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Problemstellung und Zielsetzung der Arbeit

1. Problemstellung und Zielsetzung der Arbeit

Nach dem hauptsachlich durch nationale Férderinstrumente ausgelésten Biogasboom in den
Jahren nach 2000 ist die installierte Engpassleistung der Biogasanlagen in Osterreich seit 2007
nur mehr leicht angestiegen [1]. Europaweit sollen bis zum Jahr 2020 mindestens 20 % des
Energieverbrauchs durch erneuerbare Energiequellen gedeckt werden (EU-Richtlinie
2009/28/EC; [2]), ein ambitioniertes Ziel verglichen mit dem aktuellen Anteil von 8,5 % [3].
Grundsétzlich wirde das vorhandene Potential an Biomasse fir die Biogaserzeugung allerdings
in den n&chsten Jahren einen deutlichen Ausbau im Bereich Biogas erlauben.

Aufgrund der regionalen Investitionsstrukturen und der von Natur aus dezentralen
Energieerzeugung, ist die Biogasproduktion derzeit ein Uberwiegend lokaler Markt in l&ndlichen
Gebieten. Dementsprechend weist die Mehrzahl der Biogasanlagen installierte Leistungen des
Biogas-Verstromungsaggregats unter 500 MW, aus. Die Realisierung von GroRanlagen Uber
1 MW installierter elektrischer Leistung gestaltet sich aufgrund des aus der nahen Umgebung zu
deckenden Substratbedarfs und der Notwendigkeit eines optimalen Standortes mit ausgereiften
Gasverwertungskonzepten als schwierig. Wahrend bei der Verstromung hohe Abwérmemengen
anfallen, fur die aus Grinden der Wirtschaftlichkeit Verwertungskonzepte gefunden werden
mussen, ist die Erzeugung von Biomethan als Erdgasersatz durch einen hohen
Aufbereitungsaufwand und dementsprechend hohe Kosten gekennzeichnet. Viele Biogasanlagen
kédmpfen daher mit wirtschaftlichen Verlusten bzw. produzieren Biogas und Strom zu hdéheren
Kosten, als sie durch die garantierten Einspeisetarife erlésen. Die Grinde dafir sind neben den
oben angefuhrten verfahrensbedingten Nachteilen der Biogasverwertung auch in den hohen
Substratkosten durch den Konkurrenzkampf auf dem Markt fir Biomasse zu suchen.

Daneben existiert aber noch ein weiterer, wesentlicher Punkt, der flr einen erfolgreichen Betrieb
von Biogasanlagen essentiell ist: wie fUr jede andere verfahrenstechnische Anlage auch muissen
bereits in der Projektierungsphase von Biogasanlagen fundierte Uberlegungen hinsichtlich
Standortwahl, technischer Prozessgestaltung sowie Anlagenbilanzierung und
Verfahrensoptimierung angestellt werden, um nicht in ein wirtschaftliches Desaster zu laufen. Die
tendentiell negative Einschatzung der weiteren Entwicklung des Marktes durch
Biogasanlagenbetreiber selbst [4] und die angespannte wirtschaftliche Lage vieler Biogasbetriebe
zeigt, dass diese ingenieurwissenschaftlichen Grundforderungen durch die Entwicklung der
Biogasbranche aus dem vorwiegend landwirtschaftlichen Bereich vor allem zu Beginn des
Biogasbooms teilweise straflich vernachléssigt wurden.

