Ohlert (2015) und Aragén-Bricefio et al. (2020) zeigt die
Modellierung eine leichte Zunahme mit steigendem Trockensubstanzgehalt des Substrats, allerdings auf
erhohtem Niveau (siehe Abbildung A.4). Die Reaktionsintensitaten liegen dabei zwischen 0,27 und 0,32.
Somit werden durch diese Untersuchungen geringe Reaktionsintensititen nicht abgedeckt. Dementspre-
chend ist die Uberschiitzung der organischen Ausbeute durch das Modell vor allem aus ungeniigender
Datenanpassung bei geringer Reaktionsintensitit zuriickzufiihren ist und keine intrinsische Folge des
kinetischen Modells.
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung
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Abbildung 5.5.: Inkohlungsdiagramm nach van Krevelen und Schuyer (1957) fiir die modellierte und experimen-
tellen Carbonisatzusammensetzung

5.1.3. Inkohlungsdiagramm

Der Fortschritt der Inkohlung durch die HTC ist in Abbildung 5.5 in Form eines van-Krevelen-Diagramms
dargestellt. Die Farbskalierung gibt die Reaktionsintensitit nach Gleichung 2.5 wieder. Der Klarschlamm,
bei dem es sich vorwiegend um Faulschlamm handelt, weist ein anfingliches O/C-Verhiltnis von 0,3 —
0,6 mol/mol und ein H/C-Verhiiltnis von 1,6 —2,0 mol/mol auf. Ein Ausreier mit O/C = 1, 00 mol/mol
und H/C = 2,29 mol/mol aus Escala et al. (2013) ist nicht durch die Abbildung abgedeckt.

Die Verschiebung zu geringerenm H/C- und O/C-Verhiltnissen beschreibt die relative Reduktion von
Sauerstoff und Wasserstoff im Feststoff und findet sich in beiden Auftragungen. Die Realdaten sind
deutlich weiter als die Modelldaten gestreut.

Gegeniiber konventioneller Biomasse weist Kldrschlamm hohere H/C-Verhiltnisse aus. Der durch
Ulbrich (2019) gegebene Bereich von Biomasse liegt bei einem O/C-Verhiltnis von 0,45 — 0,6 mol/mol und
einem ein H/C-Verhiltnis von 1,2 — 1,6 mol/mol. Das molare Verhiltnis von Wasserstoff zu Kohlenstoff in
den untersuchten Klidrschlimmen rangiert bei gleichem O/C-Verhiltnis zwischen 1,6 und 2,0, daher liegen
die Klarschlammdatenpunkte im van-Krevelen-Diagramm iiber dem typischen Bereich fiir Biomasse.
Zwei Ausnahmen bilden der Faulschlamm nach Aragén-Bricefio et al. (2017), der im Bereich von
Biomasse liegt und der erwihnte Ausreiller nach Escala et al. (2013).

Die relative Verdnderung der Zusammensetzung deckt sich somit in den Mess- als auch in den Mo-
delldaten mit der Inkohlung, jedoch auf einem hoheren Niveau des H/C-Verhiltnisses. Damit bleibt das
hohere H/C-Verhiltnis im Carbonisat auch nach der HTC gegeniiber anderen Materialien, wie etwa Torf
oder Braunkohle, erhalten.

Es ist weiter zu erkennen, dass dem Modell nach auch eine geringe Reaktionsintensitit f im Bereich
von 0,1-0,2 zu einer signifikanten Konversion des Klidrschlamms fiihrt. Dies zeigt sich darin, dass
fast alle Datenpunkte fiir das Carbonisat ein O/C-Verhiltnis unter 0,4 mol/mol in der Modellierung
aufweisen. Die fiihrt zu einer relativ sauberen Trennung der Datenpunkte fiir Klarschlamm und Carbonisat
im Inkohlungsdiagramm. In den Realdaten werden hingegen fiir zahlreiche Carbonisate aus HTC mit
niedriger Reaktionsintensitit auch hohere O/C-Verhiltnisse im Bereich von 0,4 — 0,55 mol/mol bestimmt.

Demzufolge kann durch das Modell bei geringer Reaktionsintensitidt der Einfluss der HTC auf die
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5.2. Vergleich der drei Verfahrensszenarien

Feststoffzusammensetzung iiberschitzt werden.

Auffallend ist weiter, dass das Modell nicht durch Storeffekte innerhalb einer Versuchsreihe beeinflusst
ist und strikt der Inkohlung mit Decarboxylierung und Dehydratation folgt. So sind die Datenpunkte nach
Peng et al. (2016) im oberen linken Bereich klar erkennbar, weil das Ausgangsmaterial gegeniiber den an-
deren Experimenten ein deutlich hoheres H/C-Verhiltnis aufweist (Datenpunkt bei O/C = 0,46 mol/mol
und H/C = 2,00 mol/mol). In den Modelldaten bilden die Carbonisatpunkte eine klare Linie, die mit
steigender Reaktionsintensitit vom Koordinatenpunkt 0,26/1,87 zu 0,16/1,77 fiihrt (gegeben durch das
molare O/C- und H/C-Verhiltnis). Die experimentellen Daten liegen auch in dieser Groenordnung,

wobei keine solche klare Tendenz auszumachen ist.

5.2. Vergleich der drei Verfahrensszenarien

Die Auswirkungen der HTC und Phosphorriickgewinnung mittels saurer Elution im Kontext einer in-
dustriellen Anlage werden innerhalb dieser Arbeit durch die drei Szenarien herausgearbeitet, die in
Abschnitt 3.2.3 beschrieben sind. Der Vergleich der Szenarien unter Beriicksichtigung der im Modell
getroffenen Annahmen erfolgt sowohl auf stofflicher als auch auf energetischer Basis. Dariiber hinaus
wird der Einfluss einzelner Parameter der HTC auf das Gesamtsystem herausgearbeitet. Die Ergebnisse

dieser Betrachtungen sind im Folgenden beschrieben.

5.2.1. Massenbilanzvergleich

In Tabelle 5.2 sind alle Eingangsmassenstrome der drei Szenarien zusammengefasst. Demgegeniiber
stehen die Produktstrome aus Tabelle 5.3.

In allen Szenarien wird als Ausgangsmaterial ein Massenstrom von 10,0 kg/s feuchtem Klarschlamm
(SS_01) angenommen. Die Einsatzmenge an Polyacrylamid als Flockungshilfsmittel Poly_01 der Ent-
wisserung und die abgefiihrte Strom Zentrat der Schlammentwisserung PL_02 ist fiir alle drei Szenearien
identisch. Zur weiteren Verarbeitung verbleibt 1,906 kg/s entwisserter Klarschlamm mit einem Trocken-
substanzgehalt von 0,26 g/gg.

In allen drei Szenarien ist die Zufuhr von Verbrennungsluft notwendig (Air_33a, Air_33b bzw. Air_-
26a, Air_26b). Im Szenario 2 ohne HTC ist der Luftmassenstrom mit 3,41 kg/s etwas groBer als in
den beiden Szenarien mit vorgeschalteter HTC (2,71 und 2,94 kg/s). Die HTC reduziert die organische
Brennstoffmenge und senkt damit den Bedarf an Verbrennungsluft bei gleichem Luftverhéltnis.

Auch fiir die aus der Vergirung des Carbonisats resultierende Biogasproduktion ist Verbrennungsluft
(Air_25) notwendig. In Szenario ist dieser Strom mit 0,151 kg/s um mehr als 50 % groBer als in Szenario 3.

Zur Entschwefelung des Rauchgases nach der Verbrennung wird wissriges Calciumcarbonat verwendet,
das durch den Strom Abs_38 im Modell dargestellt wird. Den groBten Bedarf weist hier Szenario 2 mit
0,398 kg/s auf. Infolge des Ubergangs von Schwefel in die fliissige Phase innerhalb der HTC nimmt
dem Modell nach der Aufwand fiir die Rauchgasentschwefelung ab und es folgt damit ein geringerer
Massenstrom von Abs_38.

Der Spiilwasserbedarf liegt in Szenario 2 und 3 bei ca. 1,11 kg/s. Dieser Bedarf folgt aus der Kuchen-
wische nach der sauren Elution (WW_44) sowie dem Spiilen der lonenaustauscher (WW_48, WW_52)
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung

der Sdureaufreinigung. In Szenario 1 ist der Waschwasserbedarf mit 3,43 kg/s etwa dreimal so hoch. Dies
folgt aus dem zusétzlichen Waschschritt zwischen Filtration und Elution des Carbonisats (WW_11) und
dem groeren Waschwasserbedarf nach der sauren Elution (WW_13).

Der Produktstrom der konzentrierten Phosphorsdure ist in allen drei Szenarien bei etwa 0,065 kg/s.
Der rezirkulierte Saurestrom ist deutlich grofer. Bei saurer Elution aus der Asche nach Szenario 2
und 3 werden nur etwa 43 —45 % der Massenstroms aus Szenario 1 rezirkuliert. Der Massenstrom der
Elutionssidure wurde anhand des Massenverhiltnisses von Eluent zu Feststoff zu 15 g/gtm festgelegt.
Aufgrund des groBeren Massenstroms an Carbonisat im Vergleich zur Asche ist dementsprechend auch
der Sduremassenstrom grofer.

Auch der Bedarf an frischer Sdure bei saurer Elution aus dem Carbonisat ist groler. Dabei werden
0,060 kg/s Oxalsduredihydrat benétigt (Acid_17a), wihrend bei Elution aus der Asche nur 0,015 kg/s
Schwefelsiure benotigt werden (Acid_49a). Der hohere Frischsdurebedarf aus Szenario 1 resultiert aus
der unterschiedlichen Zusammensetzung der Eluenten. In Szenario 1 wird ein Sduregemisch mit je-
weils 0,4 mol H;PO4/kg und 0,4 mol H,C,O4/kg verwendet. Bei den anderen beiden Szenarien besteht
das Sduregemisch aus 0,2 mol H,SO,4/kg bei 0,6 mol H;PO4/kg. Innerhalb der Aufreinigung der Produkt-
phosphorsédure wird aus einem Teilstrom die zweite Sédure jeweils durch Fillung und Ionenaustasuch
entfernt, um die Phosphorsédurereinheit zu erhohen. Aufgrund des ungiinstigeren molaren Verhiltnisses
wird auf diese Weise mehr Oxalsdure in Szenario 1 aus dem System ausgeschleust als Schwefelsidure
in den Szenarien 2 und 3. Die Ausfillung von Oxalsdure liefert mit 0,067 kg/s Feststoff (Sol_19) den
elffache Massenstrom wie die Sulfatfillung der beiden anderen Szenarien (Sol_46).

Die Prozesswasserfermentation mit Biogasnutzung in Szenario 3 generiert 0,683 kg/s fliissigen Gérrest
(PL_25) und 0,112kg/s Abgas (Gas_26). In Szenario 1 werden aus dem gleichen Prozess 1,614 kg/s
Girrest und 0,683 kg/s Abgas erzeugt. Im Letzteren wird zusétzlich organisch belastetes Waschwasser
aus der Kuchenwische in die Faulung gefiihrt, was die grofere Garrestmenge erklért.

Der geringere Anstieg der Abgasmenge des BHKWs im Vergleich zur Gérrestmenge in Szenario 1
folgt aus der geringeren organischen Konzentration des Biogassubstrats. Das unverdiinnte Prozesswasser
der HTC, das in beiden Szenarien genutzt wird, weist einen CSB von etwa 90,5 g/lgy auf. Die verdiinnten
Waschwisser WW_11 und PL_23 in Szenario 1 bringen mit 45,0 und 16,9 g/lpmy CSB eine deutlich
geringere organische Fracht mit. Durch die Waschwasserstrome wird die Biogasproduktion von 0,014 kg/s
auf 0,021 kg/s um 49 % gesteigert. Der Massenanteil von Methan ist 0,41 g/g bzw. 0,40 g/g (66 Vol.-%,
65 Vol.-%) in Szenario 1 und 2 und somit nahezu identisch. Die Abgasmenge skaliert entsprechend mit

der Brennstoffzufuhr.

5.2.2. Gasformige Schadstoffemissionen

Zur Bewertung der Emissionen iiber das Rauchgas werden die Grenzwerte nach 17. BimSchV herange-
zogen, die fiir Kldrschlammverbrennungsanlagen relevant sind. Tabelle 5.4 stellt die Gasemissionen bei
einem Referenzsauerstoffgehalt von 11 Vol.-% den Grenzwerten gegeniiber.

Im Verbrennungsmodell sind keine Ammoniakemissionen beriicksichtigt, so dass auch keine ent-
sprechenden Emissionen ermittelt werden konnen. Die Kohlenstoffmonoxidemissionen liegen mit 445 —

457 mg/m? deutlich iiber dem entsprechenden Grenzwert. Auch die Schwefeldioxidemissionen von 133 —
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung

Tabelle 5.3.: Ausgehende Strome der Verfahrensszenarien

Komponente Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3 Verwendung/Erlduterung

kg/s kg/s kg/s
Produktsidure Acid_22 0,068 Acid_54 0,065 Acid_54 0,064
Rezirkulierte Elutionssaure Acid_18 5,642 Acid_50 2,951 Acid_50 2,857 wird rezirkuliert
Regenerationslosung Reg_17 0,393 Reg_49 0,394 Reg_49 0,381 Ionenaustauscher Rezirkulat
Regenerationsldsung Reg 21 0,080 Reg 53 0,115 Reg 53 0,113  Ionenaustauscher Produkt
Calciumsulfatlosung Abs_39 0,307 Abs_39 0,409 Abs_39 0,342 Rauchgasentschwefelung
Niederschlag Sol_15 0,012 Sol_46 0,015 Sol 46 0,015 Autogener Niederschlag
Niederschlag Sol_19 0,054 Sol_51 0,006 Sol_51 0,006 Nebenproduktfillung
Entwisserungszentrat PL_02 8,100 PL_02 8,100 PL_02 8,100 aus Kliarschlamm
Girrest PL_25 1,868 PL_25 0,676
HTC-Gas Gas_08a 0,062 Gas_08a 0,062 1. Entspannung
Briiden Gas_09a 0,200 Gas_09a 0,204 2. Entspannung
Briiden Gas_10a 0,195 Gas_10a 0,199 3. Entspannung
Briiden Gas_18 1,169 Gas_50 0,285 Gas_50 0,269 Einengung Rezi-Sdure
Briiden Gas_22 1,190 Gas_54 0,711 Gas_54 0,697 Einengung Produktsidure
Briiden Gas_27b 1,198 Aus Klarschlammtrocknung
Asche Ash_35 0,060 Kessel
Asche Ash_36 0,059 E-Filter
Asche Ash_37 0,001 Tuchfilter

Ash_45 0,253 Ash_45 0,245 Nach Elution

Abgas Gas_20 0,000 Gas_52 0,000 Gas_52 0,000 CO2 aus Fillung
Abgas Gas_26 0,171 Gas_26 0,107 BHKW-Abgas
Abgas Offgas_41 3,184 Offgas_41 3,910 Offgas_41 3,460 Verbrennungsabgas
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5.2. Vergleich der drei Verfahrensszenarien

Tabelle 5.4.: Schadaststoffemissionen der Rauchgase der drei Szenarien, bezogen auf die 17. BimschV. Bezug auf
11 % Restsauerstoff, trockenes Abgas bei 0°C und 1,013 bar.

Grenzwert Szenariol Szenario2 Szenario 3

CO mgm’ 50 445 457 448
NO, mg/m3 150 68 79 66
SO, mg/m’ 50 133 143 140

143 mg/l iiberschreiten den gesetzlichen Grenzwert. Die Stickoxidemissionen, angegeben als NOy, halten
den Grenzwert ein.

Zum Verstiandnis dieser Berechnungsergebnisse muss die Modellierung der Gasemissionen beriicksich-
tigt werden. Fiir die Kohlenmonoxidemissionen wird angenommen, dass Brennstoff-Kohlenstoff vollstin-
dig in CO und CO, umgesetzt wird. Ein unvollstindiger Ausbrand und ein Verbleib von Kohlenstoff in
der Asche ist nicht vorgesehen. Eine unvollstindige Verbrennung wird durch eine vom Luftverhiltnis
abhiingige Kennzahl beschrieben. Mit dem Luftverhéltnis von 1,7 ergibt sich eine Konversion zu CO, zu
99,7 %. Der restliche Kohlenstoft von 0,3 % wird als Kohlenmonoxid angenommen. Eine Nachoxidation
von Kohlenmonoxid ist nicht implementiert.

Die Berechnungen der Schwefel- und Stickoxidemissionen sind ebenfalls einfach gehalten. Der orga-
nisch gebundene Schwefel wird vollstindig zu SO, umgesetzt. Der alkalische Gaswischer entfernt diese
Schwefelemissionen zu 95 %. Die NOx-Emissionen werden basierend auf der Brennstoffzusammenset-
zung abgeschitzt. Es wird angenommen, dass 0,5 % der Brennstoff-Stickstoffs als NO gasformig emittiert
wird. Der restliche Stickstoff wird als Inertgas N, emittiert.

Fiir keines der Gase wird angenommen, dass durch die Rauchgasrezirkulation eine weitere Konversion
stattfindet. Das heif3t beispielsweise, dass rezirkuliertes CO unverdndert wieder in das Rauchgas eintritt.
Damit erhoht die Rauchgasrezirkulation die Schadstoffkonzentrationen weiter.

Die resultierenden Emissionen folgen demnach in erster Linie aus der Brennstoffzusammensetzung, der
Rauchgasrezirkulation und der notwendigen Luftzufuhr. Die HTC fiihrt zu einer verinderten Brennstoff-
zusammensetzung und damit offensichtlich zu geringfiigiger Reduktion der damit verbundenen Emissio-

nen. Aufgrund der Vereinfachungen ist eine Ubertragung der Resultate auf den Realfall nicht zuliissig.

5.2.3. Niederschlagsanalyse

Es treten je Szenario zwei Strome Niederschlags aus den sauren Eluaten auf. Der primére Niederschlag
(Sol_15 bzw. Sol_46) folgt aus der Ubersiittigung des Eluats infolge der Losung multivalenter Kationen.
Der sekundire Niederschlag (Sol_19 bzw. Sol_51) folgt aus der Entfernung von Oxalat bzw. Sulfat
aus der Produktsdure durch Zugabe von Calciumhydroxid. Die berechneten Zusammensetzungen und
Massenstrome dieser Salze sind in Tabelle 5.5 zusammengefasst.

Die dominante Phase des primdren Niederschlags Sol_15 in Szenario 1 ist das Eisen(Il)-oxalatsalz,
mit Anteilen weiterer zweiwertiger Oxalatsalze. Das sekundére Prizipitat Sol_19 besteht infolge der
Calciumhydroxid-Zugabe vor allem aus Calciumoxalathydrat. Im zweiten Niederschlag nimmt das Ei-

senoxalatsalz noch 6,34 % des Masse an.
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung

Tabelle 5.5.: Massenstrome der Prézipitate; Primérer Niederschlag: Sol_15, Sol_46; sekundirer Niederschlag:
Sol_19, Sol_51

Einheit Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3
Sol 15 Sol 19 Sol 46 Sol 51 Sol 46 Sol 51
Strom kg/s 0,012 0,054 0,015 0,007 0,015 0,007

MgC,0,-2H,0 g/100g 0,00 0,75
CaC,0,-H,0  ¢/100g 2693 92,43
MnC,0,-2H,0 g/100g 3,61 020
FeC,0,-2H,0 g/100g 6943 6,60
CaSO,-2H,0  ¢100g 0,00 0,02 100,00 100,00 100,00 100,00

Die verstirkte Bildung anderer Oxalatsalze als Eisen(II)-oxalatdihydrat bei geringerer Oxalkonzen-
tration zeigt sich auch im experimentellen Teil dieser Arbeit. Wie in Abbildung A.5 dargestellt nimmt
mit geringerer Oxalsdurekonzentration im Eluat der Eisenanteil im Niederschlag ab. Das Eisenoxalatsalz
ist etwas besser in Wasser 10slich als Calciumoxalat und Manganoxalat, sodass hierfiir die Bildung der
anderen Salze beglinstigt wird (siehe auch Abschnitt 4.4.4).

Durch den ersten Fillungsschritt in Szenario 1 wird 26 % des Calciums im Eluat als Niederschlag
abgetrennt. Durch die Zugabe von Calciumhydroxid (Sol_18) in der zweiten Fallungsstufe zur Entfernung
von Oxalsédure wird die Calciumfracht um den Faktor 2,2 vergrofert und die Eisenfracht um 13 % gesenkt.
Gleichzeitig wird durch die sekundire Fillung etwa die fiinffache Menge an Niederschlag als im priméren
Schritt ausgetragen.

Durch die Zugabe von Calciumhydroxid wird der pH-Wert angehoben, was zu einer stirkeren Deproto-
nierung der Oxalsdure fiihrt. Durch den postulierten Reaktionsmechanismus reagiert nur das CgOﬁ‘—Ion
zu den Oxalatsalzen. Somit wird durch die Calciumhydroxid-Zugabe auch die Fillung des Eisenoxalat-
dihydrats begiinstigt. Die beschriebene Annahme erklért ebenso die Ausfillung von Mg,C,0,-2 H,O in
der zweiten Stufe.

In den Szenarien 2 und 3 wird ausschlieBlich Gips als Niederschlag nachgewiesen. Ein im Modell
beriicksichtigter moglicher Niederschlag von Calciumhydrogenphosphat wird in keinem der Szenarien
prognostiziert.

Die Abtrennung des Gipsniederschlags nach der Elution ist nur moglich, wenn dieser nicht bereits
wihrend der Elution auf den vorliegenden Partikeln abgelagert wird. Aufgrund des relativ geringen
Schwefelsduremassenanteils von 9,8 g H,SO,/kg Eluent darf diese Randbedingung als erfiillt angesehen
werden. Bei der industriellen Phosphorsidureherstellung aus Rohphosphat nach dem Dihydratverfahren
werden maximal 20— 30 g H,SO,/kg Eluent verwendet (Herr, 2020). Da dieser Wert deutlich unterschrit-
ten wird, kann davon ausgegangen werden, dass die Ausfillung tatséchlich erst im Anschluss an die

Elution auftritt.

5.2.4. Eluatzusammensetzung

In den drei Szenarien wird aus einem Eluat erst der primére Niederschlag abgetrennt. Die Eluatfraktion,

die zur Produktsdure aufbereitet wird, wird nochmals durch Calciumhydroxid-Zugabe von der Oxal- bzw.
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Schwefelsdure gereinigt. Die modellierten Sdure- und Metallkonzentrationen dieser drei Eluate sind in
Tabelle 5.6 dargestellt.

Die Konzentrationen multivalenter Kationen direkt nach der Elution sind in Szenario 1 deutlich geringer
als in den beiden Alternativen. Fiir Calcium, Aluminium, Magnesium und Mangan ist die Konzentration
in Szenario 2 und 3 mehr als doppelt so hoch. Der Eluentstrom ist durch das fixe fliissig-fest-Verhiltnis
auf den 15-fache des Feststoffstroms festgelegt. Das Carbonisat vor der Elution (Cake_12) in Szenario 1
stellt einen Trockenmassenstrom vom 0,375 kgrm/s dar, im Vergleich dazu ist der Aschestrom Ash_38 in
Szenario 2 und 3 mit 0,197 kgrm/s bzw. 0,190 kgn/s nur etwa halb so grof. Des Weiteren wird das Eluat
Acid_13 in Szenario 1 durch Kuchenwaschwasser verdiinnt. Dies vergrofert den Eluatstrom ebenfalls
und zeigt sich in den Massenstromen geméif} Tabelle 5.6. Der drei Massenstrome fiir Szenario 2 und 3
der Strome Acid_44, Acid_46 und Acid_51 sind deutlich kleiner als die Entsprechungen in Szenario 1
(Acid_13, Acid_15 und Acid_19), weil nur ein Teil des Eluats zur Phosphorsdure aufgereinigt wird.

In den Eluaten des Szenario 1 finden sich i{iberdies geldste Organik und Ammoniak aus Prozesswasser-
riickstinden der vorhergehenden Kuchenwische, wobei die Organik als Essigsaure (C,H40,) angegeben
ist.

Die hoheren Metallkonzentrationen schlagen sich auch im pH-Wert nieder. In Szenario 1 ist der pH-Wert
mit 1,26 bzw. 1,23 nach der Elution um 0,53 —0,60 geringer als in Szenario 2. Die Calciumhydroxid-
Zugabe ist in Szenario 1 deutlich grofer an als in den beiden Alternativszenarien. Der Modellierung
zufolge muss deutlich mehr Oxalsdure gefillt werden und auch nach der Fillung bleibt eine relevante
Calciumkonzentration von tiber 0,81 g/l im Eluat Acid_15 zuriick. In den Szenarien 2 und 3 fillt Calcium
annidhernd komplett aus und die zu fillende Sulfatmenge ist deutlich geringer als die Oxalatmenge von

Szenario 1.

Die Phosphorsidurekonzentration nimmt jeweils iiber die Elution zu. In Szenario 1 steigt der Phos-
phorgehalt von 36 g H;PO kg um 7,3-7,4 gH;POy/kg und in Szenario 2 und 3 von 71 g H;PO4/kg
um 12,9-14,0 g H;PO4/kg. Auch diese Diskrepanz ist auf die unterschiedlichen Eluentstrome zuriick-
zufiihren. Da Phosphate kaum ausfallen, wird die Phosphatkonzentration nur durch die Anderung der

Massenstrome beeinflusst.

Die autogene Féllung in Szenario 1 bewirkt, wie in Abschnitt 5.2.3 geschildert eine Reduktion Frachten
an Eisen, Calcium und Magnesium, allerdings bleibt die Oxalsaurekonzentration vergleichsweise hoch.
Durch die Calciumhydroxid-Zugabe wird der pH-Wert angehoben, was die Loslichkeit der Oxalatsalze
verringert. Damit werden die Konzentrationen von Eisen, Magnesium und Mangan sowie Oxalsdure
gesenkt. Calcium wird zwar auch als Oxalatsalz gefillt, allerdings fiihrt die Basenzugabe zu einem

Anstieg der Calciumkonzentration im Eluat nach der Oxalatfallung.

Die Fiéllung von Sulfat der Szenarien 2 und 3 ist deutlich effizienter, Calcium reagiert quantitativ weiter
zu Gips. Sulfat wird damit nach dem stochiometrischen Verhiltnis aus der Sdure entfernt und es bleibt

kaum Calcium im Eluat zuriick.

Die pH-Werte der Eluate nach der sekundiren Niederschlagbildung Acid_19 bzw Acid_52 unterschei-
den sich vom pH-Wert nach Zugabe von Calciumhydroxid. Der theoretische pH-Wert nach Zugabe des
Fiéllungsmittels und vor Berechnung des Gleichgewichts ergibt fiir das Szenario 1 den Wert 3,13 und fiir

die beiden anderen Szenarien den Wert 2,09.
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Tabelle 5.6.: Konzentrationen in den Eluaten vor und nach der priméiren Niederschlagsbildung (A, B) sowie nach
Abtrennung der Schwefel- und Oxalsdure durch Calciumhydroxid-Zugabe (C), Strome in Szenario 1:
Acid_13, Acid_15, Acid_19; Strome in Szenario 2/3: Acid_44, Acid_46, Acid_51

Komponente Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3
A B C A B C A B C
m kg/s 5,71 5,770 1,14 2,89 288 0,60 280 2,779 0,59
pH - 1,26 1,20 1,75 1,78 1,74 203 1,79 1,76 2,04

H;PO,  gke 433 434 444 849 854 857 852 857 86,0
H,C,0, ghke 321 310 3,1
H,S0, gke 003 003 003 966 671 063 965 667 051

Fe gkg 327 242 0,70 698 7,01 7,04 7,09 7,13 7,16
Ca gkg 1,09 081 247 235 0,09 222 237 0,09 2,12
Al gkg 0,66 066 0,67 140 140 1,41 142 143 1,43
Mg gkg 0,57 0,58 048 1,25 1,25 1,26 1,25 1,26 1,27
Na glkg 044 044 045 0,71 0,71 0,71 0,68 0,68 0,68
K mg/kg 42 43 44 266 267 268 153 154 155
Mn mg/kg 158 121 73 338 340 342 343 345 346

HClI mg/kg 171 171 175 381 383 384 206 207 208
C,H,0, mg/kg 113 113 116
NH; mg/kg 1,29 1,29 1,32

5.2.5. Phosphorbilanz

Die Phosphorbilanz wird auf die Fracht im entwésserten Klarschlamm SS_02 von 0,0180 kg P/s bezogen
und als 100 % in Tabelle 5.7 angesetzt. Das Zentrat der Entwisserung wird zuriick in die Klaranlage gefiihrt
und wird daher nicht dem Geltungsbereich der Kldrschlammbehandlung zugeordnet. Phosphorsédure des
Eluenten wird wieder rezirkuliert und steht damit ebenfalls aulerhalb dieser Bilanz.

Mit den getroffenen Annahmen werden in jedem Szenario mindestens 89 % des Phosphors riickgewon-
nen. Die Hauptverluste liegen bei nicht eluiertem Phosphor im Feststoff (5,0 + 0,1 %) und in der Aufrei-
nigung der rezirkulierenden Séure mittels Kationenaustauscher (4,0 —4,2 %). Phosphorverluste iiber den
Niederschlag sind vernachlissigbar. Die beiden Szenarien mit HTC weisen mit dem HTC-Prozesswasser
eine weitere Verlustquelle fiir 1,61 % des Phosphors auf.

Der Phosphorstrom im Eluenten ist um einen Faktor 3,4—3,9 grofler als im Klarschlamm. Daher
wird auch nach der Elution ein groBerer Phosphorteilstrom iiber die Rezirkulataufreinigung gefiihrt.
Dementsprechend sind die damit verbundenen Verluste groBer als in der Produktsdurereinigung.

Die Phosphorverluste innerhalb der Kationenaustauscher sind mit der groften Unsicherheit behaftet.
Innerhalb dieser Untersuchung wird angenommen, dass 1 % des eingehenden Phosphorstroms als positiver
Kationenkomplex, wie Ca(H3PO4)*, und ein weiterer Teil durch unvollstindige Wische verloren geht.

Fiir die Reinigung von Eluat aus dem Aufschluss von Kldrschlammasche werden in der Literatur
Verluste von 6—12 % genannt (Donatello und Cheeseman, 2013; Liang et al., 2019), allerdings sind

diese Ergebnisse kaum auf den hier betrachteten Ansatz {ibertragbar. Durch die Verwendung von Phos-
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5.2. Vergleich der drei Verfahrensszenarien

Tabelle 5.7.: Phosphorbilanz beziiglich Klarschlamms nach Entwisserung SS_02; Weitere Phosphorstrome im
Verhiltnis zur Phosphorfracht von SS_02

Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3

Strom %  Strom %  Strom %
Produktsiure Acid_22 85,26 Acid_54 90,67 Acid_54 89,26
Prozesswasser HTC PL_11lout 1,61 PL_11out 1,61
Kuchenwische nach Elution PL_23 0,29
Primérer Niederschlag Sol_15 0,00 Sol 46 0,00 Sol 46 0,00
Sekundérer Niederschlag Sol_19 3,59 Sol 51 0,00 Sol 51 0,00
Ionentauscher Rezirkulat Reg_17 4,21 Reg_49 4,12 Reg_49 4,00
Ionentaucher Produkt Reg_21 0,02 Reg_53 0,16 Reg_53 0,16
Riickstand Elution HC_23 5,03 Ash_45 5,05 Ash_45 4,97

Nicht in Bilanz beriicksichtigt

Entwisserung Zentrat PL_02 6,81 PL_02 6,81 PL_02 6,81
Eluent Acid_12 388,62 Acid_41 355,77 Acid_41 34591
Eluent rezirkuliert Acid_18 388,62 Acid_50 355,77 Acid_50 34591

phorsédure im Eluenten ist das Verhiltnis multivalenter Kationen zu Phosphor Me/P deutlich geringer
als in den genannten Literaturstellen. Dementsprechend wird ein geringerer Anteil Phosphors in einer
ionischen Verbindung zu Metallen auftreten. Des Weiteren fiihrt der niedrige pH-Wert unter 1,5 zur Pro-
tonierung von Phosphat zur Phosphorsédure und Dihydrogenphosphat, was ebenfalls der Bildung positiver
Metallphosphatverbindungen entgegenwirkt.

Der Anteil nicht eluierten Phosphats aus dem Carbonisat beruht auf den Ergebnissen aus Abschnitt 4.4
dieser Arbeit. Soweit ein vergleichbarer Kldrschlamm als Ausgangsmaterial verwendet wird, konnen somit
die Resultate als verlisslich eingestuft werden. Die Elutionseffizienz fiir Phosphor aus Kldrschlammasche
von 95 % ist plausibel und in der Literatur werden vergleichbare und auch hohere Elutionsausbeuten
bestimmt (Atienza-Martinez et al., 2014; Ottosen et al., 2013; Herr, 2020).

5.2.6. Phosphorspezifischer Chemikalienbedarf

Zur Bewertung des Chemikalienbedarfs innerhalb der Phosphorriickgewinnung und der Rauchgasreini-
gung sind diese auf die riickgewonnene Phosphormasse bezogen und in Tabelle 5.8 aufgefiihrt.

Calciumhydroxid wird fiir die Rauchgasreinigung und zur Fillung von Oxal- bzw. Schwefelsdure
benoétigt. Die Salzsdure weist quantitativ den grofiten Bedarf mit 8,10—8,51 kg/kg Phosphor auf. Der
Oxalsdurebedarf in Szenario 1 iibersteigt den Schwefelsdurebedarf in Szenario 2 und 3 deutlich.

Unter den gegebenen Rahmenbedingungen liegen die Chemikalienkosten fiir eine Phosphorriickgewin-
nung aus der Kldrschlammasche unter 0,75 €/kg Phosphor. Fiir die Chemikalienkosten zur oxalsauren
Phosphorriickgewinnung aus dem Carbonisat werden mehr als die vierfachen Kosten abgeschitzt, die fiir
die Phosphorriickgewinnung aus Kldrschlammasche anfallen. Hauptverantwortlich ist hierfiir der Preis
und der grofe Bedarf an Oxalsdure. Des Weiteren muss mehr Calciumhydroxid fiir die Phosphatfillung

zugegeben werden. was sich kostenméifig ebenfalls niederschligt.
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5. Ergebnisse und Interpretation der Modellierung

Tabelle 5.8.: Spezifischer Chemikalienbedarf je Kilogramm Phosphor und spezifische Chemikalienkosten; Chemi-
kalienkosten berechnet nach EU-Handelsimportstatistik 2020 (Eurostat, 2020a); *nach Zauba (2021)

Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3 Preis
kg/kg P kg/kg P kg/kg P €/t

Calciumhydroxid, pur 1,71 0,25 0,25 350
Salzsdure, 0,35 g/g 8,10 8,51 8,44 67
Oxalsduredihydrat, pur 3,83 4500
Schwefelsiure, 0,96 g/g 0,82 0,81 72
Chemikalienkosten in €/kg P 3,06 0,72 0,71

5.2.7. Energetische Bilanzierung

Zur energetischen Bilanzierung werden die internen und externen Wirme- und Leistungsstrome der
verschiedenen Szenarien betrachtet. Auf die Darstellung von Energiestromen unter 1 kW wird verzichtet.
Darauf aufbauend wird die energetische Effizienz der Verbrennung sowie der Gesamtverfahren abgeleitet.
In den Abbildungen sind elektrische Strome blau und Warmestrome rot dargestellt. Elektrischer oder

thermischer Leistungsbedarf sind per definitionem positiv, das System verlassende Strome negativ.

Energiebilanz des Szenarios 1

Die Energiestrome des ersten Szenarios mit HTC ist in Abbildung 5.6 illustriert. Wie in allen Szenarien
sind alle GroBen auf den Durchsatz von 10kg/s feuchten Klidrschlamm (SS_01) bezogen. Dies ent-
spricht einer Verwertung von 15,78 Tonnen Kldrschlammtrockenmasse pro Jahr. Die grau gestrichelten
Linien trennen optisch die Verfahrensstufen Kldarschlammentwiésserung, HTC, Phosphorriickgewinnung,
Prozesswasserfaulung und Carbonisatverbrennung.

Die mechanische Entwisserung des Kldrschlamms benétigt 156 kW Antriebsleistung P_01. Diese
Separationsstufe ist Teil jedes Szenarios.

Der thermische Energiebedarf der HTC Q_05 von 1567 kW ist fiir die Aufheizung des Substrats
notwendig. Der HTC-Reaktor selbst ist exotherm und generiert 288 kW Abwirme (Q_06) nach Abzug
der Wirmeverluste des Reaktors von 47 kW. Nach der HTC-Reaktion wird die Produktsuspension und
das Produktgas iiber die Entspannungsstufen gefiihrt. Jeweils anfallende Gas- und Dampfstrome werden
gekiihlt. Die drei Strome Q_08a, Q_09a und Q_10a weisen Warmeleistungen von 117 kW, 503 kW und
478 kW auf. Eine Kiihlung wihrend der mechanischen Teilentwisserung auf 60 °C stellt einen weiteren
Wirmestrom Q_11 bereit (332 kW).

Innerhalb der sequentiellen Filtration und Elution inklusive Sdureaufbereitung fallen in erster Linie
elektrische Energiestrome an. Fiir den Betrieb des Ionenaustauschers zur Aufreinigung der Rezirkulatsiu-
re ist ein Stromeingang P_17 von 32 kW notwendig, durch den die Kompressionsleistungen der Pumpen
bereitgestellt werden. Die beiden elektrisch betriebenen Vakuumverdampfer Con_17 und Evap_21 be-
ziehen 211 kW und 214 kW elektrische Leistung (P_18 und P_22).

Die Prozesswasserfaulung mit gekoppelter Kraftwirmekopplung des Faulgases benoétigt fiir die Fer-

mentertemperierung Q_25 eine Wirmezufuhr von 173 kW. Dieser Wiarmebedarf ist annihernd deckungs-
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Abbildung 5.6.: Eingehende und ausgehende Strome elektrischer und thermische Leistung der Verfahrensschritte
in Szenario 1; blau: elektrisch; blau:thermisch, positive Werte: Leistungsbedarf, negative Werte:
Leistungsabgabe

gleich mit dem Warmegewinn Q_26 von 174kW aus dem Blockheizkraftwerk. Gleichzeitig werden
156 kW Strom erzeugt (P_26).

Zur energetischen Verwertung des Carbonisats sind verschiedene Strome zu beriicksichtigen. Die Leis-
tungsaufnahme der Frischluftventilatoren fiir die primére und sekundire Verbrennungsebene sind als
P_34 zusammengefasst und beanspruchen 47 kW. Bei den Kompressoren ist fiir die Primérluft ein Ein-
trittsdruck von 1,5 bar vorgesehen, fiir die Sekundérluft nur 1,2 bar. Die Primérluft dient zur Fluidisation
der Wirbelschicht und muss daher stirker komprimiert werden. Das rezirkulierte Rauchgas wird dem
primédren Verbrennungsbereich zugefiihrt und die Rauchgaskompression und erfordert die Leistungsauf-
nahme P_vent_35 von 59 kW. Der Kompressionsleistung fiir die Frischluftzufuhr P_34 bedarf mit 48 kW
einer geringeren Leistung.

Der aus der Verbrennungsanlage ausgekoppelte Wirmestrom von 4025 kW dient zum Antrieb des
Wirmekraftprozesses, der als Dampfkreislauf modelliert ist. Die Verbrennungswirme ist nicht in Abbil-
dung 5.6 aufgenommen, da es sich um einen internen Wirmestrom handelt. Das Temperatur-Entropie-
Diagramm des Wirmekraftprozesses ist Abbildung 5.7 rechts zu entnehmen. Es handelt sich um einen
Clausius-Rankine-Kreislauf mit Zwischeniiberhitzung. Der Dampfanteil nach der Turbine betragt 0,90 g/g.
Die Netto-Stromproduktion des Warmekraftprozesses P_CRC_35 betrdgt 1403 kW. Bezogen auf die Wir-
mezufuhr ergibt sich ein elektrischer Kreislaufwirkungsgrad von 34,8 %.

Weitere Energieverbraucher finden sich in der Abgasreinigung. Die Leistungsbedarfe des elektrischen
Staubabscheiders P_36 und des Rauchgasabzugs P_40 betragen 7,3 kW und 35 kW. Der Energieverbrauch
im Zuge des Gewebefilters und des Gaswischers flieBen iiber den Druckverlust ein. Der Druckverluste
des Gewebefilters und des Wischers sind mit 50 mbar und 20 mbar angenommen. Der Druckverlust geht
damit indirekt in den Stromverbrauch P_40 mit ein. Die vor dem Rauchgasventilator implementierten
Wairmeiibertrager beriicksichtigt die Abgaskiihlung auf 60°C, bei der 254 kW Kiihlleistung als Q_38
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Abbildung 5.7.: Kompositkurven der HTC-Wirmeintegration mit einer minimalen Temperaturdifferenz von
10K (links); Temperatur-Entropie-Diagramm-des simulierten thermodynamischen Kreisprozes-
ses (rechts)

anfallen.

Die oben erwihnte Energieintegration des HTC-Prozesses ist in Abbildung 5.7 links dargestellt. Darin
sind die nach der Pinchmethode kumulierten kalten und warmen Strome dargestellt, die im Zuge der
HTC anfallen. Dies betrifft die Warmestrome Q_05 als Wéarmebedarf und die Strome Q_06 bis Q_11
als Warmeiiberschiisse. Die fiir das Pinch-Verfahren angesetzte minimale Temperaturdifferenz zwischen
heiBen und kalten Stromen ist mit 10 K angesetzt. Durch die Uberlagerung der heifen und warmen
Kurven ist erkennbar, dass unter den gegebenen Bedingungen 91,3 % der Prozesswirme fiir die HTC
durch Wiarmeriickgewinnung bereitstellbar sind, was 1432 kW des Wirmebedarfs von 1568 kW entspricht.
Daraus folgt weiter, dass 136 kW externer Wiarmebedarf anfallen, die tiber der HTC-Temperatur von 230°C
im Basisszenario bereitzustellen ist. Fiir die Abkiihlung der HTC-Produktstrome auf 60 °C bedarf es einer
Wirmesenke fiir 285 kW.

Drei Plateaus sind fiir die Kompositkurve der abzufiihrenden Warmestréme (blaue Kurve) zu erkennen.
Das oberste Plateau folgt aus dem Warmeiiberschuss des HTC-Reaktors, aus dem Warme auf dem Niveau
der Reaktortemperatur ausgekoppelt werden kann. Die beiden niedrigeren Plateaus sind der Kondensation
der beiden Dampflraktionen der Flashsepartoren Flash_07 und Flash_08 zuzuordnen. Die entsprechenden
Temperaturniveaus entsprechen den Séttigungstemperaturen bei 10 bar und 2 bar. Da die beiden Strome
Gas_08 und Gas_09 zu iiber 95 % aus Wasser bestehen, wird infolge der Wasserdampfkondensation

anndhernd isotherm Wérme abgefiihrt.

Energiebilanz des Szenario 2

In Abbildung 5.8 sind die modellierten elektrischen und thermischen Energiestrome des Szenarios 2 mit
der Kldrschlammmonoverbrennung dargestellt. Die grau gestrichelten Linien trennen die Energiestrome
der mechanischen Entwisserung, der Klarschlammverbrennung sowie der nachgeschalteten Phosphor-
riickgewinnung aus der Asche.

Der Strombedarf P_02 der mechanischen Entwisserung ist identisch zu Szenario 1 bei 156 kW. Daran
schlieft die Verbrennungseinheit an. Um eine ausreichende Verbrennungstemperatur zu gewihrleisten,

wird der Kldrschlamm in Szenario 1 von 0,26 g/gpm auf 0,70 g/gpm getrocknet, um eine ausreichende
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Abbildung 5.8.: Eingehende und ausgehende Strome elektrischer und thermische Leistung der Verfahrensschritte
in Szenario 2; blau: elektrisch; blau:thermisch, positive Werte: Leistungsbedarf, negative Werte:
Leistungsabgabe

Verbrennungstemperatur zu gewéhrleisten und die Leimphase des Kldrschlamms zu iiberwinden (Ro-
skosch und Heidecke, 2018). Der damit verbundene Wéarmebedarf Q_29 betrigt 3177 kW und wird von
aus der Verbrennungswirme als Teilstrom Q_35a abgezweigt. Dieser interne Strom, der im Fliebild
(Abbildung 3.8) dargestellt ist, findet sich nicht in Abbildung 5.8. Die Abwirme des Kldrschlammtrock-
nung wird zur Luftvorwirmung eingesetzt. Die Vorwirmung der Luft auf nahe 90°C nimmt als internen
Wiérmestrom 194 kW auf (nicht dargestellt).

Die Leistungsaufnahmen der Frischluftzufuhr P_34 und der Rauchgasrekompression P_vent_35 sind
mit 59 kW und 71 kW etwas hoher als in Szenario 1. Durch die Wirmeabfuhr zur Klidrschlammtrocknung
erreicht die elektrische Nettoleistung des Dampfkreislaufs Q_CRC_35 nur 949 kW. Die Leistungsbedarfe
fiir die Rauchgasreinigung sind ebenfalls geringfiigig groBer als in Szenario 1. Der Elektrofilter und der
Rauchgaskompressor bediirfen der Leistungen P_36 von 8,7 kW und P_40 von 42 kW. Zudem erfolgt eine
Gaskiihlung mit thermischer Wiarmeabfuhr Q_38 von 305 kW.

Die anschlieBBende Phosphorriickgewinnung weist vor allem durch die Einengung der Produktsidure und
Recyclingsaure in den Prozessstufen Con_49 und Evap_53 Energiebedarf auf. Fiir die beiden Einheiten
werden 51 kW und 128 kW beansprucht (P_50, P_54). Kleinere Energieverbrauche resultieren aus der
Filtration der Asche aus dem Eluat (P_44, 18 kW) und dem Ionenaustauscher fiir die Recyclingsdure
(P_49, 2,1 kW).

Energiebilanz des Szenario 3

Das Szenario 3 umfasst die hydrothermale Carbonisierung des Klidrschlamms mit einer Phosphorriickge-
winnung nach der Verbrennung des Carbonisats. Die elektrischen und thermischen Leistungen innerhalb

des Szenarios sind in Abbildung 5.9 zusammengefasst. Die grau gestrichelten Linien trennen die mecha-
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Abbildung 5.9.: Eingehende und ausgehende Strome elektrischer und thermische Leistung der Verfahrensschritte
in Szenario 3; blau: elektrisch; blau:thermisch, positive Werte: Leistungsbedarf, negative Werte:
Leistungsabgabe

nische Kliarschlammentwisserung, die HTC, die Prozesswasserfaulung, die Carbonisatverbrennung mit
Rauchgasreinigung sowie die Phosphorriickgewinnung aus der Verbrennungsasche.

Der Energiebedarf der HTC entspricht weitestgehend dem Szenario 1. Der Warmebedarf zur Authei-
zung des Substrats Q_05 ist mit 1598 kW etwas hoher, da ein groflerer Massenstrom als in Szenario 1
rezirkuliert wird. Der Reaktor selbst ist exotherm und generiert 160 kW Abwiérme als Q_06, in dem auch
die Wirmeverluste von 31 kW beriicksichtigt sind. Die Wiarmeabgabe iiber die Strome Q_08a bis Q_11
belduft sich auf insgesamt 1460 kW.

Die Verbrennung des Biogases aus der Prozesswasserfaulung liefert als elektrische Leistung (P_26)
97 kW. Der Wirmebedarf Q_25 fiir die Faulung von 61 kW wird durch die Abwéarme des BHKWs Q_26
von 108 kW bilanziell abgedeckt.

In der Verbrennung fallen fiir die Frischluftzufuhr und die Rauchgasrezirkulation die Leistungen P_34
und P_vent_35 im Umfang von 51 kW und 64 kW an. Demgegeniiber liefert der Wiarmekraftprozess die el.
Leistung P_CRC_35 von 1484 kW. Aus dem Abgas werden noch 277 kW Abwirme (Q_38) ausgekoppelt.
Der Strombedarf der Rauchgasreinigung P_36 und P_40 betréigt insgesamt 46 kW.

Die Phosphorriickgewinnung benétigt vor allem fiir die stromgetriebene Einengung el. Leistung. Die
Summe der Strome P_44, P_49, P_50 und P_54 belduft sich auf 192 kW.

Der hohere Aufheizbedarf der HTC resultiert aus der tieferen Carbonisatentwisserung im Verfahrens-
schritt BFil_10 im Vergleich zu Szenario 1. In Szenario 3 wird keine Riicksicht auf eine etwaige saure
Elution am Carbonisat genommen, fiir die eine Filterkuchenentwiésserung zu vermeiden ist. Somit wird
in Szenario 3 ein groferer Filtratstrom PL_11 generiert, der mit dem Rezirkulationsverhéltnis von 20 %
wieder zurilickgefiihrt wird. Dies erhoht den Massenstrom an zu erwidrmenden Substrat SS_04 leicht
von Szenario 1 zu 3 von 2,03 kg/s auf 2,07 kg/s. Dementsprechend sind auch die Wéarmestrome in der

Abkiihlung der HTC etwas erhoht. Nach der Pinchanalyse ist eine Wirmeriickgewinnung im Umfang von
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Abbildung 5.10.: Energiefliisse iiber die Verbrennung OvSys_34 und den Dampfkraftprozess CRC_34

91,3 % erreichbar (siehe Abbildung A.6). Der externe Warmebedarf betrdgt 139 kW und der verbleibende
Kiihlbedarf liegt bei 296 kW.

Vergleich der energetischen Ausbeute der Verbrennung

Zur Verdeutlichung der geringeren elektrischen Leistung des Wirmekraftprozesses Szenario 2 sind in
Abbildung 5.10 die ein- und ausgehenden Energiestrome der Verbrennung der drei Szenarien zusam-
mengefasst. Es sind jeweils die Enthalpiestrome dargestellt, die in die Verbrennung gehen (in Verb.), die
Verbrennung verlassen (aus Verb.) und den Warmekraftprozess verlassen (aus CRC). Die Zufuhr zum
Wirmekraftprozess ist durch den Balken ,,Nutzwidrme* dargestellt.

Folgende Enthalpiestrome gehen in die Verbrennung: die Brennstoffenthalpie, die Enthalpie der Fri-
schluft sowie die elektrische Leistung der Rauchgaskompression, wobei die Brennstoffenthalpie dominant
ist. Diese Enthalpien entsprechen den Zustromen zu Prozessschritt OvSys_34 in den jeweiligen Szenarien.

In Szenario 1 ist die zugefiihrte Brennstoffenthalpie mit 6866 kW am grofiten, da die HTC in den beiden
anderen Szenarien die Enthalpie des Brennstoffs reduziert (Szenario 1: 5384 kW, Szenario 3: 5557 kW).
Im Fall von Szenario 2 fiihrt die Luft zusétzlich 194kW als energetischen Eintrag in die Verbrennung
zu, wobei hier die Enthalpie der komprimierten und vorgewarmten Frischluft betrachtet wird. Mit der
Leistung des Rezirkulationskompressors P_vent_35 werden demnach in Szenario 2 der Verbrennung
7199 kW in Form elektrischer Energie und Enthalpie der Stoffstrome zugefiihrt. In Szenario 1 und 3 wird
aufgrund der vorhergehenden HTC und der Tatsache, dass keine Luftvorwiarmung beriicksichtigt wird,
mit 5499 kW und 5679 kW geht deutlich weniger Energie in die Verbrennung (76,3 %, 78,9 %).

Diese eingehenden Energiestrome verlassen das Verbrennungssystem entweder in Form der ausge-
koppelten Wirme zum Antrieb des Dampfkreislaufs (Nutzwirme Q_CRC_35) oder als Verluste. Der
als Verlustleistung gekennzeichnete Anteil aus der Verbrennung ist auf die Restwidrme und unvollstin-
dige Verbrennung des Rauchgases Offgas_35 und der Verbrennungsasche nach Abkiihlung auf 150°C
zuriickzufiihren (Fash_35, Ash_35). Der Verlustanteil in Szenario 2 ist mit 17,8 % etwas geringer als in
Szenario 1 und 3 mit 18,9 % und 19,6 %. Dies lasst sich auf Unterschiede in der adiabaten Verbrennung-
stemperatur, des Wasseranteils im Rauchgas sowie im Brennwert des feuchten Brennstoffs zuriickfiihren
(siehe Tabelle 5.9). In Szenario 2 wird zusitzlich 3177 kW Wirme fiir die Trocknung des Klidrschlamms
benotigt (Q_29), sodass letztlich noch 2723 kW als Nutzwiérme fiir den Wiarmekraftprozess verbleiben.
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Tabelle 5.9.: Verbrennungsparameter: adiabate Verbrennungstemperatur, Wassergehalt des Rauchgases und Brenn-
wert des Brennstoffs; bei Szenario 2 in vorgetrockneter Form

Einheit Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3

Adiabate Verbrennungstemperatur °C 915 1059 881
Wassergehalt Offgas_35 g/grm 0,144 0,115 0,149
Brennwert des Brennstoffs HC_32, SS_30 MJ/kggm 8,72 9,54 7,48

Mit 4130 kW und 4258 kW steht eine deutlich groere Nutzwirme in der Verbrennung zur Verfiigung,
falls der Klarschlamm vorher einer HTC unterzogen wurde.

Der elektrische Wirkungsgrad des Wirmekraftprozesses ist mit 34,9 % in allen drei Szenarien iden-
tisch, da identische Dampfparameter angesetzt werden. 1,8 % der eingebrachten Nutzwirme geht iiber
die mechanischen Turbinenwirkungsgrad verloren, der Rest wird als nicht nutzbare Wirme in der Spei-
sewasserkondensation abgefiihrt. Die groere Nutzwérme in Szenario 1 und 3 fiihrt damit zur deutlich

groBeren elektrischer Nettoleistung (siche auch Abschnitt 5.2.7).

Energetische Nettobilanz

Zum Vergleich der energetischen Bilanz werden fiir die jeweiligen Verfahrensstringe der Szenarien in
Tabelle 5.10 die Warme- und Leistungsstrome dargestellt. Abwidrme wird dabei nicht beriicksichtigt, da
hierfiir keine direkte Nutzbarkeit gegeben ist. Externer Wiarmebedarf féllt nur fiir die HTC an.

Durch eine Wirmeintegration, dessen Potential in Abbildung 5.7 fiir Szenario 1 illustriert ist, kann
in Szenario 1 und 3 der externe Wirmebedarf Qyrc auf 136 kW bzw 139kW reduziert werden. Der
elektrische Strombedarf Pyrc beriicksichtigt die Kompression des frischen Klérschlamms sowie des
rezirkulierten Carbonisats. Ein etwaiger Bedarf fiir die Reaktorriihrung wird als vernachléssigbar an-
genommen, da aufgrund der geringen Viskositit bei der Reaktionstemperatur die Riihrung einen sehr
geringen Leistungsbedarf aufweist. Einer konservativen Uberschlagsrechnung nach Zlokarnik (1967,
1999) lage die Riihrerleistung zur Erzeugung einer turbulenten Stromung unter 1 kW.

In Szenario 1 ist infolge der Kuchenwische die elektrische Ausbeute aus der Faulung im Vergleich

zu Szenario 3 deutlich hoher. Durch die bereits auf Seite 149 erwéhnte Steigerung des Biogasausbeute

Tabelle 5.10.: Vergleich der Nettoenergiebilanzen der drei Szenarien nach Verfahrensstringen

Szenario 1 Szenario 2 Szenario 3

Qure kl/kg 136 139
Purc kl/kg 9 9
Praulung kJ/kg -156 -97
PprG KJ/kg 426 197 191
Pyerbrennung  kJ/kg -1255 769 -1324
Qotal Kl/kg 136 0 139
Pootal Kkl/kg 976 572 -1220
Tel,netto %o 14,5 8,5 18,1
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wird 156 kW statt 97 kW Strom (P_26) aus der Faulung und anschlieBenden Verstromung generiert. Eine
alternative Nutzung des Biogases wire zur Deckung des HTC-Wirmebedarfs moglich. Der Heizwertstrom
des Biogases in Szenario 1 und 3 ist 434 kW und 269 kW, was in beiden Fillen den Wirmebedarf der
HTC Qurc decken wiirde.