Vor dem Hintergrund gesetzlich geforderter Bioquoten, der Treibhausgasdiskussion und dem
CO,-Emissionshandel sowie der Forderung nach neuen Konzepten flr Abwarmenutzung und
Stoffkreislaufschlieungen im Sinn der oft zitierten ,Nachhaltigkeit”, sind industrielle Betriebe auf
der standigen Suche nach Konzepten zur Einbindung erneuerbarer Technologien in bestehende
Industrieprozesse. Der hohe thermische Energiebedarf der Zement- und Baustoffindustrie wird
durch stetig steigende Mengen an Ersatz- bzw Sekundéarbrennstoffen gedeckt, wobei die Nutzung
von Abwarme dieser energieintensiven Produktionsanlagen vor allem im Niedertemperaturbereich
<100°C ein viel diskutiertes Thema der Baustoffindustrie darstellt.
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Im Rahmen der vorliegenden Arbeit soll auf einer fundierten ingenieurwissenschaftlichen Basis
die Grundlage fur die Umsetzung einer értlichen Kopplung von Biogasanlagen und bestehenden
industriellen Produktionsanlagen z.B. der Baustoffindustrie geschaffen werden. Durch diesen
Anlagenverbund kann Biogas als erneuerbare Energiequelle in direkter Umgebung zur
Grundstoffindustrie produziert und als Brennstoff thermisch verwertet werden, wodurch die
Biogaserzeugung von einer rein agrarischen Betrachtungsweise weg in ein industrielles Umfeld
gefuhrt und dort integrativ eingebunden wird. Dazu soll neben der Klarung der technischen
Rahmenbedingungen ein abhangig vom Standort individuell anpassbares Modell zur Beurteilung
der Wirtschaftlichkeit und der Stoff- und Energieflisse im Anlagenverbund entwickelt werden,
welches eine rasche Beurteilung potentieller Standorte hinsichtlich der lokalen Umsetzbarkeit
erméglicht.

Die Kombination von Biogasanlagen mit konventionellen industriellen Anlagen z.B. der
Baustoffindustrie kann zu einer Entscharfung der oben angefihrten Probleme im Bereich
Biogasproduktion durch Schaffung eines integrativen Anlagenverbunds beitragen. Mittels einer
direkten Nutzung von unaufbereitetem Rohbiogas als Brennstoff und der SchlieBung von Stoff-
und Energiekreisldufen durch auftretende Synergieeffekte in einem Anlagenverbund kénnen
6konomische und dkologische Vorteile im Vergleich zu konventionellen, autonom betriebenen
Biogasanlagen erzielt werden. Die Kombination von Biogasanlagen mit energieintensiven,
konventionellen Industrieprozessen der Baustoffherstellung wie Zement- und Kalkwerken kann
vorwiegend als Konzept fur Biogasanlagen Uber 1 MW,-Leistung durch einen geringeren
Investitionsbedarf bei der Gasverwertung den Kostendruck deutlich senken. Zusatzlich wird der
mogliche Transportradius flr Substrate erhéht, wodurch das vorhandene Biomassepotential
besser genutzt werden kann.

Die vorliegende Arbeit konzentriert sich auf die Kopplung von Biogasanlagen und Zementwerken,
um von einem Grundkonzept ausgehend eine spéatere Ausweitung auf Anlagen der
Baustoffindustrie  im  Allgemeinen zu  schaffen. Dazu wird eine umfassende,
ingenieurwissenschaftliche Betrachtung des beschriebenen Ansatzes durch theoretische
Berechnungen sowie experimentelle und wirtschaftliche Untersuchungen angestellt und mit
anlagentechnischen Konzepten vereint, um alle wesentlichen verfahrenstechnischen
Gesichtspunkte fur die Umsetzung dieses neuartigen Anlagenverbunds zu beleuchten.

In diesem Sinne erfolgt im ersten Teil der Arbeit eine eingehende Darstellung der
Biogaserzeugung sowie der Technologie und des Rohstoffeinsatzes einer Biogasanlage mit
Schwerpunkt auf Osterreich und Europa. Dabei wird auf die dem Stand der Technik
entsprechenden, anlagentechnischen Gestaltungsmdglichkeiten und die aktuell vorherrschenden
Gasverwertungspfade eingegangen, um im Vergleich dazu die Vorteile eines Verbundsystems
aufzeigen zu kdnnen. Nach einer Darstellung des Zementprozesses folgen im zweiten Tell
zunadchst eine Beschreibung des Verfahrenskonzeptes von kombinierten Anlagen sowie
theoretische und experimentelle Analysen zu den folgenden Schwerpunkten, welche die
wesentlichen Vorteile einer Kopplung von Biogasanlagen und Zementwerken darstellen:
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- Theoretische Berechnungen zum Einsatz von Rohbiogas im Zementprozess,
Verbleib von H,S, NH; und Siloxanen sowie resultierende CO,-Einsparungen

- Erhebung und energetische Bilanzierung eines Anlagenverbunds Biogasanlage/Zementwerk
im Vergleich zu konventionellen Biogasanlagen; Quantifizierung und Nutzung von
(Niedertemperatur-)Abwarmequellen eines Zementwerks