Der Strombedarf fiir die saure Elution und Phosphorriickgewinnung Pprg ist wegen der elektrisch
getriebenen Einengung der Phosphorsdure sehr stromintensiv. Die beiden Szenarien 2 und 3 mit saurer
Elution aus der Verbrennungsasche benétigen 197 bzw. 191 kW. In Szenario 1 ist der Strombedarf mit
426 kW mehr als doppelt so hoch. Der spezifische Strombedarf der Einengung ist auf 180klJ/kgn,0,
bezogen auf die abgetrennte Wassermasse, angesetzt.

Die Verbrennung inklusive Rauchgasreinigung und Dampfkraftprozess ist ein Netto-Stromlieferant.
Szenario 2 setzt mit der Klarschlammvortrocknung und Luftvorwidrmung zwei Ma3nahmen ein, die den
elektrischen Wirkungsgrad steigern und in den anderen Szenarien nicht beriicksichtigt sind. Die MaB3nah-
men sind erforderlich, um eine minimale adiabate Verbrennungstemperatur von 850 °C zu gewihrleisten.
Wie bereits in Abschnitt 5.2.7 dargelegt, liefern die Szenarien mit HTC trotzdem um 63 % und 72 %
mehr Strom als Szenario 2.

In der globalen Bilanz sind alle drei Szenarien Netto-Energielieferanten. Mit Bezug auf den Brenn-
wertstrom des entwisserten Kldrschlamms SS_02 von 6753 kW liegen die elektrischen Wirkungsgrade
bei 14,5 %, 8,5 % und 18,1 %.

Der Vergleich zeigt auf, dass die HTC aus energetischer Sicht sinnvoll sein kann. Die deutliche hohere
Nettostromproduktion in Szenario 3 legt ein Verfahren nahe, bei dem Kléirschlamm dezentral carboni-
siert wird und in transportwiirdiger Form zu einer Klidrschlammmonoverbrennung mit angeschlossener
Phosphorriickgewinnung verbracht wird. Szenario 1 bietet den Vorteil, dass das Carbonisat einer Mitver-
brennung zufiihrbar ist und durch den spezifischen Brennwert von 8,50 MJ/kggy auch im entwésserten
Zustand ein geeigneter Brennstoff ist.

Um den Wirmebedarf der HTC zu decken, wird 0,0028 kg/s beziehungsweise 0,0033 kg/s Methan
in einem Brenner bei einer Wiarmeausnutzung von 85 % bendtigt. Ohne Vorwidrmung des Brenngases
der Verbrennung ist mit diesem Wirkungsgrad eine minimale Temperaturdifferenz iiber 10K in der
Wirmetibertragung gewihrleistet. Alternativ kann lokal verfiigbares Faulgas als Warmequelle verwendet
werden.

Aus energetischer Sicht stellt die Einengung der Phosphorsiure die grofite Schwachstelle im Verfah-
rensschritt Evap_21 bzw. Evap_53 dar. Insbesondere in Szenario 1 ist der Strombedarf aufgrund der
relativ niedrig konzentrierten Phosphorsidure im Eluent hoch. Als primédre Malnahmen zur Senkung der
Verdampferleistung liegen eine hohere Phosphorsdaurekonzentration im Eluent und eine Reduktion des
Saure-Feststoffverhiltnisses nahe. Bereits aus der Gegeniiberstellung von Szenario 1 zu den beiden an-
deren wird deutlich, dass durch eine hohere Phosphorsdurekonzentration im Eluent und eine Reduktion
des zirkulierenden Eluentmassenstroms der Energiebedarf zur Sdureeinenugng zuriickgeht. In diesem
Zusammenhang scheint auch die Reduktion des Saure-Feststoftfverhéltnisses von 15 g/grm bei verrin-
gerter Stromungsgeschwindigkeit zielfithrend. Jedoch muss gleichzeitig die Phosphorausbeute im Blick
behalten werden, da beide MaBBnahmen zu Lasten der Phosphorausbeute gehen konnen. Dies stellt eine
Optimierungsaufgabe dar, die weitere Faktoren, wie die Sduretemperatur, Kldrschlammzusammenset-

zung, PartikelgroBenverteilung und apparative Ausfiihrung zu beriicksichtigen hat.
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Der Strombedarf kann auch durch eine geringere Aufkonzentration auf weniger als 0,7 g H;PO4/gpm
reduziert werden, welche ,,merchant grade* entspricht (0,50—0,54 g P,Os/gpp, U.S (1993)). Fiir eine
direkte Weiterverarbeitung zu einem Phosphordiinger reichen bereits 0,55 — 0,62 g H3PO,4/ggy aus (Herr,
2020; UNI, 1998).

Um den spezifischen Strombedarf der Saurebehandlung weiter zu senken, ist eine intensive Ausnutzung
von Abwirme zielfithrend. Fiir eine rein thermische Einengung ist jedoch das Abwirmepotential nicht
ausreichend. Die grofite Wirme liefert der Rauchgaskiihler Heat_37, in dem das Abgas auf 150°C
abgekiihlt wird, mit 254 kW, 305 kW und 277 kW in den drei Szenarien. Bei Szenario 2 und 3 kann die
Erwéarmung der Phosphorsiure durch diese zumindest teilweise den Strombedarf reduzieren. In Szenario 1
ist die HTC als von der Verbrennung rdumlich getrennt angenommen, weswegen die Verbindung der
Phosphorsdureeinengung mit der Rauchgasabwirme nicht umsetzbar ist.

Durch die direkte Féllung von Phosphorsiure, beispielsweise als Calciumhydrogenphosphat oder Stru-
vit kann alternativ direkt ein Diingemittel erzeugt werden. Es bleibt zwar der Energiebedarf fiir die
Rezirkulation der Saure erhalten, aber die Produktkonzentrierung (Evap_21 / Evap_53) und der damit
verbundene Strombedarf wird obsolet. Dies reduziert den Strombedarf szenarienabhingig um 214 kW,
128 kW und 125 kW.

5.2.8. Auswirkung der Reaktionsintensitat auf die Verfahrensbilanz

Die Reaktionsintensitit, bedingt durch die Reaktionstemperatur (Tytc/ ytc) und die Reaktionszeit
TyTC, hat entscheidenden Einfluss auf die Zusammensetzung der Carbonisate sowie auf die energetisch-
stoffliche Bilanz der Verfahrenskette. Im Weiteren werden daher die Auswirkungen der Reaktionsintensitét

in Bezug auf Szenario 1 dargelegt.

Carbonisatzusammensetzung

Abbildung 5.11 zeigt die Zusammensetzung der Trockenmasse und organischen Trockenmasse sowie
den Aschegehalt nach der HTC. Die Konversion von Kohlenstoff, Wasserstoff, Stickstoff und Sauerstoff
werden durch das unter Abschnitt 5.1 beschriebene kinetische Modell beschrieben. Der Verbleib der Anor-
ganik und des organisch gebundenen Schwefels wird aufgrund temperaturunabhingiger Verhiltniszahlen
abgeleitet.

Im Kldrschlamm betragen die Massenanteile 30 g/100 gy fiir Kohlenstoff, 5,0 g/100 gy fiir Wasser-
stoff ,4,0 g/100 g fiir Stickstoft ,20 g/100 gty fiir Sauerstoff 1,0 g/100 gryv und fiir organisch gebunde-
nen Schwefel. Auf aschefreier Basis entspricht dies 50, 8,3, 6,7, 33 und 1,6 g/100 ggrp. Der Aschegehalt
des Klarschlamms liegt bei 40 g/100 grw.

Aus dem kinetischen Modell folgt eine Reduktion der absoluten organischen Feststoffmasse, was sich
auch in der den Massenanteilen auf Trockenmassebasis zeigt. Fiir Kohlenstoff, Wasserstoff, Stickstoff und
Sauerstoff nimmt gemiBl dem Modell der Gehalt im Carbonisat monoton mit der Reaktionstemperatur
und -zeit ab. Beim Stickstoffgehalt ist bis 240 °C nahezu keine Zeitabhingigkeit erkennbar. Die Ascheaus-
beute ist temperaturunabhéngig auf 97,8 % modelliert, sodass die Anorganik sich relativ im Carbonisat
auf 46,0 -62,9 g/100 grym anreichert. Auch organischer Schwefel mit fixer Feststoffausbeute von 78,5 %
reichert sich auf 0,9—-1,2 g/100 g1y an.
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Abbildung 5.11.: Massengehalte an Kohlenstoff, Wasserstoff, Stickstoff und Sauerstoff, organisch gebundenem
Schwefels Sor; und der Asche am Carbonisat in Abhéngigkeit der Reaktionstemperatur gt und
Reaktionszeit Tytc aus Szenario 1; jeweils links auf Basis der Trockensubstanz TM und rechts
der organischen Trockensubstanz dTM; Bezugsstrom: Cake_12

Mit Bezug nur auf die organische Masse stellen sich andere Trends dar. Kohlenstoff, Wasserstoff und
Schwefel reichern sich mit hoherer Temperatur in der Organik auf maximal 68, 6,0, 10 und 3,3 g/100 gsrm
an. Der Stickstoffanteil bleibt anndhernd konstant und Sauerstoff wird deutlich reduziert. Die relati-
ve Zunahme von Kohlenstoff, Wasserstoff und Schwefel wird in erster Linie durch die Abnahme des

Sauerstoffgehalts auf 25,6 — 11,7 g/100 ggrv getrieben.

In Bezug auf die organische Trockensubstanz erhdht sich der Wasserstoffanteil mit der Reaktionstem-
peratur, zeigt aber sehr hohen Temperaturen auch gegenldufigen Einfluss der Reaktionszeit. Bezogen auf
die gesamte Trockenmasse sinkt der Wasserstoffanteil aber in Abhingigkeit beider Reaktionen. Nach Ta-
belle 3.6 partizipiert Wasserstoff im Feststoff an sechs der vierzehn festgelegten Reaktionen, ist demnach
in komplexer Weise in die Kinetik eingebunden. Im Zuge der Hydrolyse von Stickstoff- und Sauer-
stoffverbindungen (rg, rig) sowie der Abspaltung von Ammoniak (rs) wird bilanziell Wasserstoff im
Carbonisat gebunden. Andererseits geht Wasserstoft durch Dehydratisierung und Losung in die Fliissig-
phase iiber(rs, r7). Bei hoheren Temperaturen spielt mutmaflich die Recarbonisierung (r1;) eine weitere
Rolle. Aufgrund der damit verbundene Demnach ist eine direkte Korrelation zu den Versuchsparametern
schwer darstellbar.

Das Verhiltnis w(C)/wo(C) des Kohlenstoffgehalts nach der HTC zum Kohlenstoffgehalt im Aus-
gangsmaterial (siehe Tabelle 3.8) zeigt im Modell fiir 200°C eine relative Kohlenstoffzunahme mit
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Abbildung 5.12.: Charakteristika des Carbonisats in Abhingigkeit der Reaktionstemperatur Jyrc und tyrc aus
Szenario 1; jeweils links: vor der sauren Elution (Strom Cake_12), rechts: nach der sauren Elution
(Strom HC_23)

Verhiltnis 1,04 g/g an Mit hoherer geht dieses Verhiltnis auf 0,85 g/g zuriick.

Ein Vergleich dieses modellierten Verhéltnisses mit den experimentellen Referenzdaten nach Tabelle
3.8 ermoglicht dessen Einordnung. Gemél der Versuchsergebnisse ergibt sich ein Verhiltnis des Kohlen-
stoffgehalts nach und vor der HTC von 0,71 —1,07 g/g mit dem Median 0,95 g/g und einer signifikanten
Korrelation zum Aschegehalt des Kldrschlamms. Ausgenommen ist hier ein Versuchsdatensatz nach
Ekpo et al. (2016b), bei dem dieses Verhiltnis aufgrund extrem hohen Ascheanteils im Kldrschlamm
von 61,2 g/100 grm bei 0,55 g/g liegt. Fiir Reaktionstemperaturen ab 260 °C ist das Verhéltnis stets < 1.
Demnach stimmen die modellierten Werte fiir w(C)/w(C) sowohl in derselben GroBenordnung als auch
fallenden Tendenz mit hoherer Reduktionstemperatur mit den Referenzdaten iiberein und sind daher als

plausibel einzuordnen.

Bilanzielle Kennwerte und Ausbeuten des Carbonisats

Die bilanziellen Auswirkungen der Reaktionstemperatur und Reaktionszeit sind in Abbildung 5.12 fiir
Szenario 1 jeweils vor und nach der HTC zusammengefasst. Das Spektrum variiert dabei von 200 —280°C
und 1-5h.

Vor der Elution ist der maximale Trockensubstanzgehalt auf 0,40 g/gpy limitiert, um eine Entfeuch-
tung des Kuchens vor der Elution zu vermeiden. Nach der HTC nimmt der Trockensubstanzgehalt mit

steigender Temperatur und Zeit nach der sauren Elution auf 0,46 g/ggm bis 0,77 g/gpm zu. Auch der
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Aschegehalt nimmt mit steigender Reaktionsintensitit 0,46 —0,63 g/grv vor der Elution im Vergleich
zum Klérschlamm (0,40 g/gtm) zu. Die saure Elution senkt den Aschegehalt etwa um 0,11 g/gtm.

Durch die Losung anorganischer Bestandteile nimmt auch die Feststoffausbeute Ys um 0,137 g/grm
ab, unabhéngig von den Reaktionsbedingungen. Die organische Ausbeute ist dagegen stark abhéngig von
Reaktionstemperatur und -zeit abhingig und wirkt sich auf die Gesamtfeststoffausbeute aus. Diese nimmt
mit groferer Reaktionsintensitit von maximal 73,5 % bis etwa die Hilfte, 36,9 % ab. Da die Organik
als inert gegeniiber der Elution betrachtet wird, hat die Sdurebehandlung nur insofern Einfluss auf die
energetische Bilanz, als dass durch die Entwiasserung des Carbonisats ein Teil des Feststoffs ins Filtrat
PL_23 der Kuchenentwésserung Dew_22 ausgetragen wird.

Der Energieverdichtungsgrad EV beschreibt das Verhiltnis des Brennwerts von Carbonisat und Klar-
schlamm (13,5 MJ/kgrm) auf trockener Basis. Bei niedriger Reaktionstemperatur (200 —220°C) istder EV
geringfiigig groBer als 1J/J. Mit hoherer Reaktionstemperatur sinkt der EV, wobei sich eine Verlingerung
der Reaktionszeit verstirkend auswirkt. Bei der hochsten Reaktionstemperatur geht der Energieverdich-
tungsgrad auf 0,84 J/J zuriick. Die Elution fiihrt zu einer Steigerung des spezifischen Carbonisatbrenn-
werts auf 15,2—17,1 MJ/kgrm. Diese Steigerung driickt sich durch einen Energieverdichtungsgrad von
1,12-1,27 J/J aus.

Da die Feststoffausbeute und der Energieverdichtungsgrad mit hoherer Reaktionsintensitét abnehmen,
gilt dies auch fiir die Energieausbeute im Feststoff Yg als Produkt der beiden Werte. Diese rangiert
zwischen 80—85J/J bei 200°C und 50—-59J/J bei 280°C. Nach Gleichung 3.20 liefert Brennstoffasche
einen negativen Beitrag zur Energiebilanz. Daraus folgt eine nominelle Steigerung der Energiecausbeute
durch die saure Elution um 1,7-1,8 J/J.

Die saure Elution wird auf Basis der Ergebnisse mit Carbonisat aus HTC-Experimenten mit 230 °C fiir
210 min modelliert (Abschnitt 4.4). Die Annahme, dass bei variablen HTC-Bedingungen das Elutions-
verhalten unveréindert bleibt, stellt eine Vereinfachung dar. Die Extrapolation zu hoheren Temperaturen
wird als unproblematisch betrachtet, da die Carbonisierung die Reaktivitit der organischen Phase herab-
setzt. Die saure Elution kann beeintriachtigt werden, wenn die Hydrolyse der mikrobiellen Struktur nur
unzureichend stattfand, was fiir die HTC bei unter 200 °C und kiirzer als 120 min zutreffen kann (Blohse,
2017). Eine unvollstandige Hydrolyse kann zu héherem Saureverbrauch, Verunreinigung des Eluats durch
organische Makromolekiile und geringerer Phosphorausbeute fiihren, wenn die Zellstruktur wihrend der

HTC nicht vollstandig hydrolysiert wird.

Kohlenstoffbilanz

Die Kohlenstoffbilanz in Szenario 1 ist durch das in Abschnitt 5.1 beschriebene Kinetikmodell festgelegt.
Die Kohlenstoffzufuhr zur HTC erfolgt einerseits iiber den entwésserten Kldrschlamm SS_02, andererseits
iiber das rezirkulierte Prozesswasser PL_04. Uber die gesamte HTC-Prozesskette gesehen ist nur der
Klarschlamm eine externe Kohlenstoffquelle, weswegen dieser auch als Bezugswert in Abbildung 5.13
genutzt wird.

Durch eine hohere Reaktionsintensitit nimmt die Kohlenstoffausbeute im Feststoff ab. Das Spektrum
reicht von 49,7 85,5 %. Im Gegenzug steigen der Anteil des Kohlenstoffs sowohl in der Gasphase als
CO, als auch gelost in der Fliissigphase. Durch einen grofleren Anteil Kohlenstoffs in der Fliissigphase

nach der HTC enthilt auch der Rezirkulationsstrom mehr Kohlenstoff. Die rezirkulierte Kohlenstofffracht
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Abbildung 5.13.: Kohlenstoffverbleib in Abhéngigkeit der HTC-Temperatur und -Zeit in Szenario 1; Bezug: Koh-
lenstoff in SS_02

steigt von 1,8 % auf 7,5 %, bezogen auf die Fracht im Kldrschlamm. Zuziiglich zur rezirkulierten Fracht
verbleiben 11,7-36,8 % in der Fliissigphase. Der restliche Anteil in der Gasphase belduft sich auf 2,3 —
11,9 % und steigert sich damit um einen Faktor 5 mit zunehmender Reaktionsintensitét.

Die Kohlenstofffracht in der Fliissigphase nach der HT'C kann auch iiber den TOC beschrieben werden.
Dieser steigt gemaf} der Modellierung von 11 g/l auf 48 g/l mit hdherer Temperatur. In den Datenquellen
nach Tabelle 3.8 sind nur durch Blohse (2017) Vergleichswerte fiir den TOC nach Prozesswasserre-
zirkulation verfiigbar. Eine HTC bei 220 °C fiir 60 min und 17,6 % der Fliissigphase aus Rezirkulat im
Batch-Prozess liefert ein Prozesswasser mit einem TOC von 22,6 —23,7 g/l. Das Modell mit dieser Reak-
tionstemperatur und -zeit einen TOC von 14,9 g/L., wobei das Rezirkulat nur 9,9 % des Fliissigphase im
Modell ausmacht. Insofern liefert das Modell eine gute Ubereinstimmung mit den Literaturdaten.

Zur Einordnung wurde aus den Datenquellen nach Tabelle 3.8 die Kohlenstoffausbeute im Gas berech-
net, wobei zu beachten ist, dass unterschiedliche Schlimme und HTC-Bedingungen verwendet wurden.
Ungeachtet dieser Storfaktoren ergibt der Vergleich der Kohlenstoffgasausbeuten 2,7 — 16,1 % mit ei-
nem Median von 6,4 % und ist damit in hinreichend guter Ubereinstimmung mit dem HTC-Modell, das

2,3—-11,9 % prognostiziert.

Einfluss der Reaktionsintensitét auf die Gesamtenergiebilanz

Die energetische Nettobilanz nach Abschnitt 5.2.7 wird auch durch die Reaktionsintensitdt beeinflusst.
Diese Auswirkung ist in Abbildung 5.14 fiir Szenario 1 dargestellt. Die zugrunde liegende Variation
bezieht sich jeweils auf nur auf die HTC-Temperatur und Reaktionszeit, andere Parameter, wie die
Rezirkulationsrate oder die Druckstufung der Flashreaktoren wurden nicht verdndert.

Der externe Wiarmebedarf ist anndhernd unabhingig von der Reaktionstemperatur, nimmt aber mit
langerer HTC-Laufzeit ab. Mit steigender Reaktionszeit liegt der externe Wiarmebedarf bei 210 + 11 kW,
136 £t 6kW und 116 £ 5 kW.

Der externe Wirmebedarf der HTC wird maBgeblich durch die Giite der Warmeintegration determi-
niert. Die Moglichkeit der Wirmeintegration wird wiederum mafgeblich durch die Druckniveaus der
Flashentspannungen und die Warmebilanz der HTC bestimmt. Zur Veranschaulichung zeigt Abbildung
5.15 die Pinch-Diagramme bei drei unterschiedlichen Reaktionszeiten. Die beiden unteren Plateaus sind

dem Wirmeiibergang bei der Kondensation des Strome Gas_08a und Gas_09a zuzuordnen, die zu iiber
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Abbildung 5.14.: Nettoenergiebilanz nach den jeweiligen Verfahrensschritten in Abhéngigkeit der Reaktionstem-
peratur yrc und Reaktionszeit tyrc in Szenario 1

96 % aus Wasser bestehen. Bei einer passenden Wahl der Druckniveaus sind beide Knicks moglichst nahe
an der kalten Kurve, wobei die minimale Temperaturdifferenz von 10 K fiir einen effizienten Warmeiiber-
gang sichergestellt bleibt. Dies ist fiir alle drei Reaktionslaufzeiten der Fall.

Die Wirmebilanz des HTC-Reaktors selbst ist exotherm, was zur Ausbildung des obersten Plateaus
fiihrt, bei dem konstant Wéarme aus dem Reaktor abgefiihrt wird. Die Wiarmetonung entspricht der
Reaktionswirme der HTC abziiglich den Wirmeverlusten, die mit 2 % gesamten zugefiihrten Wirme
angesetzt wurden (bei Turc =493,15 K: 44 kW). Die iiberschiissige Warme wird kontinuierlich abgefiihrt
und deren Betrag nimmt mit fortschreitender Reaktionsintensitit zu. Diese Abwirme fillt bei der HTC-
Temperatur an und kann das Substrat auf bis zu 10K unter die Reaktionstemperatur vorwiarmen. Die
restliche Wirme muss anderweitig, etwa durch einen Gasbrenner, zugefiihrt werden.

Der festgelegte Reaktordruck spielt hier ebenfalls eine wesentliche Rolle. Der Druck im Reaktor muss
den Wasserdampfdruck signifikant iibersteigen, insbesondere wenn gro3e Mengen an CO, entstehen.
Mehr CO, im Reaktor senkt den Wasserdampfpartialdruck, was zu mehr Wasserdamptbildung fiihrt
(siehe auch Gleichung 3.51 bis 3.54). Diese verstirkte Wasserdampfbildung fiihrt zu hoherem externen

Thrc: 493 K, Tyrc: 60 min Turc: 493 K, Tyrc: 180 min Thrc: 493 K, Tyre: 300 min
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Abbildung 5.15.: Pinch-Diagramme der Wirmeintegration zur HTC in Szenario 1 in Abhéngigkeit der Reaktionszeit
mit dgrc = 220°C
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Wirmebedarf.

Die Betrachtungen der Druckniveaus spielen fiir die Auslegung einer realen HTC-Anlage eine Rolle,
weil damit der Auslegungsdruck angepasst werden muss. In einem kontinuierlich betriebenem Riihrkes-
selreaktor muss der entsprechende Auslassdruck so gewéhlt werden, dass der Wasseranteil moglichst
gering ist. In einem Batch-Reaktor stellt sich der Druck entweder autogen ein oder Prozessgas sollte in

Intervallen entlassen werden.

Wie unter Abschnitt 3.2.3 erwihnt, sind die Druckniveaus entsprechend des Wasserdampfpartialdrucks
in vorgebenden Verhéltnissen festgelegt und und hingen damit indirekt von der Reaktionstemperatur ab.
Auch fiir andere Reaktionstemperaturen erweist sich diese Druckstufung als akzeptable Wahl, sodass der
externe Wirmebedarf nicht ansteigt. Eine Darstellung der entsprechenden Pinch-Diagramme findet sich
in Abbildung A.7.

Der elektrische Energiebedarf der HTC korreliert direkt mit dem Reaktionsdruck, auf den der Klir-
schlamm und das rezirkulierte Prozesswasser komprimiert werden muss. Dieser Druck wird im Modell
nur in Abhéngigkeit der Reaktionstemperatur festgelegt, weswegen kein Zeiteinfluss auftritt. In Relation
zu den Leistungen innerhalb der Verbrennung ist jedoch auch die maximale Leistungsaufnahme von
26,0 kW geringfiigig.

Der Faulung des Prozesswassers erreicht den maximalen Stromertrag bei 240 °C und 60 min. Insgesamt
variiert die Stromausbeute aus dem Prozesswasser in einem Spektrum von 112 — 164 kW. Bei geringerer

Reaktionszeit ist die Biogasausbeute stets grofler als bei langerer Versuchslaufzeit.

Die Energieproduktion aus der Prozesswasserfaulung in Abhéngigkeit der Reaktionsintensitéat wird in
Szenario 1 durch zwei gegenliufige Effekte beeinflusst. Einerseits fithren harschere Reaktionsbedingungen
zu einer Zunahme der organischen Kohlenstoftfracht im Prozesswasser (Abschnitt 5.2.8), andererseits
nimmt die anaerobe Abbaubarkeit der gelosten Organik ab (Gaur et al., 2020). Dadurch resultiert das
detektierte Maximum der Biogasausbeute.

Andere Faktoren, die sich auf die Biogasausbeute beziehen, werden durch das Modell nicht beschrieben.
So kann die Biogasausbeute durch ungiinstige pH-Werte oder hohe Ammoniakkonzentrationen gehemmt
werden. Die Ammoniumkonzentration im Biogassubstrat liegt bei 0,59 —0,76 g NH3/kgpy und damit im
selben Konzentrationsbereich experimenteller Untersuchungen (Aragén-Briceio et al., 2020; Wirth et al.,
2015). In Abhéngigkeit des pH-Werts liegt es entweder als unproblematisches Ammonium vor oder als
Ammoniak, welches auf den biologischen Prozess inhibierend wirkt. Auch organische Verbindungen,
die wihrend der HTC entstehen, konnen eine hemmende Wirkung auf die biologische Abbaubarkeit
haben (Wirth et al., 2015). Durch die Flash-Entspannungsstufen im Zuge der HTC geht Ammoniak in

die Gasphase iiber und wird aus dem Prozesswasser entfernt.

Der Strombedarf fiir die saure Elution, insbesondere durch die Sdureeinengung nimmt monoton mit
der Reaktionsintensitit ab. Das Spektrum reicht hierbei von 344 — 521 kW. Diese Korrelation folgt aus der
geringeren Feststoffausbeute einer intensiveren HTC-Reaktion. Durch das fixe Sdure-Feststoffverhiltnis
nimmt mit der Reaktionsintensitit auch der zirkulierende Sduremassenstrom ab und bei identischer

Phosphatfreisetzung wird eine geringere Einengung der Sdure notwendig.

Die Nettostromproduktion der Verbrennung mit Rauchgasreinigung geht ebenfalls mit der Reaktions-

intensitdt der HTC zuriick, wobei sich die Reaktionszeit verstirkt mit zunehmender Reaktionstemperatur
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auswirkt. Bei 200 °C werden zeitunabhingig ca. 1287 kW generiert. Bei der hochsten Temperatur nimmt
der Pverbrennung mit lidngerer Reaktionsdauer von 1079 kW auf 972 kW ab.

Mit Variation der HTC-Bedingungen dndert sich auch die adiabate Verbrennungstemperatur der Car-
bonisatfeuerung. Infolge der Reduktion des Wassergehalts im Brennstoff, bedingt durch die verbesserte
Entwisserbarkeit, steigt die adiabate Verbrennungstemperatur auf bis zu 1067 °C. Bei HTC mit Reaktions-
bindungen 200 °C und 60 min wird der Minimalwert von 850 °C als adiabate Verbrennungstemperatur un-
terschritten (838 °C). Dies wiirde eine Anpassung im Verbrennungsbetrieb wie in Szenario 2 erforderlich
machen, etwa eine thermische Vortrocknung des Brennstoff oder eine Vorwarmung der Verbrennungsluft.

Durch die hohere adiabate Verbrennungstemperatur steht prinzipiell Wiarme mit einem hoheren exer-
getischen Anteil parat. Dieses Potential wird allerdings in der Modellierung nicht ausgeschopft, da die
Dampfparameter des Dampfkreislaufes fixiert wurden. Aus thermodynamischer Sicht wire eine An-
hebung des Dampfdrucks und der Temperatur des iiberhitzten Dampfs, beispielsweise auf 60 bar und
500°C, mit hoherer Reaktionsintensitédt der HTC vorteilhaft. Dies wiirde den elektrischen Wirkungsgrad
des Dampfkraftprozesses von 34,9 % auf 37,9 % anheben. Die Dampfparameter werden im Modell nicht
variiert, um die Bedingungen an realen Kldarschlammverbrennungsanlagen beizubehalten (Roskosch und
Heidecke, 2018).

In der globalen Bilanz fiir Szenario 1 werden 713 -937kW elektrischer Strom (Pej 1ota1) produziert.
Am meisten Strom wird gemél der Modellierung bei den HTC-Parameterkombinationen 200 °C/360 min,
sowie 220°C/180 min generiert. Bei 200°C wird durch eine ldngere Reaktionszeit die Stromproduktion
gesteigert, bei Temperaturen ab 240 °C kehrt sich dieser Trend um.

Die HTC-Bedingungen beeinflussen die elektrische Energiebilanz an verschiedenen Stellen. Die Reduk-
tion der Carbonisatmasse senkt den Eluentstrom der Phosphorriickgewinnung und damit den Strombedarf.
Gleichzeitig sinkt damit aber auch die energetische Carbonisatausbeute und die Stromproduktion aus der
Verbrennung nimmt ab. In der Prozesswasserfaulung wird durch eine hohere Reaktionsintensitit die bio-
logische Abbaubarkeit des Prozesswassers gesenkt und damit weniger Strom aus dem Blockheizkraftwerk
ausgekoppelt.

Das Zusammenspiel dieser verschiedenen Einflussflussfaktoren legt ein Optimum der Reaktionstempe-
ratur bei 220 °C nahe. Unter Beriicksichtigung des Wiarmebedarfs wird eine Reaktionszeit von mindestens

180 min als sinnvoll eingestuft.

5.2.9. Auswirkung der Prozesswasserrezirkulation auf die Verfahrensbilanz

Die Prozesswasserrezirkulation ist eine weitere Einflussgrofe auf die Verfahrenskette. Die Massenstrome
und der externe Wirmebedarf der HTC in Abhéngigkeit des Rezirkulationsverhéltnisses fiir Szenario 1
sind in Tabelle 5.11 aufgefiihrt.

Das Rezirkulationsverhiltnis beschreibt den Anteil des rezirkulierten Filtrats aus der Entwisserung
der Carbonisatsuspension. Dieser Rezirkulatstrom PL_11re wird zusammen mit den 1,91 kggm/s entwis-
serten Klarschlamm SS_02 der HTC zugefiihrt. Dadurch reduziert sich der Trockensubstanzgehalt des
HTC-Substrats, im betrachteten Fall auf minimal 0,17 g/gpm. Durch den geringeren Trockensubstanzge-
halt wird mehr Prozesswasser abfiltriert, was wiederum den Rezirkulatstrom steigert. Daher nimmt der

Massenstrom mpy,_11r. anndhernd quadratisch mit dem Rezirkulationsverhiltnis zu. Der Anstieg des Wir-
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Tabelle 5.11.: Auswirkung des Rezirkulationsverhiltnisses Rgez; auf den Massenstrom und den Trockensubstanz-
gehalt des HTC-Eingangsstroms SS_05 sowie auf den externen Heizbedarf fiir die HTC fiir Szenario
1; Weitere HTC-Parameter: dgrc = 220 °C und tgrc = 120 min

RRezi mpr_jire Mssos TSo  Qurc.ex
glgr 11 kels kg/s glgrm kW

0 0,00 1,91 0,260 146,1

0,2 0,12 2,03 0,245 160,0

0,4 0,30 2,21 0,226 179,8

0,6 0,57 2,48 0,202 207,4

0,8 1,05 296 0,170 247.5

mebedarfs QHTC,GM, der nicht durch Warmeintegration abgedeckt werden kann, folgt aus dem groferen
Massenstrom in die HTC (Strom SS_05).

Der Trockensubstanzgehalt des Carbonisats nach der Entwisserung HC_11 ist in Szenario 1 auf einen
Wert festgelegt und hiangt damit nicht mit dem Rezirkulationsverhiltnis zusammen. Die Entwésserbarkeit
nach der sauren Elution ist als Funktion der HTC-Temperatur und -zeit sowie der Filtrationstemperatur

modelliert und damit ebenfalls unabhéngig von der Rezirkulation.

Carbonisatzusammensetzung und -ausbeute

Die Zusammensetzung des Carbonisats in Abhéngigkeit der Prozesswasserrezirkulation ist in Abbildung
5.16 dargestellt, was vor allem das kinetische Modell illustriert. Im Vergleich zur Temperaturabhédngigkeit
wirkt sich die Rezirkulation deutlich geringer auf die Carbonisatzusammensetzung aus.

Mit Bezug auf die gesamte Trockenmasse dndern sich die Gehalte an Kohlenstoft, Wasserstoff, Sau-
erstoff und organisch gebundenem Schwefel um weniger als 3 g/100 gry bei einer Erhdhung von Rgesi
von 0g/gpr, 11 auf 0,8 g/gpr, 11 zu. Der Stickstoffgehalt wird um iiber 0,4 g/100 grp durch die Rezir-
kulation gesteigert. Der Aschegehalt des Carbonisats nimmt steigender Rezirkulation ab. Auffallig ist
weiterhin das Minimum des Kohlenstoffgehalts bei Rgre,i = 0,6 g/gpr,_11. Bezogen auf die organische
Trockensubstanz bildet der Kohlenstoffgehalt kein lokales Minimum, sondern nimmt monoton mit dem
Rezirkulationsverhiltnis ab.

Einen Uberblick iiber den Einfluss der Prozesswasserrezirkulation auf bilanzielle Kennwerte erlaubt
Abbildung 5.17. Die Feststoffausbeute sowohl vor als auch nach der sauren Elution steigt mit grof3e-
rer Prozesswasserrezirkulation an. Die maximale Steigerung liegt bei 2,8 g/100 gt vor der Elution
und 2,5 g/100 gtm nach der Elution. Bezogen auf die organische Trockenmasse ist eine Steigerung der
Feststoffausbeute von 63,6 g/100 goryv und 63,9 g/100 gorm um jeweils 3,0 g/100 gorm erkennbar.

Der Energieverdichtungsgrad leitet sich in erster Linie aus der Zusammensetzung des Carbonisats ab.
Da der Sauerstoffgehalt im Carbonisat mit der Rezirkulation ansteigt und die Gehalte an Kohlenstoff und
Wasserstoff abnehmen oder leicht sinken, nimmt der spezifische Brennwert und damit der Energieverdich-
tungsgrad geringfiigig ab. Im Gegensatz zur Energiedichte nimmt die energiebezogene Feststoffausbeute
um 0,019 J/J zu. Die hohere Energieausbeute aus dem eluierten Carbonisat resultiert aus dem negativen

Beitrag der Asche zum Brennstoffbrennwert nach Channiwala und Parikh (2002).
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Abbildung 5.16.: Massengehalte an Kohlenstoff, Wasserstoff, Stickstoff, Sauerstoff, organisch gebundenem Schwe-
fels Sorg und der Asche am Carbonisat in Abhéngigkeit des Prozesswasserrezirkulationsverhilt-
nisses Rgez bei dyre = 220°C und tytc = 120 min aus Szenario 1; jeweils links auf Basis der
Trockensubstanz TM und rechts der organischen Trockensubstanz 0TM; Bezugsstrom: Cake_12
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Abbildung 5.17.: Charakteristika des Carbonisats in Abhingigkeit des Rezirkulationsverhdltnisses Rpgez bei
Purc = 220°C und 1gtc = 120 min aus Szenario 1; jeweils links: vor der sauren Elution (Strom
Cake_12), rechts: nach der sauren Elution (Strom HC_23)
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Abbildung 5.18.: Kohlenstoffverbleib in Abhingigkeit des Rezirkulationsverhéltnisses Rge,i bei dgre = 220°C und
Tutc = 120 min aus Szenario 1; Bezug: Kohlenstoff in SS_02

Kohlenstoffbilanz

Mit gesteigerter Prozesswasserrezirkulation nimmt einerseits der Kohlenstoffgehalt des Carbonisats ab,
aber andererseits die organische Feststoffausbeute zu. Zur Erldauterung des quantitativen Verbleibs von
Kohlenstoff ist dessen Verteilung in Abbildung 5.18 zu aufgetragen. Bezogen auf die Kohlenstoffmenge
im entwiasserten Klidrschlamm wird 77,9 — 80,6 % im Carbonisat gebunden, wobei die Rezirkulation die
Kohlenstoffbindung im Feststoff verstirkt. Das Rezirkulat enthilt 2,4 %, 5,9 %, 11,5 % und 22,2 % der
Kohlenstofffracht des Klirschlamms. Die Kohlenstofffraktion, die bilanziell vom Klidrschlamm in die
Fliissigphase iibergeht, nimmt durch die Rezirkulation von 18,4 % auf 15,7 % ab. Dies ist durch die nicht
schraffierte Flidche dargestellt. Die CO,-Produktion ist anndhernd unabhéngig von der Rezirkulation:

3,6 —3,7 % des Klarschlammkohlenstoffs werden bilanziell zu CO, umgewandelt.

Energetische Nettobilanz

Abbildung 5.19 zeigt die energetische Nettobilanz nach Verfahrensstringen bei variierenden Rezirkula-
tionsverhaltnis.

Der externe Warmebedarf der HTC QHTC folgt im Trend dem zunehmenden Massenstrom innerhalb
der HTC. Die Zahlenwerte sind Tabelle 5.11 zu entnehmen. In dhnlicher Weise steigt der Strombedarf
Purc, der in erster Linie als Kompressionsarbeit des HTC-Substrats zu betrachten ist. Der Anstieg um
3,3 kW wirkt sich kaum in der Gesamtbilanz aus.

Die Stromproduktion der Faulung Pgayiung nimmt mit der Prozesswasserrezirkulation von 157 auf
145 kW ab. Der Riickgang verstirkt sich mit zunehmendem Rezirkulationsverhéltnis. Der Strombedarf
der Elution Pgjyion Steigt mit der Prozesswasserrezirkulation von 418 kW auf maximal 441 kW an.

Aus der Zunahme der Energieausbeute im Carbonisat infolge Prozesswasserrezirkulation folgt eine
Steigerung der Stromproduktion aus der Verbrennung um maximal 31 kW.

In der Gesamtbetrachtung wirkt sich die Prozesswasserrezirkulation nur geringfiigig auf die elektrische
Energieausbeute aus. Bei einem Rezirkulationsverhéltnis von 0,8 g/gp;, 11 werden 9 kW weniger Strom
bereit gestellt, was weniger als 1 % der Nettostrommenge ausmacht. Die Effekte aus der Prozesswasser-

faulung und sauren Elution heben die Auswirkung auf die Verbrennung weitestgehend auf.
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Abbildung 5.19.: Nettoenergiebilanz nach den jeweiligen Verfahrensschritten bei dytc =220°C  und
Tarc = 120 min aus Szenario 1 in Abhiingigkeit der Prozesswasserrezirkulation in Szenario 1

Der Riickgang der Stromproduktion aus der Faulung ist mit Hinblick auf die geringere Kohlenstofffracht
im nicht rezirkulierten Prozesswasser zu erkldaren. Wie anhand der Kohlenstoffbilanz dargelegt, nimmt die
Kohlenstofffracht mit der Rezirkulation in der abgefiihrten Fraktion ab, was zu geringerer Biogasausbeute
fiihrt.

Der Einfluss auf den thermischen Bedarf Qgrc ist deutlicher. Die Verinderung von 123 kW auf
207 kW stellt eine Erhohung um 68 % dar. Durch den Wassergehalt, der in die HTC rezirkuliert, wird
mehr thermische Energie auf hohem Niveau benotigt, um das Medium zu temperieren.

5.3. Synthese und Einordnung

5.3.1. Gesamtbewertung des kinetischen Modells

Die kinetische HTC-Modell mit 14 Reaktionen und elf Reaktionsteilnehmern modelliert die elementare
Verteilung von Kohlenstoff, Sauerstoff, Stickstoff und Wasserstoff in Abhingigkeit molarer Gehalte, einer
skalierten Reaktionszeit und der Reaktionstemperatur. Die Modellierung basiert auf Experimentaldaten
aus 19 Versuchsreihen mit 172 Einzelexperimenten.

Die qualitativen Korrelationen der Temperatur- und Reaktionsabhingigkeit werden durch das Modell
richtig wiedergegeben. Aus Abschnitt 4.1 geht hervor, dass mit hoherer Reaktionsintensitit die organische
Feststoffausbeute sinkt, der Sauerstoffgehalt des Feststoffs abnimmt, der Kohlenstoffgehalt zunimmt und
die produzierte CO,-Menge steigt. Diese Trends sind im Inkohlungsdiagramm 5.5 und aus Abbildung
5.1 deutlich zu erkennen und decken sich mit dem bestehenden Wissensstand (siehe auch Abschnitt 2.3).

Die quantitative Vorhersage der Carbonisatausbeute und der Zusammensetzung trifft eher maBig zu.

Insbesondere bei geringen Reaktionsintensititen wird die Feststoffausbeute durch das Modell systematisch
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iberschitzt (Abbildung 5.3 und 5.4). Daher wird auch keine signifikante Verbesserung der Modellgiite

gegeniiber dem temperatur- und zeitunabhingigen Referenzmodell erreicht.

Durch den kinetischen Ansatz wird die Einhaltung der Elementarbilanz sichergestellt und die Ableitung
weiterer Kennwerte, wie die organische Feststoffausbeute oder die Kohlenstoffausbeute, erfolgt schliissig
aus der Kinetik. Dadurch ist die Modellierung besser als statistische Regressionsmodelle geeignet, die
HTC von unbekannten Substraten zu beschreiben. Bei Regressionsmodellen werden Kennwerte durch
individuelle Parametersitze fiir jeden Kennwert und verschiedene Substrate abgebildet. Mit abweichender
Zusammensetzung, wie einem anderen Sauerstoffgehalt des Feststoffs, sind statistische Modelle, die nur
auf einer Temperatur- und Zeitkorrelation beruhen, nicht mehr anwendbar. Somit ist fiir die Modellierung

unbekannter HTC-Vorginge das kinetische Modell deutlich besser geeignet (Romén et al., 2018).

Die Betrachtung der festen und gelosten Organik als homogene Phase, bestehend aus den jeweiligen
Elementen, stellt eine Vereinfachung dar. Die Reaktivitdt chemischer Verbindungen wird im Modell nicht
beriicksichtigt. Insbesondere fiir die Hydrolyse ist die chemische Struktur der Molekiile ein relevanter
Einflussfaktor. So ist fiir Biomasse bekannt, dass der chemische Aufbau in Cellulose und Lignin die
Hydrolisierbarkeit innerhalb der HTC beeinflusst (Volpe et al., 2020). Diese zusitzliche Information
wird durch das bestehende Modell allenfalls durch die unterschiedlichen elementaren Kompositionen

von Lignin und Cellulose beriicksichtigt.

Die zugrunde liegenden Reaktionskonstanten und Aktivierungsenergien sind nicht notwendigerweise
der bestmogliche Datensatz zur Beschreibung des Systems. Aufgrund der vielfachen Wechselwirkungen
der insgesamt 29 Variablen handelt es sich hier um ein komplexes globales Optimierungsproblem.
Gegebenenfalls wire alternative Ansétze bei der Losungsfindung effizienter als der hier verwendete

»differential evolution*“-Algorithmus.

Ein Ansatz zur Weiterentwicklung des kinetischen Modells ist eine systematische Evaluation des a
priori festgelegten Reaktionssystems, das eine fiir jedes Element im Feststoff unabhiingige Reaktion erster
Ordnung veranschlagt. Da aber in Realitét stets Molekiile und keine Einzelatome abgespalten werden,
muss diese Vereinfachung einer weiteren Betrachtung unterzogen werden. Auch die Reaktionsgleichungen
fiir die Hydrolyse miissen gepriift werden. Das Modell orientiert sich zwar an chemischen Ablédufen, ist
aber stets eine Vereinfachung, wie beispielsweise auch aus dem Vergleich mit dem Reaktionsschema nach
Liebeck (2015) hervorgeht, in dem geldste Molekiile klar definiert sind und nicht durch die elementare
Zusammensetzung angenidhert werden. So wird hier fiir die Losung des Feststoffs nach Tabelle 3.6
angenommen, dass Kohlenstoff und Wasserstoff unabhingig von anderen Komponenten in Losung gehen.
Mit einem verfeinerten physikalischen Fundament konnten die entsprechenden Reaktionsgleichungen

revidiert und durch andere Reaktionsgleichungen ersetzt oder ergénzt werden.

Die Reaktionsordnung der Carbonisierung aus der fliissigen Phase ist eine weitere Variable, die eben-
falls weiter untersucht werden sollte. Lucian et al. (2019) nutzten fiir die Reaktionsordnung bei der
sekundiren Carbonisierung von Biomassen einen mit der Reaktionstemperatur ansteigenden Exponenten
von 1,1 —2,0, um der erst bei hoheren Temperaturen signifikanten Carbonisatbildung aus der Fliissigkeit

gerecht zu werden. Dies konnte auch innerhalb der Weiterentwicklung dieses Modell genutzt werden.

Eine Stirke des kinetischen Modells ist die Beriicksichtigung der elementaren Zusammensetzung

geloster Organik. In anderen kinetischen Modellen wird die Organik beispielsweise als Essigsdure an-
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genommen oder unspezifisch als geloster Kohlenstoff betrachtet (Yin et al., 2015; Lucian et al., 2019).
Uberdies gewiihrt das hier dargestellte Modell die Beriicksichtigung von Stickstoff im Reaktionssystem.

Zusammenfassend erfiillt das kinetische Modell das Ziel einer physikalisch-chemisch fundamentierten
Beschreibung der organischen Carbonisatbildung mittels HTC auf qualitativer Ebene. Die quantitati-
ve Betrachtung liefert bei geringer Feststoffbeladung und einer geringen Reaktionsintensitidt zu hohe
organische Ausbeuten.

Das kinetische Modell ist Teil des im Folgenden beschriebenen Vergleichs verschiedener thermi-
scher Verwertungspfade von Kldrschlamm. Aufgrund der oben genannten Limitationen ist innerhalb von
Sensitivititsanalysen der Prozesse die Reaktionstemperatur auf mindestens 200°C und der anfidngliche

Trockensubstanzgehalt auf 0,1 g/gpm gesetzt.

5.3.2. Verfahrensmodellierung

Die Szenarien der Verfahrensmodellierung vergleichen drei Wege zur thermischen Verwertung von
Klarschlamm mit Phosphorriickgewinnung. Weiterhin wird zu Szenario 1, der hydrothermalen Carboni-
sierung mit saurer Elution unter Verwendung von Phosphor- und Oxalsdure am Carbonisat, der Einfluss
verschiedener HTC-Parameter untersucht.

In Szenario 2 und 3 wird Phosphor mit einem Gemisch aus Schwefel- und Phosphorsdure aus der
Verbrennungsasche eluiert. Die beiden Alternativszenarien unterschieden sich dahingehend, dass in
Szenario 2 der entwisserte Klarschlamm direkt verbrannt wird, wihrend in Szenario 3 das entwésserte
Carbonisat nach einer HTC verbrannt wird.

Im Grundszenario betrdgt die Feststoffausbeute der HTC 76 g/100 gty und die organische Ausbeute
63 g/100 gorm. Die Wirmeintegration ist essentieller Bestandteil der HTC und erméglicht eine interne
Wiérmedeckung bis zu 91,3 %. Auferhalb des HTC-Reaktors ist kein externer Warmebedarf im Sys-
tem gegeben. Dabei kommt den Druckniveaus bei der Flash-Entspannung des heilen Carbonisats eine
entscheidende Rolle zu.

Die Stromproduktion aus der thermischen Verwertung wird durch die HTC um 60 —73 % gesteigert,
weil die Rauchgaswirme nicht zur Kldrschlammvortrocknung genutzt werden muss. Zudem liefert die
Prozesswasserfaulung einen weiteren Beitrag zur Stromproduktion von 12,4 % bzw. 7,3 % in Szenario 1
und 3, bezogen auf die elektrische Nettoleistung der Verbrennungsanlage.

Die Variation der Reaktionsintensitit der HTC fiihrt mit harscheren Bedingungen zu abnehmender
Ausbeute an Feststoff, Organik und Kohlenstoff sowie zu zunehmenden Aschegehalt und spezifischem
Carbonisatbrennwert. Der Wiarmebedarf der HTC bleibt durch die Reaktionstemperatur unverindert, aber
nimmt mit geringerer Reaktionsdauer zu. Die Nettostromproduktion erreicht ein Maximum bei 220°C
und 180 min Reaktionszeit.

Die Prozesswasserrezirkulation hat auf die Carbonisatzusammensetzung geringe Auswirkungen. Der
Aschegehalt nimmt geringfiigig ab und die Gehalte von Sauerstoff und Stickstoff nehmen leicht zu. Auf
bilanzieller Ebene wird die energetische und Feststoffausbeute leicht angehoben. Die mit der Rezirkulation
verbundene Erhohung der zu erwdrmenden Substratmasse fiihrt zu hoherem Wirmebedarf der HTC. Die
elektrische Bilanz steht kaum in Korrelation zur Prozesswasserrezirkulation.

Aus der Prozessparametervariation geht hervor, dass fiir den Betrieb der HTC eine Reaktionstem-

peratur von 220°C mit einer Verweilzeit von mindestens drei Stunden angemessen ist. Durch diesen
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Temperaturbereich wird sichergestellt, dass die mechanische Entwisserbarkeit der Suspension durch die
HTC gesteigert wird. Mit hoheren Temperaturen verringert sich die biologische Abbaubarkeit der Pro-
zesswasserorganik, was vom energetischen Aspekt ungiinstig ist und auch eine gro3ere Herausforderung
fiir die Prozesswasserbehandlung darstellt.

Eine Prozesswasserrezirkulation von mehr 20 % ist nur angebracht, wenn dies aus prozesstechnischen
Griinden, etwa der einfacheren Durchmischung, Erwidrmung und Forderung notwendig ist. Durch die
Rezirkulation von warmen Prozesswasser wird der Wassergehalt des Substrats erhoht und es erféahrt eine
teilweise Vorwirmung. Die damit verbundene niedrigere Viskositdt erleichtert die Férderung und den
Wirmeiibergang, weil Substratturbulenz und Anstromgeschwindigkeiten in Warmetauschern einfacher
gesteigert werden konnen.

Ein hoher Strombedarf wird durch die Phosphorsaureproduktion, insbesondere die Einengung der
Produkt- und Recyclingsdure hervorgerufen. In Szenario 1 ist dieser Strombedarf nochmals deutlich
grofer als in den beiden anderen Szenarien. Aus Sicht der Stromerzeugung stellt sich Szenario 3 mit
einem elektrischen Nettowirkungsgrad von 18,1 % am besten dar. Dieser Wirkungsgrad bezieht sich
die elektrische Nettoausbeute auf den Energieinhalt des zugefiihrten Kldarschlamms. Am energetisch
ungiinstigsten ist Szenario 2 ohne HTC mit einem elektrischen Nettowirkungsgrad von 8,1 %.

In allen drei Szenarien wird eine Phosphorriickgewinnung von mindestens 88 % prognostiziert, wobei
Szenario 1 am schlechtesten abschneidet. Etwa 4 % des Phosphors werden zwar eluiert, gehen aber
infolge der Produktaufreinigung in andere Produktstrome verloren. Weitere 5 % werden nicht aus dem
Feststoff gelost und bei Anwendung einer HTC gehen 1,6 % in das HTC-Prozesswasser. Damit scheint
eine Riickgewinnungsquote von 80 % sicher erreichbar. Das grofite Optimierungspotential liegt in der
Kationenaustauschchromatographie, bei der ca. 4 % des eluierten Phosphors in die Regenerationslosung
verloren gehen.

Der Chemikalienaufwand fiir die Phosphorriickgewinnung resultiert aus dem Bedarf fiir frische Oxal-
bzw. Schwefelsdure, Salzsiure fiir die Regeneration der lonenaustauschharze und Calciumhydroxid fiir die
Aufreinigung der Produktsdure. Durch den hoheren Preis von Oxalsdure im Vergleich zu Schwefelsidure
und den groBeren Bedarf sind die Chemikalienkosten in Szenario 1 grofler als in beiden Alternativen.
Die Chemikalienkosten je riickgewonnenem Kilogramm Phosphor betragen 2,96 €/kg, 0,72 €/kg und
0,71 €/kg in drei Szenarien.

Zur Einordnung dieser Kosten wird der EU-Importpreis fiir Phosphorsidure und Polyphosphorséduren
herangezogen, der 2020 im Mittel 630 €/t betrug. Bei einer Massenkonzentration von 0,54 g P,Os/g und
unter Beriicksichtigung des Phosphorgehalts liegt der phosphorspezifische Importpreis bei 2,69 €/kg P.
Damit iibersteigen alleine die Chemikalienkosten in Szenario 1 den erwartbaren Preis des Hauptprodukts.

Die Kristallisation nach Abschnitt 5.2.3 und 5.2.4 legt nahe, dass Calciumsulfat im Vergleich zu
den Oxalatzsalzen von Eisen, Calcium, Magnesium und Mangan deutlich leichter ausfillbar ist. Dies
begiinstigt die Aufreinigung des Eluats zur Phosphorsiure als Produkt.

Das Loslichkeitsprodukt von Gips (CaSQOy -2 H,0) liegt bei 2, 58 - 10~ (Bennett und Adams, 1972).
Die Loslichkeitsprodukte von FeC,0,-2H,0 und CaC,0,-H,0 sind bei 2,51 - 10”7 und 2,32 - 107°
(Kim und Baek, 2019; Bolz und Tuve, 2019; Perry und Philipps, 1995). Dementsprechend sind dieses
beiden Oxalatsalze deutlich schlechter 16slich. Auch die Experimente innerhalb dieser Arbeit in den Nie-

derschlédgen zeigen eine nahezu vollstindige Fillung von Calcium als Oxalat mit einer Restkonzentration
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Abbildung 5.20.: Sduredissoziation von Schwefelsidure, Oxalsdure und Phosphorsidure in Abhingigkeit des pH-
Werts bei Raumtemperatur; Phosphat (PO43_) wird erst im Basischen gebildet.

von unter 20 mg Ca/l (siehe auch Abschnitt 4.4.4). Eluiertes Eisen wird im Experiment zu 25—50 % als
Oxalatsalz gefillt, wobei zu beriicksichtigen ist, dass auch dreiwertige, 16sliche Eisenkationen vorliegen
konnen. Die experimentelle Residualkonzentration fiir Eisen betrdgt 0,2—1,2 g/l und ist damit deutlich
geringer als durch die Verfahrensmodellierung dargestellt (2,4 g/1, Tabelle 5.6).