- Experimentelle und technologische Entwicklung eines Aufbereitungsverfahrens fur Garreste
zur  Gewinnung eines  konzentrierten, ammoniumhaltigen  FlUssigprodukts  fir
Entstickungszwecke

Auf Grundlage dieser Ergebnisse wird ein individuell anpassbares Prozessmodell zur
6konomischen und o&kologischen Beurteilung des Verbundsystems Biogasanlage/Zementwerk
entwickelt (BioZem-Modell), welches einen Vergleich von konventionellen Biogasanlagen mit
gekoppelten Anlagen ermdglicht. Mit diesem Tool und den Erhebungen bezlglich Biogas- und
Abwarmenutzung bzw. Garrestverwertung werden die Grundlagen fir eine standortspezifische
Beurteilung der Wirtschaftlichkeit und technischen Umsetzbarkeit eines Verbundsystems aus
Biogasanlagen und Zementwerken geschaffen.

Seite 7 von 188



Einleitung

2. Einleitung

In den folgenden Kapiteln wird ein Abriss Uber die Grundlagen und die Entwicklung der
Biogasbranche im Allgemeinen gegeben, bevor anhand aktueller Zahlen und Umfragen der
Biogassektor in der Steiermark, Osterreich und Europa dargestellt und analysiert wird.

2.1. Entwicklung der Biogasbranche

Die Bildung von Methan ist ein natlrlicher Prozess, welcher ablauft, wenn organisches Material
(,Biomasse®) in feuchter Umgebung unter Luftabschluss bzw. Abwesenheit von Sauerstoff
(,anaerob®) zersetzt wird. Der schrittweise Abbau erfolgt durch Gruppen von vergesellschafteten
Mikroorganismen, welche dadurch Energie zur Aufrechterhaltung ihres Metabolismus gewinnen.
In der Natur findet sich Methan unter anderem als Sumpf- und Grubengas und wird z.B. im
Verdauungstrakt von Wiederkduern oder auch in gefluteten Feldern flir den Reisanbau gebildet
[5]. Erdgeschichtlich gehéren Methanbakterien zu den altesten Lebewesen, die bereits existierten,
als die Erde noch nicht die heutige sauerstoffhaltige Atmosphare aufwies [6].

Bei der Umsetzung von organischem Material bildet sich ein Gasgemisch, welches aus Methan,
Kohlendioxid und Spurengasen besteht und als ,Biogas* bezeichnet wird. Die flr die Erzeugung
von Biogas in technischen Anlagen eingesetzte Biomasse wird ,Substrat genannt. Unter die
Bezeichnung ,Biogas* fallen heute landwirtschaftlich und gewerblich erzeugtes Biogas sowie Klar-
und Deponiegas. Holzgas wird zumeist nicht als Biogas bezeichnet, ist aber auch biogenen
Ursprungs. [7]

Der Prozess der Bildung von Biogas wird als ,Biomethanisierung“ oder ,Garung“ bezeichnet.
Unter dem oft in diesem Zusammenhang als Synonym fir Gérung verwendeten Begriff der
~Fermentation” wird heutzutage abweichend von der urspringlichen Definition nach PASTEUR
(,Fermentation, c’est la vie sans l'air*) die Gesamtheit aller aeroben und anaeroben, technischen
Bioreaktionen verstanden. Die Garung ist streng genommen ein Teilbereich der Fermentation und
lauft ausschliellich anaerob ab. Reaktoren, in denen solche biotechnologischen Prozesse
ablaufen, werden als ,Fermenter” bezeichnet.