Teilweise ist die effiziente Ausfillung von Gips im Vergleich zu Calciumoxalatdihydrat auf die pH-
abhiinge Sduredeprotonierung zuriickzufiihren, die in Abbildung 5.20 fiir unimolare Losungen von Schwe-
felsdure, Oxalsédure und Phosphorsiure dargestellt ist. Im eingesetzten Kristallisationsmodell wird davon
ausgegangen, dass das reaktive Sdureanion im Gleichgewicht vorliegt. Gleichzeitig wird ein konstantes

molares Verhiltnis der verschiedenen Ionenspezies einer Sdure angenommen.

Fiir die relevanten Calciumsalze betrifft dies jeweils die bivalenten Anionen SO42_,C2042_ und HPO, .
In Anbetracht der Saurekonstanten liegt Schwefelsdaure auch im stark sauren Bereich als SO42_ vor. Nach
Abbildung 5.20 wird Oxalséure iiber einem pH-Wert von 1,5 —2,0 zumindest teilweise zweifach deproto-
niert, wiahrend das Hydrogenphosphatanion HPO42_ erst ab einen pH-Wert von 4,5 auftritt. Der pH-Wert
der Eluate mit Schwefelsaure von 1,7 — 1,8 fiihrt nach dem Modell zu hinreichender Sulfat-Konzentration
und damit zur Ubersiittigung hinsichtlich von Gips. Fiir Szenario 1 ist der pH-Wert dagegen mit 1,2—1,3
deutlich saurer und gleichzeitig wird eine schwichere Sdure verwendet. Ein weiterer Faktor ist die ge-
ringere Konzentration von Kationen infolge des groieren Eluentmassenstroms. Hierdurch kristallisiert
trotz nominell hoherem Loslichkeitsprodukts Gips in Szenario 2 und 3 in stirkerem Ausmaf aus als das

Calciumoxalatsalz in Szenario 1. Die Erkenntnisse sind auf weitere Oxalatsalze iibertragbar.

Gleichzeitig erklért die Dissoziation, warum kein CaHPO, gebildet wird. Infolge der sauren Bedin-
gungen liegt Phosphorsiure als undissoziierte Sdure oder als Dihydrogenphosphat vor, nicht aber als
mehrfach geladenes Anion Hydrogenphosphat oder Phosphat.

Die sekundire Ausfillung durch Calciumhydroxid unterstiitzt die Ausfallung von Calciumoxalat somit
einerseits durch eine pH-Anhebung auf iiber 3,1 und durch die Steigerung der Calciumkonzentrationen.

Die Co-Fillung von Eisen- und Magnesiumoxalat leitet sich aus der pH-Verschiebung ab.
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5.3.3. Belastbarkeit der Modellergebnisse

Eine Unwigbarkeit des Modells ist, inwiefern die Elution aus Klarschlammasche sich von der Elution
aus Carbonisat unterscheidet. Unter den gegebenen Bedingungen kann Phosphor zu iiber 90 % eluiert
werden. Offen ist allerdings, ob die Verbrennung die Co-Elution der mehrwertigen Kationen beeinflusst

und wie sich der apparative Aufbau auswirkt.

In der vorliegenden Untersuchung erfolgt die Elution in einer Durchstromung des Festbetts durch
die Sdure. In Verfahren zur Phosphorriickgewinnung aus Kléirschlammasche und Rohphosphaten wird
hiufiger der Feststoff in der Sédure suspendiert und anschlieend abfiltriert (Schrodter et al., 2000; Herr,
2020).

Schwermetalle, die in Spuren auftreten, sind nicht Teil des Modells. Es wird vereinfachend ange-
nommen, dass Schwermetalle, wie Cadmium oder Quecksilber, durch die Ionenaustauscher von der
Phosphorsidure getrennt werden. Auf diese Weise sei die Diingequalitét der produzierten Phosphorsidure
sichergestellt. Zink kann zu 99 % durch Ionenchromatographie aus einem sauren Eluat abgetrennt werden
(Donatello et al., 2010) und im kommerziellen Phosphorriickgewinnungsverfahren wird der Ionenaus-
tausch ebenfalls zu diesem Zweck genutzt. Die Annahme, dass auf diese Weise Schwermetalle entfernt

werden konnen, ist somit berechtigt.

Die Schwachstelle der oxalsauren Elution liegt im groen Verbrauch an Oxalsdure innerhalb des Pro-
zesses. Fiir eine Weiterentwicklung des Verfahrens muss an dieser Stelle angesetzt werden. Moglichkeiten
bestehen hierzu in einer Riickgewinnung der Oxalsdure aus dem ausgefillten Calciumoxalat und dem

direkt ausfallenden Mischoxalatsalzen.

Zur Verbesserung der energetischen Bilanz der Szenarien empfiehlt sich eine angepasste Aufreinigung
der Phosphorséure. Die dargestellte Aufkonzentration der Sdure ist energieintensiv. Beispielsweise kann
statt konzentrierter Phosphorsdure Calciumhydrogenphosphat als fester Diinger direkt durch Fallung

produziert werden. Auch die Phosphorsaureverluste iiber die lonenaustauscher gilt es zu minimieren.

In der vorliegenden Modellierung ist die Bildung oder Konversion von Nitraten nicht vorgesehen. Es
trifft zwar zu, dass innerhalb der HTC organischer Stickstoff in erster Linie zu Ammoniak konvertiert,

trotzdem sind 10 % Konversion zu Nitrat als Nebenreaktion plausibel (Becker et al., 2019).

Die in Abschnitt 5.3.1 erwihnten Schwichen des kinetischen Modells pflanzen sich in die Verfah-
rensmodellierung der HTC fort. Die organische Feststoffausbeute wird insbesondere bei niedriger Re-
aktionsintensitit tiberschitzt und entgegen der realen Situation nimmt die organische Beladung des
Prozesswassers mit der Reaktionsintensitit zu statt ab. Ein optimiertes kinetisches Modell wiirde sich

damit auch positiv auf die Giite der Verfahrenssimulation auswirken.

Die Modellierung der fluiden Fraktion, bestehend aus Wasser, Ammoniak und CO,, nutzt fiir die Mo-
dellierung der Gasphase die Zustandsgleichung nach Soave-Redlich-Kwong, fiir die Fliissigphase eine
Beschreibung nach dem NRTL-Modell fiir unterkritische Komponenten und nach Henry-Koeffizienten fiir
tiberkritische Komponenten. Die hier gewihlte Beschreibung liefert im Allgemeinen schliissige Ergebnis-
se. Nahe dem kritischen Punkt von Wasser weicht die damit ermittelte Beschreibung des Nassdampfgebiets
von der Realitit ab, was im T-s-Diagramm des Wirmekraftprozesses erkennbar wird (Abbildung 5.7).
In der Anwendung des Modells stellt dies kein Problem dar, da keine Phasengleichgewichte nahe dem

kritischen Punkt von Wasser in der Modellierung vorkommen.
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Fiir eine Verbesserung der thermodynamischen Beschreibung kann die Ionendissoziation von CO, und
Ammoniak beriicksichtigt werden. Im hier beschriebenen System wird die Dissoziation der Komponenten
als unverdnderlich angenommen. In Kldrschlamm und Carbonisatsuspensionen liegt der pH-Wert im
neutralen Bereich zwischen 6 und 8. Durch die geringe Variabilitit kann davon ausgegangen werden, dass
CO, und Ammoniak dissoziiert vorliegen. Erst im sauren bzw. alkalischen Milieu gehen die Komponenten
in die undissoziierte Form iiber, was deren Wasserloslichkeit stark beeinflusst. Um dieses Verhalten besser
zu beschreiben, kann ein Elektrolyt-Modell, z. B. das elecNRTL, verwendet werden (Toro-Molina und
Bouallou, 2014). Bei Verwendung eines Elektrolytmodells sollte auch der Einfluss des Feststoffs und
geloster Organik beriicksichtigt werden.

Die Beschreibung der Rauchgaszusammensetzung, vor allem in Hinblick auf Schadstoffe wurde einfach
gehalten, da dies nur ein Nebenaspekt ist und stark von der angewendeten Anlagentechnik abhingt (Wer-
ther und Ogada, 1999). Die Grenzwertiiberschreitungen nach 17. BImSchV fiir Stickoxide und Schwefel-
dioxid sind nicht notwendigerweise im Realfall zutreffend. Gerade in Hinblick auf die diversen Einfliisse
auf die Abgaszusammensetzung, wie Luftverhiltnis, Luftstufung, Rauchgasrezirkulation, Temperaturver-
lauf, Verweilzeit, lokale Gaskomposition, Wirbelbettdruckaufladung oder Brennstoffkomposition (Sidnger
et al., 2001; Werther und Ogada, 1999; Gutjahr und Niemann, 2014) ist eine einfach gestaltete Abschit-
zung der Schadstoffemissionen stets mit hoher Unsicherheit behaftet. Wenn eine detaillierte Betrachtung
der Gasemissionen notwendig ist, kann auf zahlreiche Literaturinformationen verwiesen werden (z. B.
Cammarota et al. (2013); Folgueras et al. (2004); Hrdlicka und Dlouhy (2019); Marias et al. (2015);
Shimizu und Toyono (2007); van Caneghem et al. (2012) ).

Eine grofle Stirke des Modells ist, dass es ein physikalisch untermauertes HTC-Reaktionssystem
verwendet, das insbesondere die elementare Verteilung der Organik unter Einhaltung der Massen- und
Stoffbilanzen prognostiziert. Gleichzeitig wird die Wasserloslichkeit von Natrium, Kalium und Chlorid
beriicksichtigt. Damit eignet sich das Modell nicht nur fiir eine einfache Massen- oder Kohlenstoffbilanz,
sondern erlaubt auch die Berechnung der elementaren Zusammensetzung nach der HTC. Auf diese Weise
wird es moglich, dass beispielsweise die Entstehung von Stickoxiden und Schwefeloxiden in Abhingigkeit
der Brennstoffzusammensetzung abgeschitzt wird. Auch fiir die saure Elution ist es auf diese Weise
moglich, die Co-Elution von Kationen und anderen Komponenten hinreichend zu beschreiben.

Die objektorientierte Struktur ermdoglicht eine Weiterentwicklung des Modells sowohl auf thermo-
dynamischer als auch auf verfahrenstechnischer Seite. Beispielsweise kann die Acidstream-Klasse zur
Beschreibung von sauren Stromen mit einer detaillierteren thermodynamischen Beschreibung versehen
werden oder weitere verfahrenstechnische Apparate eingefiigt werden. Auch der Modellierung neuer
Szenarien, zum Beispiel einer Produktion von Calciumphosphat statt Phosphorsdure steht nichts im
Wege.

Fiir den Warmeverlust werden 2 % der thermischen Energie angesetzt, die notwendig wire, den HTC-
Feedstrom von 20 °C auf Reaktionstemperatur zu erwédrmen. Die kommt einer Abkiihlung um 4°C gleich.
In Szenario 1 und 3 betragen die daraus fuBenden Warmeverluste 22,6 % bzw. 22,1 % des externen
Wiérmebedarfs. Die Wéarmeverluste in der Modellierung nach Lucian und Fiori (2017) nehmen ca. 40 %
des externen Wirmebedarfs an. Die Warmeverluste nach Erlach et al. (2012) im HTC-Reaktor wurden
durch eine Kiihlung um 1°C angesetzt, wobei in dem System noch an weiteren Stellen ein Wiarmeverlust

beriicksichtigt wurde. Im Vergleich mit den Literaturdaten sind die Warmeverluste des HTC-Modells in
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einem plausiblen Bereich. Fiir eine Validierung des Modells ist ein Abgleich mit Realdaten notwendig.
In der Aufreinigung der Sauren stellen im Realfall Komplexe aus Oxalat und Aluminium ein Problem
dar. In der Produktséure wird vor dem Ionenaustauscher die Oxalsdure ausgefillt, sodass dies dort kein
Problem darstellt. In der Recyclingsdure ist aber Oxalsdure hoher konzentriert, so dass Aluminium in
der Kationenaustauschchromatographie als Aluminiumoxalatkomplex maskiert die Sdule durchlaufen
kann (Liang et al., 2019). Eine mogliche Abhilfe stellt eine Erhohung der Chromatographietemperatur
dar, da bei einer Siulentemperatur von 55°C das Komplexierungsgleichgewicht zu freien Al**-Ionen
verschoben wird (Busch und Seubert, 1999). Entscheidend ist hier des Weiteren die Auswahl der Io-
nenaustauscherfunktionalitit. Beispielsweise zeigte Petruzzelli et al. (1998) fiir Kationenaustauscher mit
Carboxylgruppen als funktionale Gruppe eine Selektivitét fiir dreiwertiges Aluminium. Durch die Ad-

sorption von AI**

verschiebt sich das Gleichgewicht von freiem Aluminium und Aluminiumkomplex in
Richtung des freien Kations, was wiederum stark absorbiert. Wenn die Regeneration der Ionenaustau-
scher mit Salzsdure nicht effizient genug arbeitet, kann diese alternativ mit einer Kaliumoxalatldsung
durchgefiihrt werden (Virolainen et al., 2021).

Die Kationenentfernungseffizienz von 99 % fiir multivalente Kationen ist mit Blick auf die Resultate
von Donatello et al. (2010) plausibel. Diese legen eine Reduktion der Elemente Mg, Al, Fe und Zn
von iiber 99,8 % und von Ca iiber 99 % nahe. Als Kationenaustauschmaterial wurde mit Divinylbenzol
vernetztes Polystyrol mit Sulfonat als funktionelle Gruppe genutzt.

Eine Weiterentwicklung des sequentiell arbeitenden Kationenaustauschs ist der Einsatz eines Katio-
nenaustauschmaterials als Membran und die Verbindung mit einem elektrisch oder diffusiv getriebenem
Dialyseverfahren (Khadem Modarresi et al., 2021; Zhong et al., 2021; Guedes et al., 2014)

Die experimentellen Ergebnisse zeigen, dass die oxalsaure Phosphorelution in effizienter und prakti-
kabler Weise darstellbar ist. Auch die primére Niederschlagsbildung kann so gestaltet werden, dass diese
im Anschluss an die Elution stattfindet und damit das Carbonisat und der primére Niederschlag separat
anfallen. Schwierigkeiten treten in der weiteren Aufreinigung der Produktsdure auf. Die Modellierung
zeigt, dass das Verhiltnis von Phosphorsiure zu Oxalsidure weiter in Richtung Phosphorsédure im Eluent
verschoben werden sollte. Dies reduziert den energetischen Aufwand in der Phosphorriickgewinnung und
auch der Bedarf an frischer Oxalsdure geht zuriick.

Die anfallenden Oxalatsalze miissen weiter genutzt werden, um einen wirtschaftlich und technisch
sinnvollen Prozess zu ermdglichen. In Szenario 1 entstehen 4,14 kg Oxalatsalze je 1 kg riickgewonnen
Phosphors. Eine naheliegende Option wire die Riickgewinnung der Oxalsdure durch Aufschluss in Salz-
saure und kryogene Fillung von Oxalsduredihydrat als Salz (Liu et al., 2019), wobei der energetische und
chemische Aufwand gegen den Wert der Oxalsédure aufzuwiegen ist. Die bivalenten Oxalatsalze kdonnten
auch zur Phosphatfillung an Klédranlagen genutzt werden, sofern die Mikroorganismen in der Lage sind,
die Oxalatsalze aufzuschlieBen. Eine weitere technische Anwendung wire die Beimischung zu Verbren-
nungsanlagen als primére Entschwefelungsmafinahme oder in Zementdtfen als Ersatz fiir Kalkstein.

Um die Herausforderungen und Kosten aus der Verwendung von Oxalsdure zu umgehen, kann auch
Phosphor aus dem Carbonisat mit giinstigeren, anorganischen Sduren, wie Schwefel- oder Salzsidure
riickgewonnen werden. Sofern eine Kristallisation innerhalb des Filterkuchens vermieden werden kann
und die Elutionseffizienz vergleichbar ist, bietet dies eine interessante Option. Fiir eine erfolgreiche

Umsetzung bedarf es hierfiir weiterer Untersuchungen.
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5.3. Synthese und Einordnung

Jedes der drei Szenarien weist individuelle Vorteile auf, sodass kein allgemein bestes Szenario de-
finierbar ist. Szenario 1 ermoglicht die dezentrale Phosphorriickgewinnung durch die saure Elution
am Carbonisat. Des Weiteren ist es der reinen Klarschlammverbrennung energetisch iiberlegen. Zu-
letzt kann eine thermische Mitverbrennung des Carbonisats erfolgen, insbesondere in Zementwerken.
Szenario 2 ist durch den Wegfall der HTC in der Anschaffung und im Betrieb einfacher umsetzbar.
Auflerdem wird kein thermischer Aufwand fiir die HTC notwendig. Bei einer Moglichkeit Abwirme
zur Klirschlammtrocknung zu verwenden, kann auch der interne Trocknungsaufwand reduziert werden.
AuBlerdem wird die Problematik der Prozesswasserbehandlung vermieden. Szenario 3 schneidet vom
energetischen Aspekt am besten ab. Die HTC verbessert die Entwisserbarkeit des Klarschlamms und
damit die Transportwiirdigkeit des Schlamms. Durch die nachgeschaltete Phosphorriickgewinnung ist
das Carbonisat in Monoverbrennungsanlagen in Kombination mit Kldrschlamm verwertbar und es wird
nur eine Anlagentechnik zur Phosphorriickgewinnung erforderlich. Somit ist die Verfahrensauswahl von

standortspezifischen Rahmenbedingungen abhingig.
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6. Ausblick

Das Ziel dieser Arbeit lag darin, den Kenntnisstand zur HTC in Verbindung mit der Phosphorriickge-
winnung aus Kldrschlamm zu vertiefen. Diese geschilderten Ergebnisse legen das Erreichen dieses Ziels
dar. Es wurde der Einfluss der HTC-Parameter Temperatur, Reaktionsdauer, Prozesswasserrezirkulation,
Feststoffbeladung und Saurezugabe experimentell analysiert. Die Kombination der Filtration des Carbo-
nisats mit einer sauren Elution wurde erfolgreich dargestellt. Ein physikalisch begriindetes kinetisches
Modell zur Konversion der Organik der HTC wurde aufgebaut. Mit diesen Erkenntnissen wurden die

Massen- und Energiebilanzen verfahrenstechnischer Konzepte zur Klarschlammverwertung abgeleitet.

Gleichzeitig reilen diese Ergebnisse zahlreiche neue offene Forschungsfragen auf. Im Folgenden

werden verschiedene relevante Forschungsthemen dargestellt, die aus dieser Arbeit abzuleiten sind.

Die Ergebnisse dieser Arbeit geben kein vollstindiges Bild iiber den Einfluss von CO, auf die HTC.
Um auch Reaktionen wahrend der HTC weiter untersuchen zu konnen, ist eine in-situ-Messtechnik
notwendig, mit der Reaktionen und Konzentration wihrend der HTC zugiinglich gemacht werden. Eine
weiterer Untersuchungsansatz ist der Verbleib und der Einfluss von Nitrat und Chlorid wihrend der
HTC. Insbesondere bei Nitrat ist interessant, unter welchen Bedingungen eine Konversion zu anderen
Stickstoffverbindungen stattfindet.

Die Filtration des Carbonisats zeigte im einfachen Verfahrensaufbau schwierige Filtrationseigenschaf-
ten. Von wissenschaftlichem und technische Interesse ist daher, wie durch geeignete Parameterwahl die
Carbonisatfiltration verbessert werden kann. Die Entwicklung muss sich auf die Auswahl und Konfigura-
tion geeigneter Apparate richten. Insbesondere eine weitere Beleuchtung der Filtrationstemperatur sowie

der Einsatz geeigneter Filtermedien und Filterhilfsmittel bietet Potential fiir neue Erkenntnisse.

Die fiir die Filtration relevanten Parameter Temperatur und Apparatetechnik sind in Verbindung mit der
sauren Elution zu betrachten. Die Ansitze dieser Arbeit sollten in Hinblick auf Elutionstemperatur und
-dauer, Saureeigenschaften sowie Fest-/Fliissigverhiltnis weiterentwickelt werden. Des Weiteren kann
auch die Kinetik der Elution weiter untersucht werden, um auf grundlegender Ebene Riickschliisse auf

die Verfahrenstechnik ziehen zu konnen.

Die Anwendbarkeit des dargestellten Elutionsverfahrens auf Carbonisate aus anderen Klidrschlimmen
muss untersucht werden. Insbesondere aluminiumreiche Schlamme sollten in den Fokus weiterer Arbeiten

riicken.

Eine Herausforderung, die mittelbar an diese Arbeit ankniipft, ist die wirtschaftlich und technisch effi-
ziente Behandlung des HTC-Prozesswassers. Um die HTC zu einem fiir Kldranlagenbetreiber relevanten
Prozess zu machen, muss auch die gekoppelte Aufgabe der Prozesswasserbehandlung geldst sein. Dabei
muss nicht nur die prinzipielle Machbarkeit, sondern auch die wirtschaftlich-technische Darstellbarkeit

unter Beweis gestellt werden.
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6. Ausblick

Das kinetische Modell fiir die Konversion der HTC bietet eine Grundlage, die es weiter zu entwickeln
gilt. Durch weitere experimentelle Untersuchungen kann die Datengrundlage fiir das Modell verfeinert
werden. Insbesondere die Komposition der fliissigen Phase und der Gasprodukte ist in der Literatur nur
unzureichend beschrieben. Durch systematische bilanzielle Untersuchungen kann ein genaueres Bild iiber
den Verbleib der organischen Komponenten gezeichnet werden.

Mit einer verbesserten Datengrundlage ist es zielfiihrend, die postulierten Reaktionsgleichungen zu
priifen und ggf. anzupassen oder zu verwerfen. Des Weiteren kann das Reaktionssystem verfeinert
werden, indem weitere Komponenten und Informationen in die Betrachtung mit aufgenommen werden.
Beispielsweise wirkt sich die Prisenz von Nitrat wesentlich auf die Elementarbilanz aus. Auch die
Milieubedingungen der HTC sind relevant, falls die katalytische Wirkung von sauren Bedingungen
nachgezeichnet werden soll.

Im Hinblick auf das Milieu ist ebenfalls der Verbleib anorganischer Komponenten relevant. Die statische
Beschreibung der Losung anorganischer Komponenten, wie Phosphat, Chlorid oder Natrium sollte in
Relation zu den HTC-Bedingungen und der Substratzusammensetzung gebracht werden. Hierzu sind
weitere experimentelle sowie simulative Betrachtungen notwendig, die die chemischen Abldufe wihrend
der HTC, auch an Modellsubstanzen, untersuchen.

Die hier getitigten Untersuchungen befassen sich nur auf theoretischer Ebene mit der Riickgewinnung
von Phosphor aus dem Eluat. Daher ist auch die Detailtiefe der Verfahrensmodelle zur Produktaufreini-
gung relativ gering. Hier ist ein weiterer Ansatzpunkt fiir Folgearbeiten. Insbesondere die Funktionalitit
der Ionenaustauscher und der Fillungsreaktoren benotigt eine detaillierte Betrachtung. Es bleibt in dieser
Arbeit insbesondere offen, wie Oxalsdure den Kationenaustausch beeinflusst.

Mit einem tieferen Verstindnis zur sauren Elution und Phosphorriickgewinnung aus Kléirschlamm-
carbonisat ist eine Weiterentwicklung der Verfahrensmodellierung moglich. So wird die Elution der
verschiedenen Elemente durch ein rein empirisches Modell beschrieben. Hier wire die Implementie-
rung eines physikalisch fundierten Ansatzes zielfiihrend. Auch fiir den Phosphorsdureaufreinigung ist ein
detaillierteres Modell interessant.

Die fiir die Massenbilanzen nachrangigen Schadstoffe, wie Schwermetalle und gasformige Emissionen,
sind hier nicht bis stark vereinfacht dargestellt. Fiir die technische Anwendung von Phosphorrezyklaten
oder die Klidrschlammverbrennung spielen diese jedoch eine essentielle Rolle. Daher ist fiir weitere Arbei-
ten die Betrachtung dieser Komponenten notwendig. Dazu ist in einem ersten Schritt keine experimentelle
Arbeit erforderlich, es konnen die Informationen des aktuellen Wissensstands in die Verfahrensmodellie-
rung eingefiigt werden.

Zur Einschitzung des Umsetzungspotentials ist eine Betrachtung des wirtschaftlichen Potentials not-
wendig. Hierzu ist zusétzlich zu den Bilanzen der Stoff- und Energiestrome eine einfache apparatetech-
nische Auslegung und eine Abschitzung der Investitionskosten, Betriebs- und Materialkosten sowie der
moglichen Einnahmen notwendig.

Aus dieser Auswahl an moglichen Forschungsaspekten zeigt sich die Vielzahl offener Fragestellungen,
die noch einer Beantwortung harren. Wenn diese Fragen beantwortet werden, wird sich zeigen, wie die
Klérschlammbehandlung mittels HTC und saurer Elution zur nachhaltigen Nutzung der essentiellen und

endlichen Ressource Phosphor beitragen kann.
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A. Anhang

A.1. Herleitung der Sattigungsentropien

Die Entropie eines Reinstoffs als Fliissigkeit oder Dampf im Sittigungszustand innerhalb der Stream-

Klasse fu3t auf der Zustandsgleichung nach Soave-Redlich-Kwong (SRK) (Soave, 1972). Die berechneten

Entropiewerte beziehen auf die molare Basis und haben dementsprechend die Einheit J/(mol K). Es wird

weiter angenommen, dass die spezifische Entropie eines realen Gases i sﬁ,i nach Gleichung A.1 anhand
id

der Entropie des idealen Gases sy, ; und der Realabweichung (sy; . — si\‘}l .) ermittelt werden kann.

id id
sﬁ’i = Siv[,i + (si‘,li - Si\/[,i) (A1)

Die Realgasabweichung kann aus der SRK-Zustandsgleichung abgeleitet werden, die auch in Glei-
chung A.2 dargestellt ist (Gmehling et al. 2019, Anhang F2). T, v, p und R stehen fiir die Temperatur, das
molare Volumen, den Druck, die allgemeine Gaskonstante in K, Pa, mol/m? und J/(mol K). Der Term b
folgt aus Gleichung A.3 unter Beriicksichtigung der kritischen Temperatur T;" und des kritischen Drucks
p;" des Stoffs i sowie €, = 0,08664. X folgt aus der Ableitung des Realgasfaktors der SRK-Gleichung a

d
nach der Temperatur als X = -2 - d—; (Gmehling et al. 2019, Gleichung C.328).

(syi— sy =R-In (A.2)

b=Q,-R-— (A.3)

Diese Ableitung kann fiir einen Reinstoff nach Gleichung A.4 bestimmt werden (Gmehling et al. 2019,
Gleichung C.327). m;, a; und aj; folgen aus den Gleichungen A.5 bis A.7 unter Beriicksichtigung des

azentrischen Faktors w; und Q, = 0,42748. Mit diesen Faktoren ist die Realgasabweichung zu bestimmen.

da 1 m;
.. B Ad
T N aii oo (A4)
m; =048+1,574 - w; — 0,176 - wi2 (A.5)

- 2

o = (1 {1 —, /F)) (A.6)

1

(R-T§T)?

ai = Qy — 45— (A7)

i
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A. Anhang

Die Idealgasentropie s{\‘}[ . wird anhand Gleichung A.8 von einem Referenzpunkt so i (To, po) = 0J/(mol K)
durch Integration ermittelt, wobei die Referenztemperatur Ty und der Referenzdruck pg auf 298,15 K bzw.
1,013 - 10° Pa gesetzt sind. In der Gleichung A.8 ist weiterhin die spezifische isobare Wirmekapazitit

des Stoffs i ¢p i mit der Dimension J/(mol K) enthalten.

. Teomi(T
sid = / MM g P (A.8)
N To T Po

Um zum Séttigungszustand zu gelangen, wird die Realgasentropie bei Séttigungstemperatur und -druck
ermittelt: s = sy . (T, piSat (T)). Der entsprechende Wert der siedenden Fliissigkeit wird durch Subtraktion
der Verdampfung’sentropie sk/}fi(T) bestimmt. Letztere folgte aus Gleichung 3.49 in Abhéngigkeit der
Verdampfungsenthalpie und der Temperatur.

hLV
ro_r IV _ o M
SM.i = SMLi T SML T SME T T (A9)

A.2. Abschatzung von fehlenden Daten geléster Konzentrationen

Um die unter Abschnitt 3.2.2 beschriebene Ermittlung des Kinetikmodells zu bewerkstelligen, mussten
fiir einen GroBteil der Datensitze die Gehalte organischer, geloster Elemente im Substrat und Produkt
(Xo,i,1, Xe,i,1) abgeschitzt werden. Im Folgenden wird erldutert, wie fehlende Werte ermittelt wurden,
soweit keine Angaben aus den Rohdaten verfiigbar waren.

Fiir im feuchten Substrat enthaltene geldste Stoffe wurden fiir die Abwasserkennwerte TOCy, CSBy,
Ammoniumstickstoffgehalt (co(NH,)) und Kjeldahlstickstoffgehalt (TKNy) folgende Werte angenom-
men: 450 g/1, 800 g/1, 1000 g/l und 1000 g/1. Die Werte entsprechen etwa einer Zusammensetzung eines
Faulungszentrats. Falls der HTC Wasser zugefiihrt wurde, wurden die Konzentrationen entsprechend
skaliert. Wurde beispielsweise vollgetrockneter Schlamm mit deionisiertem Wasser in einem Versuch
verwendet, wurden die Gelostgehalte auf 0 g/l gesetzt.

Die abgeschitzten Endkonzentrationen im Prozesswasser §(i) in g/l wurden anhand polynomischer
Regressionsmodelle unter Beriicksichtigung des Trockensubstanzgehalts TSy und der Reaktionsintensitét
SF nach Gleichung A.10 abgeleitet. Die Regression erfolgte anhand der bestehenden Datensétze. Bei den
Termen ag(i) bis as(i) handelt es sich um empirische Regressionsfaktoren, die auf Basis der zugrunde
liegenden Daten bestimmt wurden. §(i) steht dabei jeweils fiir die Differenz des chemischen Sauerstoftbe-
darfs vor und nach der Reaktion (CSB — CSBy), fiir das Verhiltnis von CSB/TOC oder fiir das Verhiltnis
des Ammonium-Stickstoffs zum organischen Stickstoffs nach Kjeldahl NH_4-N/TKN.

§(i) = ag(i) +a; (i) - SF+ax(i) - SF* + a3(i) - TSo + a4(i) - TS{ +as(i) - SF - TSy (A.10)

Fiir die Abschitzung von Endkonzentrationen wurde die Reaktionsintensitit SF verwendet. Diese
wurde in Anlehnung an Heidari et al. (2019b) unter Beriicksichtigung der Reaktionstemperatur und -zeit

aus Gleichung A.11 bestimmt.

T -4 15K
THTC)+ urc — 453,15 (A1)

F=1
S n( 60s 14, 75K
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A.2. Abschdtzung von fehlenden Daten geldster Konzentrationen

Fiir die Stickstoffbilanz wurde angenommen, dass die Bestimmung des organischen Stickstoffs nach
Kjeldahl (TKN) und nach Verbrennung (‘“‘Total bound Nitrogen*, TNb) dquivalente Werte liefern und

auch Ammoniakstickstoff erfassen.

Alle Werte wurden auf die gesamte Substratmasse skaliert. Damit wurden die volumenspezifischen
Konzentrationen CSB, TOC und TKN auf massenbezogene Gehalte umgerechnet, also beispielsweise in

Form des massenspezifischen Sauerstoffbedarfs wgn o (CSB) mit der Dimension kg/kg.

Der molare Gehalt gelosten Kohlenstoffs ¢y 1. (C) wurde entsprechend des TOC-Gehalts nach Glei-
chung A.12 abgeschitzt.

wrm (TOC)

em,L(C) = M(C)

(A.12)
Aus einer Liste bekannter Komponenten in HTC-Prozesswissern wurde eine Regressionsgerade zur Be-

em,L(H)
om,L(C)

abgeleitet. Die Komponenten entstammen vornehmlich aus den Untersuchungen von Danso-Boateng

schreibung des molaren Verhéltnisses von Wasserstoff zu Kohlenstoft ) gemill Gleichung A.13

et al. (2015¢). Die Regressionsgerade ist in Abbildung A.1 dargestellt. Die Komponenten waren Oxal-
saure (C,H,0,), Essigsdure (C,H40,), Propanol (C5HgO), 1,3-Cyclopentandion (C4HgO,), Buttersidure
(C4Hg0y), Furfural (CsH40,), Zitronensaure (C¢HgO;), Capronsidure (CgH;,0,), Methylphenol (C;HgO),
Cumarylalkohol (CgH;yO, und Methyl 2-(2-phenyl-1H-indol-3-yl)acetat (C{7H;5NO,). Durch die lineare
Regression wurden die Regressionsfaktoren A und B bestimmt.

em (H) _ win (CSB)

e kS oA A.13
i@ B Sa(To0) (A1)

—— Regression
® Realkomponenten

2,54

2,0 A

1,5 1

1,0 1

cm(Hp)/em(OL) / mol/mol

0,5 1

0,0 T T T T T T T
0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5 4,0

CSB/TOC / kg/kg

Abbildung A.1.: Lineare Regression des molaren Verhiltnisses C/H in Abhéngigkeit des Verhiltnisses CSB/TOC
fiir geloste organische Komponenten anhand verschiedener Modellkomponenten

Durch Einsetzen von Gleichung A.12 in Gleichung A.13 wurde die Unbekannte eliminiert und die

molare Wasserstoffkalkulation war nach Gleichung A.14 ableitbar.
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A. Anhang

_ ,wrm(CSB) | _ _ wmm(CSB) | | wrm(TOC)
CM’L(H) =|A+B WFM(TOC) CM’L(C) =[A+B WFM(TOC) M(C) (A.14)

Somit wurde fiir die Fliissigphase der Kohlenstoffgehalt anhand des TOC und der Wasserstoffgehalt
anhand eines empirischen C/H-Verhiltnisses nach Gleichung A.14 abgeschitzt, wie es in gelosten Kom-
ponenten in Prozesswasser vorkam. Die Abschitzung de organisch gebundenen Sauerstoffgehalts auf
molarer Basis ¢y 1 (O) kniipfte daran an und wurde, wobei hier die Stochiometrie bei der vollstindigen
Oxidation der Organik zu CO, und Wasser beriicksichtigt wurde.

In der Formulierung der Reaktionsgleichung A.15 stehen x, y und z jeweils fiir die Stoffmengen
von Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff in der Organik und csb fiir die notwendige Stoffmenge
elementaren Sauerstoffs fiir die Oxidation (O,). Die Stoffmenge fiir Sauerstoft z folgt aus der Reaktion
in der Formulierung in Gleichung A.16. Mit Beriicksichtigung der molaren Massen ist hieraus eine
Formulierung fiir ¢y, (O) gemil3 Gleichung A.17 ableitbar.

CxHyO, + csb O,— xCO; + %HQO (A.15)
y csb
x4+ - == A.16
Z=X > > ( )
emL(H)  M(0)

em,L(O1) = em,L(C) + em,L(C) (A.17)

2 2M(C)

Die noch fehlenden molaren Konzentrationen von Stickstoff in der Form von Ammoniak cy;(NHj3)
und als organischer Stickstoff cy;(N) wurden aus der Elementbilanz abgeleitet, welche in Gleichung A.18
dargestellt ist. Fiir die Elementarbilanz wurden auch die molaren Gehalte an Stickstoff im Feststoff
vor und nach der Reaktion beriicksichtigt (cm,s,0(N), cm,s(N)). Diese Angaben folgten aus den Anga-
ben zur elementaren Zusammensetzung des Kldrschlamms und des Carbonisats vor und und nach der
HTC innerhalb der verwendeten Datenquellen mit Beriicksichtigung der damit verbundenen Trocken-
substanzgehalte. Die Gehalte von Ammoniak und organisch gebundenem Stickstoft in der Organik zu
Versuchsbeginn ¢y 0(NH3) und ey s,0(IN) folgten ebenfalls aus den Angaben oder aus den Ersatzannah-
men fiir Faulschlammzentrat (siehe Seite 210). Somit waren nur die beiden Terme auf der linken Seite

von Gleichung A.18 unbekannt.

Offen war demnach noch das Verteilungsverhiltnis von cy 1.(N) und ¢y (NH3). Hierzu wurde das nach

Gleichung A.10 bestimmte Verhéltnis Rnu,-n herangezogen. Mithilfe dieser Regressionsgrofie wurden

TKN
die gesuchten Konzentrationen gemif} Gleichung A.19 und Gleichung A.20 berechnet.

cm,L(N) + em(NH3) =cm,L,0(N) + enm,0(NH3) +cm,s,0(N) — cm,s(N) (A.18)
cm(NH3) =(cm,L(N) + cm(NH3)) - R% (A.19)
em,L(N) =(em,L(N) + em(NH3)) - (1 - R%) (A.20)
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A.3. Berechnung der Sdurendeprotonierung und des pH-Werts innerhalb der Acidstream-Klasse

Die geschitzten Geldstkonzentration wurden als Eingangskonzentration fiir die entsprechenden Versu-
che mit Rezirkulation im Substratprozesswasser zugrunde gelegt.

Die Masse an CO; wurde in der Art abgeschitzt, dass die Kohlenstoffmassenbilanz geschlossen wurde.
Die Konversion an Wasser H>O diente zum Ausgleich der Elementarbilanz von Wasserstoff. Durch die

getroffenen Vereinfachungen und Annahmen konnte die Sauerstoffbilanz nicht geschlossen werden.

A.3. Berechnung der Saurendeprotonierung und des pH-Werts
innerhalb der Acidstream-Klasse

Innerhalb der Acidstream-Klasse wurde der pH-Wert und die Saurendeprotonierung berechnet, die Vor-
gehensweise wird im folgenden erlédutert.

Fiir alle schwachen, also unvollstindig deprotonierten Sauren kann in Abhéngigkeit vom pH-Wert und
der jeweiligen Sdurekonstanten die Verteilung der jeweiligen Deprotonierungsstufen ermittelt werden.
Beispielsweise gelten fiir eine zweiprotonige Saure die Gleichungen A.21 bis A.23, wobei die eckigen
Klammern jeweils Molalititen der jeweiligen Spezies wiedergeben (Dimension: mol/kgn,0). Durch den
pH-Wert ist die Oxonium-Molalitit [H30"] verfiigbar und die Gesamtmolalitit einer Sdure [HyAc]ges
ist ebenfalls bekannt. Damit konnte das Gleichungssystem gelost werden. Diese Vorgehensweise ist fiir
alle Sduren identisch und auch fiir Ammoniak giiltig. Die Saurekonstanten Kg; ; und Kgj ; waren in der

Acidstream-Klasse hinterlegt.

[HAc™][H30%]

Ksi,i = W (A.21)
Ac?"][H30*

Ks2, = % (A22)

[Ac*™] + [HAc™] + [HaAc] = [HaAc] ges (A.23)

Die negative dekadische Logarithmus der Wasserdissoziationskonstante pKy,0 wurde temperaturab-
ghingig nach Gleichung A.24 ermittelt (MacDougall, 1951). Mit gegebenem pH-Wert war damit auch
die Hydroxid-Molalitit verfiigbar.

pKi,0(T) = 14,94 — 0,04209 - (T — 273, 15K) + 0,0001718 - (T — 273, 15K)? (A.24)

Zur pH-Wertbestimmung wurde zusétzlich die Ladungsbilanz nach Gleichung A.25 herangezogen,
links mit den positiven und rechts den negativen Ladungen. Darin stehen [Me;] fiir die Metallmola-
litdten und [Ac;] fiir die Molalititen aller Sdurespezies mit jedem Protonierungszustand inklusive der
starken Sauren. Die Elementarladungen der jeweiligen Ionen werden durch z beziehungs Zi dargestellt.
Die Metalle, angegeben als Hydroxide, wurden als vollstindig dissoziiert angenommen, was fiir saure

Bedingungen eine plausible Annahme ist.

J

[NHI] + [H:0%] + ) (2 [Meﬂ) =[OH ]+ (5 - [Acﬂ) (A.25)
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Durch die Losung des gesamten Gleichungssystems A.21 bis A.25 wurden fiir alle vorkommenden

Sauren, Ammoniak und Wasser die protonierten und deprotonierten Molalitdten ermittelt.

A.4. Berechnungsgrundlagen fir Crystallizer-Klasse

Die Anfangsmolalititen der Ionen, die an einer Fillungsreaktion teilhaben, wurden aus der Zusam-
mensetzung eines Acidstream-Objekts berechnet, wobei der Dissoziationszustand schwacher Sduren
beriicksichtigt wurde.

Zur Bestimmung der Kristallisationsprodukte wurde ein nichtlineares Gleichungssystem formuliert, in
dem als Unbekannte die Molalitdten der relevanten Kationen, Sduren und generierten Salze in mol/kgg»o
nach der Fillung bestimmt wurden. Das Gleichungssystem bestand aus ebenso vielen Gleichungen wie
es Unbekannte enthielt.

Als Kriterium, ob ein spezifisches Salz j gebildet wurde, musste die Ungleichung A.26 erfiillt sein.
Darin sind [Katzf+ ]0 und [Anzf_o o die Molalititen des entsprechenden Anions und Kations und Kgp  ist
das Loslichkeitsprodukt des Salzes. Die stochiometrischen Faktoren sind hier durch vjf und Vi eingefiihrt.
Beispielsweise gilt fiir j = Caz(POy),: ijr =3 und ijr = 2. Sist ein Sittigungsfaktor, der fiir jedes Salz spe-
zifisch durch den Anwender wihlbar war. Mit einem Sattigungsfaktor groler 1 wurde ein unvollstindige
Kristallisation abgebildet, die nicht das thermodynamische Gleichgewicht erreichte.

Der Aktivititskoeffizient ;o wurde nach der Davies-Gleichung bestimmt, die eine Erweiterung der
Debye-Hiickel-Gleichung darstellt (Davies und Shedlovsky, 1964; Niewersch et al., 2014).

S- Ksp,j < [KatZ;]Z [Anzfi];j *Yi,0 (A.26)

Alle Salze, fiir die die Ungleichung erfiillt war, wurden fiir die weitere Berechnung beriicksichtigt. Fiir
alle vorhandenen Spezies wurde die Stoftbilanz aufgestellt.

Durch die Stéchiometrie des jeweiligen Salzes ist offensichtlich, wie die Anderung der Ionenmolalitiiten

J
wie in Gleichung A.27 und A.28 dargestellt. Fiir Salze, in denen das entsprechende Anion a oder Kation

von der Salzmolalitét [Rj] abhingt. Sie entsprachen den negativen Stochiometriefaktoren v, . und v} i

k nicht gebunden ist, wird der stochiometrische Faktor O.

ofant | _ —— (A.27)
d [Ry] “
0 [Ka‘[zf‘+ ]
s A28
o] o

Fiir Kationen wurde fiir jede Komponente angenommen, dass diese in einer spezifischen Oxidations-
stufe auftraten: Na*, K¥, NH;", Mg?*, Ca®*, Mn?*, Fe?* und AI**. Demzufolge wurde fiir jede Kationen-
spezies eine Elementarbilanz gemill Gleichung A.29 aufgestellt. Darin beschreibt A[R;] die Anderung

einer Salzmolalitit in mol/kggyo.

|kt | = [Kati| - > (vt - AIR;]) (A.29)

J
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A.4. Berechnungsgrundlagen fiir Crystallizer-Klasse

Fiir die entsprechenden Anionenmolalititen wurde eine Bilanz iiber die jeweilige Saure aufgestellt.
Als Randbedingung wurde hierbei angenommen, dass der pH-Wert konstant war und sicht damit das
Verhiltnis der verschiedenen Saurewertigkeiten nicht dnderte. Aus Gleichung A.21 und A.22 folgen bei
konstantem pH-Wert fiir eine zweiwertige Saure die Gleichungen A.30 und A.31. Mit den Konstanten C; ;
und C; » stellt sich die Stoffmengenbilanz je Séure unter Beriicksichtigung von Gleichung A.23 und A.27
dar, wie durch Gleichung A.32 gezeigt. Die verschiedenen Protonierungszustinde werden in Abhéangigkeit
der Molalitit des unprotonierten Anteils [HyAC] der Dissoziationgleichgewichte zusammengefasst und

der Reaktion in die entsprechenden Sduren zugeordnet.

Ksii [HAc™]

— =C; A.30
(07~ [HAd ~ (A-30)
Kss Ac?

i _MAT] o (A31)

[H;0*] ~ [HAc"]

[HaAc] - (1+Ci1 +Ci1 - Ci) = [HaAc]o - (1+Ci 1 +Ci 1 - Cin) Z Z (V;,j : A[Rj])
j  \a=(HAc~,Ac?")
(A32)

Das nichtlineare Gleichungssystem, das zu 16sen war, wurde druch die Bilanzgleichungen fiir die
Sduren und die Kationen zusammen mit der Gleichgewichtsbedingung der Reaktionsraten gebildet.
Die Gleichgewichtsbedingung forderte, dass die Molalitdten nach der Fallung [Anzf_ ] und [Katz7 ] im
Gleichgewicht mit dem angepassten Loslichkeitsprodukt standen. Die um den Sattigungsfaktor angepasste
Gleichgewichtsbedingung wurde aus der Ungleichung A.26 abgeleitet und kann durch die Gleichung
A.33 beschrieben werden. Die Anionenspezies entspricht hierbei einer Sdure in einem spezifischen
Dissoziationszustand. Damit stehen j weitere Gleichungen zur Verfiigung und es wurde ein 16sbares

Gleichungssystem mit dem Freiheitsgrad O erreicht.

Vi —
S Kspj = [Kaﬁ]’ [AnT ] -y, (A.33)

Die Losung dieses Gleichungssystems wurde mithilfe des ,,Sequential Least Squares Programming*-
Algorithmus innerhalb des Python-Pakets Scipy gelost (Kraft, 1988). Die molaren Massen der Salze
wurden gemaB der chemischen Summenformel ermittelt. Damit wurde auch Kristallwasser beriicksichtigt.

Durch die Losung des Gleichungssystems wurden die lonenmolaliten nach der Fallung berechnet, und

fiir die Ausgangsstrome der Crystallizer-Klasse verwendet.
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A.5. Berechnungen innerhalb der lonexchange-Klasse

Die Leistungscharakteristika des lonenaustauschers einer lonexchange-Klasse beriicksichtigte verschie-
dene einstellbare Parameter, die in Tabelle A.1 zusammengefasst sind. Die Voreinstellungen sind den
Angaben von Sdnchez Ruiz (2015) entlehnt.

Tabelle A.1.: Parameter zur Einstellung eines lonexchange-Objekts

Symbol Einheit  Voreinstellung Bezeichnung / Erlduterung

Brex mol/mol 1,3 Regnerenatlosungsverhiltnis als Stoffmengenverhiltnis der zu
ersetzenden Ladungen

Rsp m3/m? 1 Volumenverhiltnis von Spiillosung zur Betthohlraumvolumen
innerhalb eines Spiilvorgangs

PSch kg/m3 300 Trockene Schiittungsdichte des Austauschharzes

oP kg/m? 1300 Feststoffpartikeldichte des Austauschharzes

dy3 m 0,001 Sauterdurchmesser des Harzes

CEC mol/kg 2000 massenspezifische lonenaustauschkapazitit

Linax mol/mol 1 Maximalbeladung

TH/D m/m 2 Verhiltnis von Hohe zum Durchmesser der Schiittung

Tioad S 3600 Beladungszeit bis zur Regeneration

Nmech,Pu  — 1 Mechanischer Pumpenwirkungsgrad

Misen,Pu  — 1 Isentropenwirkungsgrad der Pumpe

Die notwendige absolute Ladungskapitit C des Betts in mol wurde anhand des positiven Ladungs-
stroms gemaB Gleichung A.34 ermittelt. Darin stehen w(i) und w(NH3) fiir die Massenanteile der positiv
geladenen Teile im Feedstrom und M(i) sowie M(NH3) fiir deren molare Massen. Zur Beriicksichtigung
multivalenter Metalle wurde deren Ladungszahl 7! beriicksichtigt. Wie auch in Abschnitt A.4 beschrie-
ben gilt auch hier, dass die Metallelemente komplett dissoziiert angenommen waren. Au3erdem wurde

Ammoniak vollstandig in der Form von Ammonium angenommen.

Tload
Linax

(A.34)

C :Ii’lFeed : ( W(l) . +) + W(NH3)

M() )" M(NH;)

i=Metalle (

Das resultierende Schiittungsvolumen Vge und Hohlraumvolumen Vi wurden nach Gleichung A.35

und A.36 mit der Porositét & berechnet.

C  pseh
Viey = —— - A35
Bett CEC op ( )
Vi = & - Vpou = 22— £5ch ; : 5 . Ve (A.36)

Unter Zuhilfenahme des Lingenverhiltnisses ry/p konnte die Hohe Hpeye und Querschnittsfliche Agey
bestimmt werden. Diese Abmessungen bezogen sich ausschlieBlich auf das lonenaustauschbett, nicht auf

die Apparatebaugrofle. Ein Aufquellen des Festbetts wurde nicht einkalkuliert.
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A.S. Berechnungen innerhalb der lonexchange-Klasse

Mit Festlegung des Bettdurchmessers war es mdglich, nach Gleichung A.37 die mittlere Stromungs-
geschwindigkeit v durch das Bett zu bestimmen. Der Massenstrom und die Dichte des Feedstroms mgeeq

und preeq Waren als Informationen im Acidstream-Objekt enhalten, das als Feed verwendet wurde.

g = MFeed (A.37)
PFeed * ABett

Der Massenstrom an Regenerant rgre, wurde nach Gleichung A.38 so kalkuliert, als wiirde dieser
kontinuierlich anfallen. Der erste Bruchterm WAF% driickt die inverse massenbezogene Ladungs-
Cld,Reg “Acid
konzentration aus und der zweite Bruchterm liefert % einen als kontinuierlich betrachteten Bedarfsterm

zur Regeneration. Der Massenstrom der Spiillosung mhs, folgte aus dem angegeben Volumenverhiltnis.

: Macid C
MReg = ﬂlex : - = — : (A38)
WaAcid,Reg * Zpciq  Tload
1
IilSp = RSp - Vy - PSp (A39)

Tload

Fiir die Auslegung war weiter von Relevanz, wie lange die Spiil- und Regenerationszeit (7sp, TReg) ZU

veranschlagen waren. Diese folgten aus Gleichung A.40.

1

T =
Pi * Tload (A.40)

i = Reg, Sp

Die Zeit fiir einen vollstdndigen Durchlauf setzte sich aus der Zeit fiir Beladung, Spiilung und Regene-
ration zusammen. Da die Auslegung aber von einer kontinuierlichen Beladung ausging, waren mehrere
parallele betriebene lonenaustauschbetten anzunehmen. Die Anzahl der notwendigen Apparate njex kann
mathematisch durch die Ungleichung A.41 ausgedriickt werden, wobei der nédchsthohere ganzzahlige
Wert erlaubt ist.

Tload t TSp t TReg

Npex = (A4l
Tload

Mithilfe der Ergun-Gleichung (Gleichung A.42), der Fliissigkeitsviskositit n7r und der Dichte des Feeds
PFeerd, die vereinfacht als die Viskositit von Wasser angenommen wurde, war es moglich den Druckverlust
zu bestimmen (Ergun, 1952).

2 o
( l-¢ ) 7 MFeed HBett
—3 . T]F . 23  —
& PFeed Bett

Ap=4,5

MFeed )2 Hget (A.42)

1-¢
+0,292——- ~da3 - :
&3 PFeed - U23 ( Apar

PPFeed

Diese Auslegung wurde anhand verschiedener Randbedingungen auf hydraulische Plausibilitét ge-
priift (Sanchez Ruiz, 2015). Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit sollte bei 3—-20 m/h liegen und
das Bett mindestens 0,6 m hoch sein. Aulerdem sollte das Volumen der Regenerationslosung fiir einen

Durchlauf das Hohlraumvolumen iibersteigen. Eine Unterschreitung dieser Randbedingung ist mit einer
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hoch konzentrierten Regenerationslosung moglich, weil daraus nach Gleichung A.38 ein sehr geringer

Regenerationsmassenstrom folgt.
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A.6. Phosphorausbeute im Prozesswasser nach Versuchsreihe HP1

A.6. Phosphorausbeute im Prozesswasser nach Versuchsreihe HP1
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Abbildung A.2.: Phosphorausbeute im Prozesswasser bei unterschiedlicher CO,-Zugabe zur HTC innerhalb von

Versuchsreihe HP1; die Darstellung zeigt Maximal- und Minmimalwert, die 25 %- und 75 %-
Quantile und den Mittelwert.
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A.7. Filterung des XRD-Messspektrums

Anhand eines beispielhaften Messdatensatzes wird die Filterung und Auswertung der Rohdaten gezeigt,
die die Auswertbarkeit die Detektierbarkeit von Beugungsmaxima beeinflusste. Dazu ist in Abbildung
A.3 das Vorgehen an einem Datensatz aus einer XRD-Untersuchung eines Carbonisats ohne Schwefel-

saurebehandlung der Versuchsreihe HS dargestellt.

1500 7
| —— Rohsignal
\ ——— Hintergrundsignal
1000 - \\‘L
500 A o hae. . ,ir-v-ri"-'.,‘*_&
Ha T R W
1000 A ; ;
" —— Messsignal ohne Hintergrund
5]
<
i 500 1
k)
c
3
=
= OWWMW
1000 ~ —— Rauschen
——— Messsignal nach Rauschfilterung
500 A “ |

5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65
20/°

Abbildung A.3.: Filterung des XRD-Rohsignals mit Abzug des Hintergundsignals und des Rauschens.