Die ,anaerobe Zersetzung“ als natlrlicher Vorgang wird im Gegensatz zu Fermentations-
prozessen wie der alkoholischen Garung von der Menschheit erst in neuerer Zeit gezielt zur
Produktion eines Energietrégers bzw. zur Abwasserreinigung eingesetzt. Wissenschaftler wie
Alessandro Volta beschéftigten sich zwar schon im spéaten 18. Jahrhundert mit Sumpfgas, erst im
Jahr 1800 aber wurde die chemische Struktur von Methan erstmals von Dalton, Henry and Davy
beschrieben und im Jahr 1821 von Avogadro endgultig als CH,4 festgelegt. 1884 versuchte Louis
Pasteur erfolgreich aus Pferdedung Biogas herzustellen, wobei es ihm gelang, aus einem
Kubikmeter Dung bei 35°C 100 | Methan zu erzeugen. Seinen Berechnungen nach hétte bei
dieser Produktionsrate die Stralenbeleuchtung der Stadt Paris vollstdndig mit Biogas aus
Pferdedung betrieben werden kénnen — der erste Schritt zur Nutzung erneuerbarer Energietrager
war getan. [9]
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Einleitung

In den folgenden Jahrzehnten lagen die Anwendungsbereiche der Vergarung organischer
Substanz vor allem im Bereich der Abwasserreinigung. In Deutschland galt Karl Imhoff als Pionier
der Abwassertechnik, der mit seinen Entwicklungen (Imhoff-Tank) den Grundstein flr die
moderne Abwasserbehandlung legte. Er war es auch, der in den 1940er-Jahren die Nutzung von
landwirtschaftlichen Abféllen und Gille zur Biogasproduktion propagierte. Ab ca. 1950 wurden in
Deutschland rund 50 Biogasanlagen gebaut. Gleichzeitig wurden auch weltweit Anstrengungen
unternommen, die biologischen und chemischen Vorgange wahrend der Vergérung besser zu
verstehen. Obwohl 1955 aufgrund des niedrigen Olpreises nahezu alle Biogasanlagen in
Deutschland geschlossen wurden, kam es in den 60er-Jahren zu Durchbriichen im Bereich der
|dentifikation von Methanbakterien und deren optimalen Lebensbedingungen. Erst mit der Olkrise
stieg der Bedarf an alternativen Energiequellen wieder und Biogas bekam vor allem im
landwirtschaftlichen Bereich eine neue Chance. Die geénderte Energiegesetzgebung der EU
zusammen mit nationalen Férderprogrammen fur Strom aus Biogas sorgte fUr einen regelrechten
Boom der Branche in den Jahren nach 2000. Gleichzeitig wurden die Anlagen immer gréer und
stieen in den MW-Bereich (installierte elektrische Leistung) vor. [5]

Generell wird der Landwirtschaft neben der kommunalen Erzeugung von Biogas bei der
Abwasserreinigung in Klaranlagen (Faultirme) das gréfite Potential zur Biogasbereitstellung
zugesprochen. Der Trend geht dahin, die Landwirte unabhangiger von Lebensmittelpreisen zu
machen und ihnen die Mdglichkeit einer zuséatzlichen Einnahmequelle als Wéarme- und
Stromlieferanten in einem nationalen Energieverbundsystem zu geben. Diese Entwicklungen
zeigen sich in nahezu allen europdischen Staaten, wobei neuerdings tendenziell die Einspeisung
von Biogas in bestehende Erdgasnetze anstelle einer Verstromung in den Vordergrund tritt. [5]

2.2. Biogasproduktion in Europa, Deutschland, Osterreich und der
Steiermark

2006 wurden in den 27 Mitgliedsstaaten der Europdischen Union laut AEBIOM rund 250 PJ
Energie in Form von Biogas produziert [3]. Dieser Wert wurde bis zum Jahr 2009 auf rund
348,5 PJ gesteigert. Mit diesem Biogasoutput wurden insgesamt 25.170 GWh Strom erzeugt
(~90 PJ/a) und ins Netz eingespeist. Aulerdem wurden 7,26 PJ als Abwérme an Fernwdrme-
netze und externe Verbraucher abgegeben. [8]

Besonders in Deutschland wird der Anbau von Energiepflanzen stark geférdert, weshalb
Deutschland auch die fUhrende Biogasnhation in Europa ist und flr praktisch die Halfte des
europaischen Energie- und Stromoutputs aus Biogas im Jahr 2009 verantwortlich zeichnet
(1893 MW installierte Leistung, 175,4 PJ Energie in Form von Biogas produziert). [8]