Im oberen Teil ist der fiir XRD-Messungen typische starke Intensitéitsabfall bei kleinem Beugungs-
winkeln feststellbar. Weiter ist zwischen 25° und 35° ein Anstieg des Hintergrundsignals zu erkennen.
Diese Hintergrundbeugung wird durch die Kohlenstoffmatrix des Carbonisats hervorgerufen, die ein un-
regelméBiges und breites Beugungsmuster liefert. Der mittlere Teil der Abbildung zeigt das Messsignal
nach Abzug des Hintergrundsignals. Die Filterung des Signalrauschens erfolgte softwaregestiitzt anhand
relativer Signaldnderung und lokaler Steigung unter Beriicksichtigung verschiedener Stellparameter. Das
Messsignal nach der Filterung is dem Rauschsignal im unteren Teil gegeniibergestellt. Es wird deutlich,
dass bei Proben mit niedriger Kristallinitit lokale Beugungsmaxima mit geringerer Intensitét nicht mehr

erkennbar sind, da diese nicht vom Rauschen unterschieden werden konnen.
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A.8. Ergebnisse der Regressionsanalyse

A.8. Ergebnisse der Regressionsanalyse

Tabelle A.2.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HP1, Teil 1

TS AG pH PHTC PF

g/gem g/gT™ bar In(pg/1bar)
Signifikanz
Gesamtmodell < 0,000l <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001
x1: Tyt <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001
X2: THTC 0,003
x3: CO,-Zugabe 0,0003 0,0032 < 0,0001 < 0,0001
X7 < 0,0001
x% 0,027
X1X3 0,0188
Lack of Fit 0,19 0,19 0,58 0,002 0,75
R? 0,72 0,74 0,43 0,99 0,93
Rgng 0,70 0,72 0,41 0,99 0,92
R%orh 0,65 0,67 0,36 0,98 0,89
Codierte Gleichungswerte
Bo 0,363 0,630 8,151 32,094 1,927
B 0,023 0,030 0,221 17,994 0,226
B2 0,100
Ball] -0,014 0,013 -2,410 -0,376
B3[2] 0,004 -0,009 5,767 0,636
B 4,601
B2 -0,083
Bisll] 1,096 0,071
Bi3[2] -1,946 -0,125
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Tabelle A.3.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HP1, Teil 2

wac(P)  CSB Yew(P) Ys Yorg
g/gT™m g/lpw g/gpw g/lgrm  g/get™

Signifikanz

Gesamtmodell 0,0003 <0,0001 <0,0001 0,001 <0,0001

x1: Tarc <0,0001 < 0,0001 0,001 < 0,0001

X2: THTC 0,013

x3: CO,-Zugabe 0,156 0,014 < 0,0001

x% 0,034

Lack of Fit 0,67 0,85 0,59 0,57 0,57

R? 0,41 0,82 059 025 0,56

Rgng 0,36 0,79 0,57 0,23 0,52

RZ . 0,27 0,75 052 0,18 0,75

Codierte Gleichungswerte

Bo 2,413 55,700 0,011 0,685 0,496

Bi 0,220 -8,040 -0,024 -0,057

B2 -1,927

B3l1] 0,100 -2,607 -0,011

B3[2] -0,080 0,709 0,006

B -1,765

Tabelle A.4.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HP2, Teil 1
TS AG pH PHTC PF CSB Ypw(P)
g/gem  g/gT™ bar In(pp/1bar) g/l glg

Signifikanz
Gesamtmodell 0,005 <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001
x1: Ture 0,0015 <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001 <0,0001
X2: THTC 0,4935 0,0136 0,0041
x3: RW-Rezi. 0,0034 < 0,0001
x4: CO,-Zugabe 0,0503 0,0045 < 0,0001 < 0,0001 0,0381
X1Xp 0,075
X1X4 0,0001
R? 0,644 0,878 0,894 0,985 0,992 0,975
Rgng 0,555 0,859 0,852 0,983 0,991 0,966
R%orh 0,348 0,815 0,766 0,978 0,987 0,947
Codierte Gleichungswerte
Bo 0,366 0,548 7,048 41,125 2,181 112,74  0,0032
Bi1 0,017 0,030 0,171 8,888 -0,19
B2 0,003 0,065 -0,05
B3 0,081 20,14
B4 -0,007 -0,076 21,250 0,195 -0,09
B2 0,008
B4 1,246
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Tabelle A.5.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HP2, Teil 2

Ys Yorg w(Ouc wH)ac wlN)uc w(Ouc W(S)HC

g/lgtm g/gtm  g/lgtm g/lgtm g/gT™m glgtm  glgtm
Signifikanz
Gesamtmodell 0,0338 0,0027 0,0101 <0,0001 0,0002 0,0123
x1: Tare 0,0431 0,0008 0,0101 <0,0001  0,0002
X2: THTC 0,0625 0,0456 0,0408
x3: RW-Rezi. 0,0586
x4: CO,-Zugabe 0,0145
X1X2 0,069
X1X4 0,502 0,711 0,387 0,709 0,630 0,492
R? 0,377 0,632 0,343 0,689 0,603 0,413
Rﬁng 0,085 0,413 0,199 0,620 0,516 0,232
R%orh
Codierte Gleichungswerte
Bo 1,799 0,540 28,86 4,01 3,19 27,18 1,33
Bi -0,005 -0,071 -0,15 -0,44 -0,09
B2 -0,007 -0,035 -0,05
B3
B4 -0,06
B2 0,00003 0,033
Bia
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Tabelle A.6.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HTS

TS AG pH PHTC PF CSB TOC

glgem  g/gT™ bar In(pg/1bar) g/l g/g TM
Signifikanz
x1: TSo 0,0067  0,0461  0,0027 0,0010  0,0006 < 0,0001
Lack of Fit 0,11 0,98 0,87 0,09 0,08 0,42 0,84
R? 0,87 0,67 0,92 0,95 0,96 0,99
Rﬁng 0,84 0,59 0,90 0,94 0,95 0,99
R? 0,63 0,04 0,83 0,89 0,94 0,99

vorh

Codierte Gleichungswerte

Bo 0,432 0,62 741 27,45 1,50 0,1 -0,5
Bi -0,14 2 8,75 3,04 284.5 120,9
Ys Yore wHe(C)  whuc(H)  whc(N) wHc(O)  whc(S)
gletm glgetm glegtm gletm g/gmm gletm g/gmm
Signifikanz
x1: TSo 0,0258 0,0024  0,0003 0,004 < 0,0001
Lack of Fit
R? 0,29 0,95 0,13 0,74 0,81 0,30 0,98
Rgng 0,85 0,97 0,97 0,90 0,99
Rsorh 0,80 0,96 0,96 0,87 0,98
0,41 0,91 0,94 0,77 0,97
Codierte Gleichungswerte
Bo 0,613 0,362 0,261 0,034 0,015 0,011 0,054
Bi 0,126 0,255 0,103 0,013 0,027
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Tabelle A.7.: Varianzanalyse der Versuchsreihe HS

TS AG pH CSB Yew(P)  Ys
glgim gl gl glge glgtm
Signifikanz
x1: HySO4-Zugabe < 0,0001 0,010 < 0,0001 0,024
R? 0,999 0,920 0,999 0,952
Rﬁng 0,998 0,893 0,998 0,928
30rh 0,995 0,745 0,995 0,808
Codierte Gleichungswerte
Bo 0,432 0,565 6,05 58,9 6,05 0,632
Bi -1,44 -1,8 -1,44 -0,022
Yorg wHC(C)  whuc(H)  wuc(N)  wuc(O)  wuc(S)
glgorm  g/gtm g/gTm glgtm g/gmm g/gtm
Signifikanz
X1: HySO4-Zugabe 0,028 0,009 0,031 0,031 < 0,0001
R? 0,945 0,927 0,832 0,830 0,997
Rgng 0,917 0,902 0,777 0,774 0,996
R%orh 0,779 0,711 0,481 0,376 0,993
Codierte Gleichungswerte
Bo 0,440 0,280 0,038 0,029 0,621 0,026
Bi -0,012  -0,009 -0,001 -0,011 0,019
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A.9. Konzentrationstabelle zu L1, L2 und W2 der Versuchsreihe FOP

Tabelle A.8.: pH-Werte und Ionenkonzentrationen in den Eluatfrationen L1,L.2 und dem zweiten Waschwasser W2
in Abhéngigkeit der Konzentrationen von Phosphorsiure cpo(H3PO4) und Oxalséure cpo(Hp,Cy04)
des frischen Eluenten nach Versuchsreihe FOP

CL()(H2C204) g/l 72 66 54 36 18
cLo(H3POy) g/l 0 6 18 36 54
pHL: - 093+£0,07 0,86+0,03 0,93+0,01 0,94+0,08 1,07+0,04
pHi2 - 090+0,14 0,87+0,11 0,94+0,07 096+0,10 1,14+0,01
pHw> - 1,30+£0,31 1,38+0,12 1,53+0,01 1,51+0,10 1,82+0,03
cL1(POy) gl 54+ 08 82+ 1,1 156+ 1,5 30,0+ 4,5 43,1+ 27
cL2(POy) gl 63+ 03 100+ 2,0 21,1+ 1,4 357+ 59 494+ 14
cw2(PO4) gl 06+ 03 19+ 03 36+ 04 81+ 29 8,8+ 0,8
cL1(C204) g/l 404+ 0,2 433+ 5,1 345+14,6 282+16,1 10,2+ 6,3
c2(C204) g/l 46,7+ 1,8 451+ 3,77 339+ 25 164+ 22 55+ 1,6
cw1(C204) gl 16,7+ 29 164+ 35 10,0+ 0,5 49+ 0,3 1,5+ 0,5
cLi (Fe) gl 12+ 0,1 1,0+ 0,2 1,1+ 0,2 1,0+ 0,1 1,0+ 0,0
c1o(Fe) ol 14+ 01 10+ 03 12+ 02 08+ 0,1 07+ 00
cwa (Fe) gl 02+ 01 04+ 0,1 04+ 0,1 05+ 0,1 0,6+ 0,0
cL1(Ca) mg/l 25,1+ 0,5 23,1+ 23 250+ 4,5 33,7+ 48 656+ 0,2
cra(Ca) mg/l 24,7+123 234+ 1,2 255+ 0,1 252+ 4,6 47,7+10,2
cw2(Ca) mg/l 83+ 3,6 85+ 1,0 79+ 0,5 245+£16,0 115,6+14,0
cL1(K) mg/l 242+ 35 18,1+ 3,9 184+ 50 19,0+ 1,0 163+ 0,3
cr2(K) mg/l 238+ 1,5 152+ 45 18,7+ 5,1 13,1+ 0,7 109+ 0,1
cw2(K) mg/l 2,6+ 1,8 38+ 09 29+ 13 33+ 20 30 0,1
cL1(Mg) mg/l 140+ 17 97+ 25 107+ 38 101+ 9 97+ 2
cr2(Mg) mg/l 127+ 21 111+ 29 127« 3 129+ 10 131 1
cw2(Mg) mg/l 9,0+ 52 256+18,9 16,6+ 9,5 20,5+13,7 255+ 2,6
cL1(Mn) mg/l 13,1+ 2,1 10,7+ 14 144+ 20 173+ 29 20,6+ 1,7
cL2(Mn) mg/l 144+ 09 113+ 23 157+ 09 134+ 04 172+ 15
cw2(Mn) mg/l 41+ 1,8 57+ 273 4,1+ 0,7 54+ 34 9,6+ 0,3
cL1(Na) mg/1 >2000 >2000 >2000 > 2000 > 2000
cr2(Na) mg/l 750+ 220 900+ 290 1170+ 260 960+ 130 970+ 40
cwa2(Na) mg/1 64+ 28 115+ 85 89+ 23 69+ 48 63+ 7
cL1(NHy) mg/l 135+ 16 98+ 11 114+ 24 103+ 7 86+ 1
c12(NHy) mg/l 103+ 4 79+ 17 89+ 7 8l+ 5 70+ 2
cw2(NHy) mg/l 10+ 6 16+ 8 13+ 6 13+ 9 13+ 1
cL1(S) pg/l 6,1 30 4,6+ 13 44+ 25 2,6+ 0,6 1,8+ 0,6
cr2(S) pg/l 33+ 02 35+ 1,7 42+ 0,1 25+ 0,6 39+ 34
cw2(S) pg/l 0,8+ 04 1,3+ 0,7 1,1+ 04 1,8+ 0,6 1,6+ 0,1
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Abbildung A.4.: Modellierte organischen Feststoffausbeute im Vergleich zu den Realdaten bei Versuchsreihen mit
expliziter Variation des anfianglichen Trockensubstanzgehalts. Berechnung basierend auf Versuch-
reihe HTS, Ohlert (2015) und Aragén-Bricefio et al. (2020).
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A.11. Elementare Zusammensetzung des Niederschlags mit
phosphorsaurem Eluat

Abbildung A.5 zeigt das Massenverhiltnis von Calcium zu Eisen sowie den Phosphorgehalt in Abhéngig-
keit der Phosphorsdurekonzentration des Eluenten aus Versuchsreihe FOP. Ab 36 g/l Phosphorsédure im
Eluent wird Phosphor im Niederschlag nachgewiesen, was auf die Fillung von CaHPO,4 hinweist. Aufler-
dem nimmt bei der hochsten Phosphorsiurekonzentration das Verhiltnis von Calcium zu Eisen stark zu.
Die Erhohung der Phosphorséiurekonzentration geht mit einer geringeren Oxalsdurekonzentration einher,
sodass eine geringere Ubersittigung fiir FeC,0, -2 H,O auftritt, das im Vergleich zu CaC,0, - H,O etwas

besser 10slich ist. Daher steigt der Anteil an Calcium im Niederschlag.

8 2,5
wys(Ca)
7 1 sz(Fe)
¢ wns(P) * 20
6 A -
(=] m ()]
> 5 F1,5 S
~ €
~|~ 4 ~
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Abbildung A.5.: Verhiltnis von Calcium zu Eisen sowie Phosphorgehalt im Niederschlag in Abhéngigkeit der
Phosphorsédurekonzentration im Elueant bei Versuchsreihe FOP.
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A.12. Kompositkurven zur Warmeintegration

In Abbildung A.6 sind die Kompositkurven zur Warmeintegration des HTC-Prozesses zu Szenario 3 bei
Standardreaktionstemperatur und Reaktionszeit dargestellt. Dabei wird von einer minimalen Tempera-
turdifferenz zwischen heiflen und kalten Stromen von 10 K ausgegangen. Eine analoge Darstellung fiir
Szenario 1 liefert Abbildung 5.7.
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Abbildung A.6.: Pinch-Diagramm der HTC in Szenario 3 bei Tyrc = 493 K und mytc = 180 min

Abbildung A.7 zeigt die Pinch-Diagramme zur HTC-Wérmeintegration fiir verschiedene HTC-Temperaturen
fiir Szenario 1. Um fiir alle Szenarien einen einheitlichen Forderdruck zu gewihrleisten erfolgt jeweils
eine Entspannung bzw. Kompression auf 2 bar. Bei Reaktionstemperaturen iiber 220 °C liegt das Druckni-
veau der zweiten Entspannungsstufe hoher. Daher tritt nach der Druckénderung Pump_09 Wasserdampf

auf, der durch ein viertes Plateau bei 393,15 K erkennbar ist.
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Thrc: 473 K, Tytc: 180 min
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Abbildung A.7.: Pinch-Diagramme der Wirmeintegration zur HTC in Szenario 1 in Abhéingigkeit der Reaktions-
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A.13. Literatur- und Versuchsdaten als Datengrundlage fiir Modellbildung

Modellbildung

Tabelle A.9.: Experimentelle Daten zur HTC von Klirschlamm aus dieser Arbeit und Literaturangaben fiir die
Bildung des kinetischen Modells, Teil 1: Reaktionsbedingungen und Zusammensetzung der Carboni-

satrockenmasse
Nr Schlammart Jurc Tarc  po(CO;z) Rezi. w(i)nc AG
C H N S (0]

°C min bar g/100 gTm g/100 gTm

Datenquelle: Versuchsreihe HP1
1 | Faulschlamm 195 104 0 nein | 263 33 20 1,0 83 59,1
2 | Faulschlamm 195 316 0 nein | 239 32 24 1,1 82 61,3
3 | Faulschlamm 180 210 0 nein | 19,7 28 19 1,1 11,2 63,4
4 | Faulschlamm 280 210 0O nein | 244 29 22 0,6 30 66,9
5 | Faulschlamm 230 60 0 nein | 250 32 28 1,1 4,1 63.8
6 | Faulschlamm 230 360 0 nein | 24,8 32 23 1,0 50 63,6
7 | Faulschlamm 230 210 0 nein | 27,1 32 32 1,1 1,0 64,4
8 | Faulschlamm 230 210 0 nein | 24,1 3,1 2,0 1,0 56 64,1
9 | Faulschlamm 230 210 0 nein | 238 30 25 1,2 40 65,6
10 | Faulschlamm 195 104 10 nein | 229 33 1,1 1,2 12,6 59,0
11 | Faulschlamm 230 60 10 nein | 24,3 3,1 2,6 1,1 5,9 63,0
12 | Faulschlamm 230 360 10 nein | 24,7 32 30 1,0 4,1 64,0
13 | Faulschlamm 230 210 10 nein | 244 32 23 14 52 63,5
14 | Faulschlamm 195 104 10 nein | 263 3,7 1,2 0,8 10,7 57,4
15 | Faulschlamm 195 316 10 nein | 254 35 05 05 11,7 58,4
16 | Faulschlamm 280 210 10 nein | 222 28 19 09 2,1 70,2
17 | Faulschlamm 230 60 10 nein | 250 3,1 03 1,1 96 61,0
18 | Faulschlamm 230 210 10 nein | 280 34 20 10 14 64,1
19 | Faulschlamm 230 210 10 nein | 23,6 3,1 2,6 0,7 5,9 64,1

Datenquelle: Versuchsreihe HP2
20 | Faulschlamm 180 90 0 nein | 293 43 37 1,3 9.2 52,1
21 | Faulschlamm 230 60 0O nein | 28,6 43 32 1,5 45 58,0
22 | Faulschlamm 180 150 0O nein | 29,1 4,10 34 12 10,1 52,1
23 | Faulschlamm 230 150 0 nein | 250 34 22 1,5 6,7 61,2
24 | Faulschlamm 180 60 0 ja 283 4,1 35 14 11,6 51,1
25 | Faulschlamm 230 60 0 ja 266 36 25 1,5 75 58,4
26 | Faulschlamm 180 150 0 ja 292 42 31 1,1 96 52,8
27 | Faulschlamm 230 150 0 ja 30,7 4,1 30 1,3 4,1 56,9
28 | Faulschlamm 180 60 30 nein | 282 40 3,7 12 114 51,6
29 | Faulschlamm 230 60 30 nein | 29,5 40 26 14 48 57,7
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Tabelle A.9.: (Fortsetzung)

Nr Schlammart Pdurc  Tarc  po(COz) Rezi. w(i)nc AG
C H N S 0]
°C min bar g/100 gtm g/100 gtm
30 | Faulschlamm 180 150 30 nein | 29,0 4,1 3,1 1,1 10,2 52,6
31 | Faulschlamm 230 150 30 nein | 29,1 39 27 12 75 55,6
32 | Faulschlamm 180 60 30 ja 30,7 4,1 3,1 09 97 51,4
33 | Faulschlamm 230 60 30 ja 286 39 26 1,3 81 55,5
34 | Faulschlamm 180 150 30 ja 294 4,1 3,1 1,1 11,6 50,6
35 | Faulschlamm 230 150 30 ja 293 39 32 12 456 57,8
Datenquelle: Versuchsreihe HT'S
36 | Faulschlamm 230 150 0O nein | 270 35 1,8 1,3 6,3 60,2
37 | Faulschlamm 230 150 O nein | 292 37 23 13 5,2 58,3
38 | Faulschlamm 230 150 0O nein | 282 3,6 2,1 1,1 57 59,3
39 | Faulschlamm 230 150 O nein | 272 35 18 1,1 4,7 61,6
40 | Faulschlamm 230 150 0O nein | 285 3,7 20 1,1 50 59,7
41 | Faulschlamm 230 150 0O nein | 29,1 38 24 1,1 5,7 58,0
Datenquelle: Versuchsreihe HS
42 | Faulschlamm 230 150 30 nein | 294 39 29 08 63 56,8
43 | Faulschlamm 230 150 30 nein | 286 38 25 06 78 56,7
Datenquelle: Versuchsreihe RES
44 | Faulschlamm 220 150 0 nein - 38,1
45 | Faulschlamm 220 150 0O nein | 42,1 48 2,7 04 124 37,6
46 | Faulschlamm 220 150 0 ja 41,3 4,7 2,7 0,5 16,2 34,6
47 | Faulschlamm 220 150 0 ja 41,3 4,7 29 05 132 37,5
48 | Faulschlamm 220 150 0 ja - 37,9
49 | Faulschlamm 220 150 0O nein | 41,3 47 2,5 04 13,6 37,6
50 | Faulschlamm 220 150 0 ja 42,1 48 2,7 0,6 122 37,7
51 | Faulschlamm 220 150 0 ja 41,3 47 2,7 0,5 125 38,2
52 | Faulschlamm 220 150 0 ja - 38,1
53 | Faulschlamm 220 150 0 nein | 40,8 4,6 24 05 13,0 38,8
54 | Faulschlamm 220 150 0 ja 42,1 48 2,7 04 122 37,7
55 | Faulschlamm 220 150 0 ja 419 48 2.8 05 117 38,4
56 | Faulschlamm 220 150 0 ja - 37,8
Datenquelle: Aragén-Briceiio et al. (2020)
57 | Faulschlamm 250 30 0O nein | 32,1 42 19 1,2 9.4 51,2
58 | Faulschlamm 250 30 0 nein | 323 42 2,1 08 10,6 50,0
59 | Faulschlamm 250 30 0 nein | 33,1 44 23 1,2 10,6 48,4
60 | Faulschlamm 250 30 0O nein | 33,0 43 23 13 97 49,4
61 | Faulschlamm 250 30 0 nein | 33,1 42 23 1,3 9.4 49,7
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Tabelle A.9.: (Fortsetzung)

Nr Schlammart Jurc Tarc po(CO;z) Rezi. w(i)nc AG
C H N S (0]
°C min bar g/100 gTm g/100 gTm
62 | Faulschlamm 250 30 O nein | 33,8 43 24 1,3 9.6 48,6
63 | Faulschlamm 250 30 0 nein | 33,8 43 26 1,3 10,0 48,0
64 | Faulschlamm 250 30 O nein | 344 44 28 1,2 8,7 48,5
Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2017)
65 | Faulschlamm 220 30 0 nein | 339 40 2,1 1,1 13,8 45,1
66 | Faulschlamm 250 30 O nein | 39,1 50 44 12 134 36,9
Datenquelle: Becker et al. (2019)
67 | Faulschlamm 190 120 0O nein | 246 38 2,7 07 158 52,4
68 | Faulschlamm 220 120 0O nein | 282 42 29 08 90 54.9
Datenquelle: Berge et al. (2011)
69 | Faulschlamm 250 1200 0 nein | 27,8 39 20 08 9,7 55,8
Datenquelle: Blohse (2017)
70 | Faulschlamm 180 120 0 nein | 350 48 3,7 1,0 1473 41,2
71 | Faulschlamm 180 120 0 nein | 349 46 38 09 147 41,1
72 | Faulschlamm 200 120 0 nein | 352 45 34 09 122 43,8
73 | Faulschlamm 200 120 0 nein | 352 48 34 09 12,0 43,7
74 | Faulschlamm 220 120 0 nein | 352 44 3,1 09 10,3 46,1
75 | Faulschlamm 220 120 O nein | 354 46 3,1 09 8,1 47.9
76 | Faulschlamm 220 240 0 nein | 354 47 32 14 8,8 46,5
77 | Faulschlamm 220 60 O nein | 32,5 39 3,1 1,7 109 47,9
78 | Faulschlamm 220 60 O nein | 32,5 39 3,1 1,7 11,1 47,7
79 | Faulschlamm 220 120 O nein | 32,8 39 29 1,8 9,9 48,7
80 | Faulschlamm 220 120 0 nein |32,6 39 29 1,8 99 48,9
81 | Faulschlamm 240 60 0O nein | 32,7 39 28 1,8 9.0 49,8
82 | Faulschlamm 240 60 0 nein | 32,8 38 29 18 8,8 49,9
83 | Faulschlamm 220 240 O nein | 32,6 38 29 1,8 9.0 49,9
84 | Faulschlamm 240 120 0 nein | 330 3,8 28 18 8,5 50,1
85 | Faulschlamm 240 120 0O nein | 33,0 38 29 1,8 7,8 50,7
86 | Faulschlamm 260 60 O nein | 333 38 28 19 6,8 51,4
87 | Faulschlamm 240 240 0O nein | 332 38 2,8 19 6,7 51,6
88 | Faulschlamm 260 120 0 nein | 33,7 38 27 19 59 52,0
89 | Faulschlamm 220 30 0 nein | 31,5 39 33 1,8 11,0 48,5
90 | Faulschlamm 220 30 0 nein | 31,3 39 3,1 1,8 10,7 49,2
91 | Faulschlamm 220 30 0 nein | 31,1 3,8 3,0 1,9 99 50,3
92 | Faulschlamm 240 30 0 nein | 30,7 3,8 2,7 1,9 94 51,5
93 | Faulschlamm 240 30 0O nein | 30,3 3,6 2,7 1,7 8,5 53,2
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Tabelle A.9.: (Fortsetzung)

Nr Schlammart Pdurc  Tarc  po(COz) Rezi. w(i)nc AG
C H N S 0]
°C min bar g/100 gtm g/100 gtm
94 | Faulschlamm 220 120 O nein | 30,6 36 26 2,0 8.9 52,3
95 | Faulschlamm 240 240 0 nein | 320 36 26 2,1 60 53,7
96 | Faulschlamm 220 120 0O nein | 293 3,5 26 15 973 53,8
97 | Faulschlamm 220 60 0 ja 30,8 3,7 26 1,9 179 53,1
98 | Faulschlamm 220 60 0 ja 304 35 29 1,8 98 51,6
99 | Faulschlamm 220 60 0 ja 31,1 38 30 19 89 51,3
100 | Faulschlamm 220 60 0 ja 308 35 30 19 98 51,0
101 | Faulschlamm 220 60 0 ja 31,3 39 29 19 8,6 51,4
Datenquelle: Danso-Boateng et al. (2015¢)
102 | Primédrschlamm 180 30 0O nein | 37,8 55 4,1 0,0 19,1 33,5
103 | Primdrschlamm 180 60 0O nein | 379 54 38 0,0 18,8 34,1
104 | Primédrschlamm 180 120 0O nein | 382 53 2,8 0,0 16,1 37,7
105 | Primédrschlamm 180 240 0O nein | 383 52 28 0,0 14,6 39,2
106 | Priméarschlamm 200 15 0O nein | 37,7 54 3,1 00 179 35,9
107 | Primdrschlamm 200 30 0O nein | 379 54 3,0 00 174 36,3
108 | Primdrschlamm 200 60 0O nein | 38,0 52 2,8 0,0 18,1 35,9
109 | Primarschlamm | 200 120 0 nein | 38,9 52 27 0,0 15,3 38,1
110 | Priméarschlamm 200 240 0O nein | 392 51 26 0,0 14,1 38,9
Datenquelle: Ekpo et al. (2016b)
111 | Faulschlamm | 250 60 0 nein | 100 14 06 02 64 81.4
Datenquelle: Escala et al. (2013)
112 ‘ Faulschlamm ‘ 202 420 0 nein | 259 4,1 38 12 32,8 32,3
Datenquelle: Gaur et al. (2020)
113 | Faulschlamm 200 30 O nein | 384 52 2,7 1,0 11,9 40,8
114 | Faulschlamm 200 60 0O nein | 39,0 52 2,7 1,0 12,0 40,1
115 | Faulschlamm 200 120 0 nein | 40,1 52 24 1,0 10,7 40,6
116 | Faulschlamm 250 30 0 nein | 41,2 55 20 10 75 42,8
117 | Faulschlamm 250 60 O nein | 395 51 20 1,0 6,1 46,3
118 | Faulschlamm 250 120 0 nein |396 51 23 1,0 69 45,1
Datenquelle: Marin-Batista et al. (2020)
119 | Faulschlamm 180 60 0 nein | 30,8 43 42 1,0 16,8 429
120 | Faulschlamm 210 60 0 nein | 31,8 43 4,1 1,0 149 43,9
121 | Faulschlamm 240 60 0 nein | 32,6 41 4,1 1,1 10,0 48,1
Datenquelle: Ohlert (2015)
122 | Faulschlamm 220 480 0 nein | 279 3,1 2,1 05 13,1 53,3
123 | Faulschlamm 220 480 O nein | 28,1 3,1 23 0,5 13,7 52,3

234




A.13. Literatur- und Versuchsdaten als Datengrundlage fiir Modellbildung

Tabelle A.9.: (Fortsetzung)

Nr Schlammart Jurc Tarc po(CO;z) Rezi. w(i)nc AG
C H N S (0]