In Abbildung 1 wird die Entwicklung der Leistung von als Okostromanlagen anerkannten
Biogasanlagen in Osterreich vom Jahr 2001 an dargestellt. Es zeigt sich der durch die EU-
Gesetzgebung bereits erwahnte Boom der Branche in den Jahren nach 2000, wobei die Mehrzahl
der Anlagen in den Jahren 2004/2005 in Osterreich in Betrieb gingen und die installierte Leistung
von unter 10 MW auf rund 80 MW rasant zunahm. In den Jahren nach 2005 ist nur noch ein
leichter Anstieg in der Anzahl und installierten Leistung der Anlagen zu beobachten.
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Abbildung 1 — Entwicklung der Leistung anerkannter Biogasanlagen in Osterreich (2001 bis 2010) [1]

Im ersten Quartal des Jahres 2005 waren laut Okostrombericht 298 Anlagen mit einer installierten
Leistung von 71,31 MW als Okostromanlagen anerkannt. Legt man fir 2005 mittlere
Volllaststunden der Anlagen von 7200 h zugrunde und berUcksichtigt einen Wirkungsgrad von
30 % fur die Verstromung, so ergibt sich rechnerisch eine produzierte Energiemenge von 5,6 PJ
und eine eingespeiste Strommenge von 540 GWh in Osterreich Anfang 2005 (vgl. Tabelle 2) [9].

Laut einer Studie der European Biomass Association (AEBIOM) wurden 6sterreichweit im Jahr
2009 6,7 PJ Energie in Form von Biogas produziert (ohne Deponiegas), woraus rund 638 GWh
an Strom erzeugt und ins Netz eingespeist wurden. [8]

Ende 2010 waren laut aktuellem Okostrombericht 360 Biogasanlagen mit einer gesamten
Leistung von 102,59 MW in Osterreich anerkannt (Tabelle 1). Unter denselben Randbedingungen
wie in der obigen Rechnung fur 2005 ergeben sich flur 2010 ein zur Biogasproduktion genutztes
Potential von rund 8 PJ/a und eine eingespeiste Strommenge von rund 740 GWh/a.

Die durchschnittliche GréRe einer Biogasanlage betrug 2010 286 kW. Die Mehrheit (90 %) der
Anlagen hatte eine Leistung bis 500 kW. Diese stellen mit insgesamt 71 MW auch gleichzeitig
69 % der Leistung bereit, nur 3 Anlagen sind gréRer als 1 MW. [1]

Tabelle 1 - Leistung und Anzahl anerkannter Biogasanlagen in Osterreich (Stand: 31.12.2010) [1]

Bundesland Leistung [MW] Anzahl
Niederosterreich 38,95 102
Steiermark 19,54 53
Oberésterreich 15,95 79
Burgenland 12,33 28
Kérnten 6,55 35
Vorarlberg 3,56 33
Tirol 3,43 18
Salzburg 2,29 12
Wien - -
Kumuliert 102,59 360
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Es ist deutlich zu erkennen, dass vor allem aufgrund der agrarischen Strukturen Niederdsterreich
hinsichtlich Zahl und Leistung der Biogasanlagen fuhrend ist. Steiermark und Oberdsterreich
folgen auf den Platzen zwei und drei, wobei sich eine ahnlich grofie installierte Leistung in der
Steiermark auf eine geringere Anzahl Anlagen verteilt, d.h. dass diese im Schnitt deutlich gréRer
dimensioniert sind als Biogasanlagen in Oberdsterreich.

Fur die Steiermark ergibt sich auf Basis einer installierten Leistung von 19,54 MW eine aus
Biogas produzierte Energiemenge von insgesamt 1,4 PJ und eine eingespeiste Strommenge von
135 GWh fir das Jahr 2010.

Tabelle 2 zeigt einen Vergleich der erwahnten Studien auf regionaler, I&nder- und europaweiter
Ebene und gibt einen Uberblick Uber aktuelle und vergangene Daten zur Energiebereitstellung
aus Biogas.