°C min bar g/100 gTm g/100 gTm
124 | Faulschlamm 220 480 0O nein | 28,0 3,0 22 0,5 147 51,6
125 | Faulschlamm 220 480 0 nein | 28,0 3,0 22 06 97 56,5
126 | Faulschlamm 220 480 0O nein | 28,1 3,1 24 0,6 143 51,5
127 | Faulschlamm 180 120 0 nein | 306 43 39 1,1 21,6 38,5
128 | Faulschlamm 180 240 0 nein | 290 39 3,6 09 19,2 433
129 | Faulschlamm 180 480 O nein | 272 34 24 0,6 18,5 47.9
130 | Faulschlamm 180 720 0 nein | 272 32 24 06 17,5 49,2
131 | Faulschlamm 200 120 O nein | 304 43 38 1,3 21,1 39,2
132 | Faulschlamm 200 240 0 nein | 27,8 3,6 24 09 17,8 47,5
133 | Faulschlamm 200 480 0 nein | 27,8 33 23 0,6 16,7 49,4
134 | Faulschlamm 200 720 0 nein | 284 34 22 1,1 150 49,9
135 | Faulschlamm 220 120 0 nein | 282 39 27 12 182 45,8
136 | Faulschlamm 220 240 0 nein | 27,6 3,3 24 0,6 145 51,6
137 | Faulschlamm 220 480 0 nein | 290 34 24 12 150 49,0
138 | Faulschlamm 220 720 0 nein | 283 3,3 2,0 1,0 13,6 51,9
139 | Faulschlamm 240 120 0O nein | 27,7 3,5 24 08 18,1 47,5
140 | Faulschlamm 240 240 0 nein | 27,7 32 2,1 1,1 150 50,9
141 | Faulschlamm 240 480 O nein | 27,6 30 19 09 132 53,4
142 | Faulschlamm 240 720 0 nein | 27,5 3,0 1,9 09 12,8 54,0
Datenquelle: Paneque et al. (2017)
143 | Aerobschlamm 200 30 0 nein | 224 3,0 1,6 1,1 10,8 61,1
144 | Aerobschlamm 200 180 O nein | 214 27 14 1,0 11,0 62,5
145 | Aerobschlamm 260 30 0 nein | 21,3 2,6 1,1 1,2 82 65,6
146 | Aerobschlamm 260 180 0O nein | 22,1 2,7 12 1,1 7,2 65,7
147 | Faulschlamm 200 30 0 nein | 233 3,0 25 14 12,8 57,0
148 | Faulschlamm 200 180 0O nein | 23,3 2,7 24 1,5 8.9 61,2
149 | Faulschlamm 260 30 0 nein | 22,5 26 20 1,5 69 64,5
150 | Faulschlamm 260 180 0 nein | 224 25 19 14 57 66,1
Datenquelle: Peng et al. (2016)
151 | Kldrschlamm 180 30 0 nein | 21,2 3,5 1,6 0,7 45 68,5
152 | Kldrschlamm 220 30 0 nein | 19,6 32 1,3 0,6 373 72,0
153 | Kldrschlamm 260 30 0 nein | 243 39 1,6 05 773 62,5
154 | Kldrschlamm 260 60 0 nein | 24,5 3,7 1,6 0,6 45 65,2
155 | Kldrschlamm 260 90 0 nein | 24,1 3,7 1,5 06 81l 62,0
156 | Klarschlamm 260 360 0 nein | 199 32 1,2 0,5 573 69,7
157 | Kldrschlamm 260 480 0 nein | 24,1 3,7 1,5 0,7 10,5 59,5
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Tabelle A.9.: (Fortsetzung)

Nr Schlammart Pdurc  Tarc  po(COz) Rezi. w(i)nc AG
C H N S 0]

°C min bar g/100 gtm g/100 gtm
Datenquelle: Tasca et al. (2020b)
158 | Belebtschlamm 220 85 0 nein | 20,7 3,3 20 08 11,5 61,8
159 | Belebtschlamm 190 240 0 nein | 22,3 3,5 26 09 12,7 58,0
160 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 20,8 34 23 05 124 60,6
161 | Belebtschlamm 220 240 0 nein | 21,0 3,3 20 0,6 11,1 61,9
162 | Belebtschlamm 190 85 0 nein | 21,9 3,8 25 0,7 14,7 56,5
163 | Belebtschlamm 205 163 0O nein | 19,7 3,5 1,8 0,6 12,5 61,9
164 | Belebtschlamm 190 240 0O nein | 20,1 34 21 0,6 12,5 61,2
165 | Belebtschlamm 220 85 0O nein | 22,7 34 2,77 08 11,7 58,7
166 | Belebtschlamm 205 293 0 nein | 223 34 25 08 11,5 59,4
167 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 239 38 27 0,7 11,7 57,3
168 | Belebtschlamm 205 32 0 nein | 236 38 29 0,6 132 56,0
169 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 233 3,6 2,7 06 114 58,3
170 | Belebtschlamm 230 163 0 nein | 226 34 23 06 88 62,3
171 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 233 3,7 2,7 06 11,0 58,8
172 | Belebtschlamm 220 240 O nein | 225 35 27 0,6 9.9 60,9
173 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 229 3,6 29 06 11,5 58,6
174 | Belebtschlamm 180 163 O nein | 22,5 38 30 09 129 57,0
175 | Belebtschlamm 190 85 0 nein | 23,8 39 35 0,7 12,8 554
176 | Belebtschlamm 205 163 O nein | 242 36 33 0,6 125 55,8
177 | Belebtschlamm 205 163 0 nein | 22,1 34 26 05 104 60,9
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Tabelle A.10.: Experimentelle Daten zur HTC von Klidrschlamm aus dieser Arbeit und Literaturangaben fiir die Bil-
dung des kinetischen Modells, Teil 2: Substratbeschaffenheit, Feststoffausbeute und CO,-Ausbeute
aus der Substrattrockenmasse

Nr wo(i) TSo AGy Ys Y(CO,)
C H N S o
/100 gtm g/100gpm | g/100gmm | g/100grm | /100 grm
Datenquelle: Versuchsreihe HP1
11278 41 37 08 152 21,0 48,3 87,8 5,0
21278 4,1 37 08 152 21,0 48,3 82,2 5,0
31278 4,1 3,7 08 152 21,0 48,3 75,0 4,2
41278 4,1 37 08 152 21,0 48,3 80,0 10,1
51278 41 37 08 152 21,0 48,3 72,9 6,9
61278 4,1 37 08 152 21,0 48,3 70,9 6,9
71278 4,1 37 0.8 15,2 21,0 48,3 73,3 6,9
81278 4,1 37 08 152 21,0 48,3 66,9 6,9
91278 4,1 37 08 152 21,0 48,3 73,7 6,9
10 | 27,8 4,1 3,7 0,8 152 21,0 48,3 74,8 5,0
111278 41 37 08 152 21,0 48,3 82,3 6,9
12 1 27,8 4,1 3,7 08 152 21,0 48,3 76,6 6,9
131278 41 37 08 152 21,0 48,3 77,8 6,9
141278 4,1 3,7 08 152 21,0 48,3 91,8 5,0
15278 41 37 08 152 21,0 48,3 92,5 5,0
16 | 27,8 4,1 3,7 08 152 21,0 48,3 81,5 10,1
17 | 27,8 41 37 08 152 21,0 48,3 92,0 6,9
18 1 27,8 4,1 3,7 08 152 21,0 48,3 64,9 6,9
19278 41 37 08 152 21,0 48,3 72,9 6,9
Datenquelle: Versuchsreihe HP2
201296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 77,9
211296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 66,7
22 1296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 85,0
231296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 66,7
241296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 85,0
251296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 61,2
26 1296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 78,0
27 1296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 67,8
28 1296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 78,0
29 1296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 71,0
301296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 70,7
311296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 64,2
321296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 70,7
331296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 68,0
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Tabelle A.10.: (Fortsetzung)

Nr wo (i) TSo AGy Ys Y(COy)
C H N S O
/100 grm g/100gpm | g/100grm | g/100grm | g/100 grm

341296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 71,7

351296 48 42 1,1 20,1 19,2 40,2 71,7
Datenquelle: Versuchsreihe HTS

36 | 30,3 4,7 45 1,3 215 10,0 37,7 62,9

37 1303 47 45 1,3 21,5 30,0 37,7 64,8

381303 47 45 1,3 215 20,0 37,7 63,5

39 1303 47 45 1,3 21,5 10,0 37,7 62,9

40 | 30,3 4,7 45 1,3 215 20,0 37,7 63,5

41 1 30,3 4,7 45 13 215 30,0 37,7 65,7
Datenquelle: Versuchsreihe HS

42 1 30,0 50 46 09 222 16,9 37,4 73,5

43 1 30,0 50 46 09 222 16,9 374 69,2
Datenquelle: Versuchsreihe RES

44 1 40,1 57 45 08 243 20,0 24,6 58,7

45 1 40,1 5,7 45 08 243 20,1 24,6 60,6

46 | 40,1 5,7 45 08 243 20,1 24.6 61,8

47 1 40,1 57 45 08 243 20,0 24,6 62,7

48 | 40,1 5,7 45 08 243 20,0 24.6 62,7

49 | 40,1 5,7 45 08 243 20,0 24,6 60,8

50 | 40,1 5,7 45 08 243 20,0 24.6 61,8

51 140,1 57 45 08 243 20,0 24,6 62,0

521 40,1 57 45 08 243 20,0 24.6 62,6

53 140,1 57 45 08 243 20,0 24,6 60,7

54 1 40,1 57 45 08 243 20,1 24.6 61,5

55140,1 57 45 08 243 20,0 24,6 61,5

56 | 40,1 5,7 45 08 243 20,0 24.6 61,1
Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2020)

57 1333 4,6 40 1,2 202 2,5 36,7 68,0 6,6

58 1333 4,6 4,0 1,2 202 5,0 36,7 72,0 8,3

59 1333 46 40 1,2 20,2 10,0 36,7 75,0 8,5

60 | 333 4,6 4,0 1,2 202 15,0 36,7 74,0 14,5

61 | 333 46 40 12 20,2 17,5 36,7 75,0 13,0

62 1333 46 4,0 1,2 202 20,0 36,7 76,0 10,2

63 333 46 40 1,2 20,2 25,0 36,7 76,0 13,4

64 | 333 4,6 4,0 1,2 202 30,0 36,7 75,0 12,1
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Tabelle A.10.: (Fortsetzung)

Nr wo (i) TSo AGy Ys Y(CO,)
C H N S 0]
/100 grm g/100gpm | g/100 grm | g/100 grm | /100 grm

Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2017)
65365 4,1 53 12 21,1 4,7 31,8 73,4
66 | 36,5 4,1 53 12 21,1 4,7 31,8 56,8

Datenquelle: Becker et al. (2019)
67 | 296 42 3,7 0,1 21,1 15,0 41,3
68 | 296 42 3,7 0,1 21,1 15,0 41,3

Datenquelle: Berge et al. (2011)
69 | 3266 48 55 09 203 20,0 35,9 47,1

Datenquelle: Blohse (2017)
70 | 36,0 53 46 1,2 206 224 32,3 77,0 4,7
71 1 36,0 53 46 1,2 20,6 22,4 32,3 77,8 4,0
72 1360 53 46 1,2 206 224 32,3 72,8 7,3
731360 53 46 1,2 206 22,4 32,3 73,3 7,3
74 1 36,0 53 46 1,2 206 224 32,3 68,7 11,3
751360 53 46 1,2 206 22,4 32,3 69,3 10,0
76 | 36,0 53 46 12 20,6 22,4 32,3 67,8 21,3
77 | 343 48 42 1,5 204 19,3 34,8 73,3 7,3
78 | 343 48 42 1,5 204 19,3 34,8 71,9 7,3
79 | 343 48 42 1,5 204 19,3 34,8 72,2 6,0
80| 343 48 42 15 204 19,3 34,8 70,8 4,7
81343 48 42 15 204 19,3 34,8 64,5 9,3
821343 48 42 15 204 19,3 34,8 71,4 6,7
831343 48 42 15 204 19,3 34,8 68,6 10,7
84 1343 48 42 15 204 19,3 34,8 62,0 7,3
851|343 48 42 15 204 19,3 34,8 61,1 12,0
86 | 343 48 42 15 204 19,3 34,8 67,1 8,0
871343 48 42 15 204 19,3 34,8 69,4 7,3
88 1343 48 42 15 204 19,3 34,8 64,8 8,0
891328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 79,1 3,3
90 | 328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 77,2 3,3
91 | 328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 74,8 6,0
92 1328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 71,8 8,7
93 1328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 72,6 4,7
94 | 328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 74,9 8,7
951328 44 39 1,7 19,2 18,1 38,0 70,4 6,0
9% | 31,3 48 4,1 19 18,0 18,1 39,9 84,2 8,0
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Tabelle A.10.: (Fortsetzung)

Nr wo (i) TSo AGy Ys Y(CO,)
C H N S O
/100 grm g/100gpm | g/100grm | g/100grm | g/100 grm

97 1328 44 39 1,7 19,2 15,0 38,0 70,9 5,7
98 | 32,8 44 39 1,7 19,2 15,0 38,0 71,8 5,7
99 | 328 44 39 1,7 19,2 15,0 38,0 72,3 4,9

100 | 32,8 44 39 1,7 19,2 15,0 38,0 74,6 4,0

101 | 32,8 44 39 1,7 19,2 15,0 38,0 71,6 4,9

Datenquelle: Danso-Boateng et al. (2015c¢)

102 |1 36,6 58 53 0,0 248 4,3 27,5 70,7

103 | 36,6 58 53 0,0 248 4,3 27,5 67,2

104 | 36,6 58 53 0,0 248 4,3 27,5 64,3

105 | 36,6 5,8 5,3 0,0 248 43 27,5 61,9

106 | 36,6 5,8 5,3 0,0 248 4,3 27,5 69,3

107 | 36,6 5,8 5,3 0,0 248 4,3 27,5 66,8

108 | 36,6 5,8 5,3 0,0 248 4,3 27,5 64,1

109 | 36,6 5,8 5,3 0,0 248 4,3 27,5 61,3

110 | 36,6 5,8 53 0,0 248 4,3 27,5 60,5

Datenquelle: Ekpo et al. (2016b)

111]183 29 27 03 146 | 10,0 61,2 | 67,0 2,8

Datenquelle: Escala et al. (2013)

112249 48 39 11 331| 201 323|686

Datenquelle: Gaur et al. (2020)

113 | 40,3 58 4,7 10 194 10,0 28,8 71,5

114 | 40,3 5,8 4,7 1,0 194 10,0 28.8 65,9

115 | 40,3 58 4,7 10 194 10,0 28,8 58,1

116 | 40,3 58 4,7 10 194 10,0 28,8 72,7

117 | 40,3 5,8 4,7 1,0 194 10,0 28,8 66,1

118 | 40,3 58 4,7 10 194 10,0 28.8 57,3

Datenquelle: Marin-Batista et al. (2020)

119 1327 49 51 1,0 154 16,5 40,9 74,2

120 | 32,7 49 51 10 154 16,5 40,9 67,8

121 32,7 49 51 1,0 154 16,5 40,9 51,8

Datenquelle: Ohlert (2015)

122 1295 45 43 1,1 23,0 10,0 37,7 68,8

123 1295 45 43 1,1 23,0 12,0 37,7 68,5

124 1295 45 43 1,1 23,0 14,0 37,7 67,4

125 1295 45 43 1,1 23,0 15,0 37,7 68,3

126 1 29,5 4,5 43 1,1 23,0 17,0 37,7 67,0
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Tabelle A.10.: (Fortsetzung)

Nr wo (i) TSo AGy Ys Y(CO,)

C H N S 0]

/100 grm g/100gpm | g/100 grm | g/100 grm | /100 grm

127 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 72,2
128 | 29,5 4,5 43 1,1 23,0 12,5 37,7 73,3
129 | 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 71,2
130 { 29,5 4,5 43 1,1 23,0 12,5 37,7 68,8
131 | 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 73,8
132 1 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 69,5
133 1295 45 43 1,1 230 12,5 37,7 86,5
134 1 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 71,2
1351295 45 43 1,1 230 12,5 37,7 84,9
136 { 29,5 4,5 43 1,1 23,0 12,5 37,7 70,7
137 | 29,5 45 43 1,1 230 12,5 37,7 71,9
138 1 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 66,7
139 | 29,5 45 43 1,1 230 12,5 37,7 72,2
140 | 29,5 4,5 43 1,1 23,0 12,5 37,7 68,4
141 | 29,5 45 43 1,1 230 12,5 37,7 62,8
142 | 29,5 45 43 1,1 23,0 12,5 37,7 63.3
Datenquelle: Paneque et al. (2017)
143 | 22,8 34 19 1,1 16,8 33,3 54,0 87,0
144 | 228 34 19 1,1 16,8 33,3 54,0 87,0
145 | 22,8 34 19 1,1 16,8 33,3 54,0 82,0
146 | 22,8 34 19 1,1 16,8 33,3 54,0 82,0
147 | 24,5 3,77 32 12 16,7 333 50,7 83,0
148 | 24,5 3,7 32 1,2 16,7 33,3 50,7 79,0
149 | 24,5 3,7 32 12 16,7 333 50,7 76,0
150 | 24,5 3,7 32 1,2 16,7 33,3 50,7 73,0
Datenquelle: Peng et al. (2016)
151 | 25,0 42 49 0,7 153 10,0 49.9 66,2
152 | 25,0 42 49 0,7 153 10,0 49,9 60,6
153 | 25,0 42 49 0,7 153 10,0 49,9 56,2
154 | 25,0 42 49 0,7 153 10,0 49,9 58,5
155 250 42 49 0,7 153 10,0 49,9 59,4
156 | 25,0 4,2 49 0,7 153 10,0 49,9 63,3
157 | 25,0 42 49 0,7 153 10,0 49,9 66,2
Datenquelle: Tasca et al. (2020b)
158 | 27,8 44 45 08 19,6 5,0 43,0 57,6
159 | 27,8 44 45 0,8 19,6 12,0 43,0 62,2
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Tabelle A.10.: (Fortsetzung)

Nr wo (i) TSo AG Ys Y(CO,)
C H N S O
/100 grm g/100gpm | g/100grm | g/100grm | g/100 grm
160 | 27,8 44 45 08 19,6 8,5 43,0 56,1
161 | 27,8 44 45 08 196 5,0 43,0 55,3
162 | 27,8 44 45 08 196 5,0 43,0 58,0
163 | 27,8 44 45 08 196 2,6 43,0 53,0
164 | 27,8 44 45 08 196 5,0 43,0 58,6
165 | 27,8 44 45 08 19,6 12,0 43,0 59,6
166 | 27,8 44 45 08 196 8,5 43,0 57,0
167 | 27,8 44 45 08 19,6 8,5 43,0 56,7
168 | 27,8 44 45 08 196 8,5 43,0 63,2
169 | 27,8 44 45 08 19,6 8,5 43,0 58,9
170 | 27,8 44 45 08 19,6 8,5 43,0 57,2
171 | 278 44 45 08 19,6 8,5 43,0 59,8
172 | 27,8 44 45 08 196 12,0 43,0 61,4
173 | 278 44 45 08 19,6 8,5 43,0 60,8
174 | 27,8 44 45 08 196 8,5 43,0 61,7
175 | 27,8 44 45 08 196 12,0 43,0 68,1
176 | 27,8 44 45 08 196 14,4 43,0 67,8
177 | 27,8 44 45 08 196 8,5 43,0 60,4
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Tabelle A.11.: Experimentelle Daten zur HTC von Klirschlamm aus dieser Arbeit und Literaturangaben fiir die
Bildung des kinetischen Modells, Teil 3: Eigenschaften der urspriinglichen Fliissigphase im Substrat

Nr | CSBy TOCp wro(NHy;) TKNj wr, 0(1)
C H N 0O S

2/lpw 0 2/lpw 0
Datenquelle: Versuchsreihe HP2
24 | 457
25 | 39,8
26 | 43,1
27 | 40,6
32 | 46,1
33 | 39,7
34| 429
35| 37,7
Datenquelle: Versuchsreihe RES
47 | 62,8
48 | 739
50 | 42,0
51| 628
52| 739
54 | 42,0
55| 628
56 | 739
Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2020)
57 2,1 0,66 1,65 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
58 2,1 0,66 2,02 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
59 2,1 0,66 2,74 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
60 2,1 0,66 3,08 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
61 2,1 0,66 3,17 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
62 2,1 0,66 3,73 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
63 2,1 0,66 4,37 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
64 2,1 0,66 5,26 1,46 | 0,66 0,08 0,05 0,70 0,00
Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2017)
65 1,8 0,46 1,34 1,49 | 0,46 0,07 0,15 0,82 0,01
66 1,8 0,46 1,34 1,49 | 0,46 0,07 0,15 0,82 0,01
Datenquelle: Blohse (2017)
97 9,1 3,87 0,62 3,07 1,03
98 9,1 3,87 0,62 3,07 1,03
99 9,1 3,87 0,62 3,07 1,03
100 9,1 3,87 0,62 3,07 1,03
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Tabelle A.11.: (Fortsetzung)

Nr | CSBy TOC, wio(NH,) TKN, wro(i)
C H N

g/lpw 0 2/lpw 0

101 9,1 3,87 0,62 3,07 1,03
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Tabelle A.12.: Experimentelle Daten zur HTC von Klirschlamm aus dieser Arbeit und Literaturangaben fiir die
Bildung des kinetischen Modells, Teil 4: Eigenschaften der urspriinglichen Fliissigphase im Substrat

Nr | pHpw | CSB TOC w(NH;) TKN wi (1)
C H N (0] S
- g/lpw g/lpw

Datenquelle: Versuchsreihe HP1
1 7,96 | 59,2

2 58,2
31 799 | 657
41 831 | 40,8
5|1 7.85 | 50,0
6| 8,12 | 482
7 52,3
8| 804 | 542
9 54,9
10| 7,97 | 63,6
11 8,12 | 56,1
12 | 827 | 523
13 8,14 | 52,2
14 | 8,06 | 67,6
15| 7,71 | 61,5
16 | 831 | 452
17 66,1
18 | 823 | 554

19 | 8,17 | 49,6
Datenquelle: Versuchsreihe HP2
20 | 7,02 | 737
21 7,11 | 64,1
22| 7,00 | 69,4
23 | 7,34 | 655
24| 7,13 | 972
25| 7,36 | 88,5
26 | 7,18 | 90,2
27 | 7,54 | 8373
28 | 826 | 743
29 | 7,10 | 64,0
30| 6,81 | 69,2
31 7,31 | 60,8
32 692 | 934
33| 7,20 | 825
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Tabelle A.12.: (Fortsetzung)

Nr | pHpw | CSB TOC w(NH,;) TKN wr (i)
C H N 0 S
- /lpw g/lpw
341 691 | 920
35| 743 | 76,5
Datenquelle: Versuchsreihe HT'S
36 | 741 302 11,7 1,51 2,36
371 795 | 87,1 348 448 17,56
38| 7,84 | 61,0 23,0 3,04 5,12
391 7,79 | 300 114 1,53 238
40 | 7,81 | 46,7 248 297 442
41 8,05 | 86,9 36,7 4,54 7,63
Datenquelle: Versuchsreihe HS
42 60,7
43 60,7
Datenquelle: Versuchsreihe RES
44
45 | 582 | 672
46 | 5,75 | 100,5
47 | 577 | 118,2
48 | 5,86 | 128,8
49 | 582 | 672
50 | 5,77 | 100,5
51 5,95 | 118,2
52 128,8
53 67,2
54 100,5
55 118,2
56 128,8
Datenquelle: Aragén-Bricefio et al. (2020)
57| 17,90 9,6 3,6 1,65 2,11 | 36 039 046 3,62 0,12
58 7,80 | 149 7,0 202 272 70 081 099 553 0,20
59| 8,10 | 24,1 10,0 2,74 4,17 | 10,0 1,30 1,50 6,14 0,23
60 | 8,10 | 33,3 123 308 463|123 1,51 1,77 7,81 0,31
61 8,10 | 355 13,7 3,17 489 | 13,7 1,72 1,99 8,72 0,34
62 | 820 | 443 16,2 3,73 573 | 16,2 2,15 2,06 10,06 0,31
63 | 830 | 532 199 437 659|199 255 281 11,78 0,45
64 | 830 | 72,3 298 526 8,06 (298 359 387 18,17 0,62
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Tabelle A.12.: (Fortsetzung)

Nr | pHpw | CSB  TOC w(NH;) TKN wi(i)
C H N O S
- g/lpw g/lpw

Datenquelle: Aragén-Briceiio et al. (2017)
65| 7,14 | 13,0 4,6 1,70 2,07 | 46 059 1,15 2,797 0,22
66 | 8,08 | 122 49 1,69 2,19 | 49 047 047 0,78 0,13

Datenquelle: Berge et al. (2011)
69 | | 100 38

Datenquelle: Blohse (2017)
701 690 | 794 32,1 2,80 8,30 | 22,8 5,92
71 7,10 | 79,4 31,8 2,80 820 | 22,5 5,80
721 7,50 | 78,7 31,0 3,50 870|239 6,57
73| 740 | 78,7 31,0 3,50 8,90 | 23,6 6,69
741 7,80 | 80,8 313 4,10 9,20 | 25,7 7,30
751 7,80 | 80,8 30,8 4,10 9,00 | 25,5 7,19
76 | 830 | 86,5 279 8,90 | 22,7 6,95
77 1 8,10 | 659 24,6 330 8,50 | 194 6,52
78 | 820 | 76,7 26,5 3,70 9,10 | 21,1 7,08
79 1 8,00 | 758 254 9,30 | 21,7 7,55
80 | 8,00 | 72,8 264 9,40 | 22,8 7,75
81 850 | 67,3 23,6 4,10 8,60 | 20,7 7,19
82 | 820 | 67,3 244 450 9,70 | 21,2 7,88
83 | 8,10 | 63,0 24,7 4,30 940 | 21,0 7,61
84 | 820 | 664 228 9,00 | 21,0 7,72
8 | 890 | 67,1 233 9,10 | 20,7 7,71
86 | 820 | 61,8 225 5,00 9,60 | 21,0 8,15
87| 8,60 | 59,1 220 530 9,70 | 20,6 8,31
88 | 8,10 | 62,1 21,6 9,50 | 21,0 8,34
89 | 7,80 | 633
90 | 7,50 | 65,8 24,2 3,50 8,80 | 19,2 6,74
91 8,10 | 63,8 249 3,50 20,2
92 | 8,00 | 635 232 4,10 8,00 | 20,3 6,54
93 | 8,00 | 592 21,6 4,30 8,00 | 19,7 6,67
94| 8,00 | 683 233 390 7,60 | 20,7 6,36
95| 7,70 | 58,1 203 9,20 | 19,9 8,13
9% | 740 | 63,6 21,6 4,80 8,80 | 19,2 7,07
97 | 7,60 | 60,5 22,6 7,40 | 20,5 6,38
98 | 7,90 | 60,0 230 7,50 | 20,4 6,39
99 | 790 | 61,3 237 7,80 | 21,1 6,62
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Tabelle A.12.: (Fortsetzung)

Nr | pHpw | CSB  TOC w(NH,) TKN wr (i)
C H N

- /lpw g/lpw

100 | 7,70 | 604 23,5 7,80 | 20,7 6,53

101 7,90 | 62,1 23,6 0,67 7,70 | 21,3 6,61

Datenquelle: Danso-Boateng et al. (2015¢)

102 20,4 5,1

103 20,6 6,5

104 20,9 7,3

105 21,6 10,1

108 20,5 5,4

109 20,8 6,7

110 21,0 9,6

Datenquelle: Ekpo et al. (2016b)

111 7,70 ‘ 62,4 10,79 18,61

112 | 40,6

Datenquelle: Gaur et al. (2020)

113 51,4 18,6

114 52,5 11,4

115 452 18,3

116 48,0 22,7

117 45,8 11,5

118 430 124

Datenquelle: Marin-Batista et al. (2020)

119 | 7,40 | 56,2 28,8 4,90 8,1

120 | 7,90 | 61,5 283 5,20 8

121 890 | 539 259 6,30 8,7

Datenquelle: Ohlert (2015)

122 25,1 2,71 4,10

123 29,6 3,06 5,01

124 32,8 3,61 541

125 37,2 321 591

126 38,8 421 6,21

128 28,9 2,03 4,00

129 31,8 2,30 4,50

130 31,8 2,50 4,70

131 29,8 1,90 3,40

132 35,3 2,20 4,30
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Tabelle A.12.: (Fortsetzung)

Nr | pHpw | CSB  TOC w(NH;) TKN wi(i)
C H N O S

- g/lpw g/lpw

133 32,7 2,50 4,80

134 22,5 2,70 4,80

135 32,9 2,10 391

136 30,7 245 470

137 28,6 2,80 4,60

138 21,8 3,10

139 34,0 240 490

140 31,0 2,84 4,60

141 27,1 336 4,60

142 25,6 357 450

Datenquelle: Paneque et al. (2017)

143 | 6,50

144 | 6,50

145 | 6,50

146 | 6,50

147 | 6,70

148 | 6,20

149 | 6,30

150 | 6,40
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