Tabelle 2 - Vergleich der bei der Biogasproduktion entstehenden Energiemengen

Stmk. Osterreich  Osterreich  Osterreich Dtid. EU-27
2010 2005 2009 2010 2009 2009
Quelle E-Control; [1] E-Control; [1]  AEBIOM,; [8] E-Control; [1]  AEBIOM; [8] AEBIOM; [8]
Zahl d-['?”'age” 53 298 - 360 4 984 -
installierte
Leistung 19,54 71,31 - 102,59 1893 -
[MW]
produzierte
Strommenge 135" 540* 638 740" 12 562 25170
[GWh]
produzierte
Energiemenge in 1,4* 5,6 6,7 8* 175,4 348,5
Form von Biogas
[PJ]
davon
Abwirmemenge - - 0,44 - 1,28 7,26
[PJ]

* Berechnung anhand installierter Leistung, Basis 7200 Volllaststunden und 33 % Wirkungsgrad der Verstromung
2.3. Biogaspotential in Europa, Osterreich und der Steiermark

Eine genaue Abschéatzung der vorhandenen Biogaspotentiale wird durch die unterschiedlichen
Annahmen der jeweiligen Modelle, mit denen diese Abschatzungen durchgefihrt werden,
erschwert.

Fur die EU-27 wird far das Jahr 2020 ein Biogaspotential von 1040 PJ/a aus Reststoffen (ohne
gemischte Siedlungsabfélle) und ca. 950 PJ/a aus Energiepflanzen veranschlagt (Gesamt:
1990 PJ/a). Dabei ist ein Anbau auf 10 Millionen Hektar von Energiepflanzen mit einem Ertrag an
Frischmasse von 40 t/ha*a unterstellt [10]. Eine Studie der European Biomass Association
(AEBIOM) geht davon aus, dass in Europa 2020 ein Potential von 980 PJ aus Energiepflanzen
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und etwa 260 PJ aus Gllle (bei 35 % Nutzungsanteil), gesamt also 1230 PJ nutzbares
Biomassepotential im Jahr 2020 zur Verflgung stehen werden. Zahlt man sonstige
landwirtschaftliche Reststoffe, Bioabfall und Klarschlamm dazu, so wird von einem Potential von
1620 PJ/a ausgegangen [3]. Das tats&chlich nutzbare Potential fur 2020 bewegt sich europaweit
also im Bereich zwischen 1500 und 2000 PJ/a.

Fur Osterreich unterscheiden z.B. HOFMANN et al. (2005) auf Basis einer Nutzbarkeitsschatzung
zwischen technischem (theoretischem) bzw. erschlieRbarem technischem Potential, welches
grundsatzlich geringer als das technische ist, da auch Nutzungskonkurrenzen berUcksichtigt
werden. Dieses mittlere erschlieBbare technische Potential der Biogaserzeugung aus
organischen Reststoffen wird 6sterreichweit auf 11,5 PJ/a, das Potential der Produktion von
Biogas aus Energiepflanzen auf 10,8 PJ/a geschéatzt. Gesamt ergibt sich daraus ein
erschlieBbares Biomassepotential zur Biogaserzeugung von 22,3 PJ/a bzw. 6194 GWh/a (vgl.
Abbildung 2). [9]

Vorarlberg ]

Wien D tzbares Biogaspotenzial: 22,3 PJ/a
3 Bl biochemisch
Salzburg | m Nawaro
E ungenutztes Biogaspotenzial: 16,7 PJ/a
Tirol | [I dbiochemisch

B Nawaro

L

Kiarnten

Burgenland 7-_“

Steiermark

Oberésterreich

Niederésterreich |

0 5

les Bi ial in PJ/a

Abbildung 2 — ErschlieRbares Biogaspotential in Osterreich nach Bundeslandern [9, 11]

Nach einer Berechnung von AMON (1998) belduft sich das in Osterreich kurzfristig technisch
nutzbare Rohstoffpotential zur Biogaserzeugung auf 5665 GWh/a bzw. 20,4 PJ, ein Wert, der in
etwa dem von HOFMANN et al. geschétzten Potential entspricht. [12]

Fur die Steiermark gehen HOFMANN et al. von einem Potential von rund 2,9 PJ/a (~ 800 GWh/a)
aus (vgl. Abbildung 2). In der Biogaspotentialstudie flr das Land Steiermark herausgegeben vom
LandesEnergieVerein Steiermark (LEV; [13]) wird ein kurzfristig verflgbares Energiepotential flr
Biomasse zur Biogasproduktion von 3025 GWh/a angeflihrt, ein Wert, der das von HOFMANN et
al. fur die Steiermark geschatzte Potential bei weitem Ubersteigt. Allerdings wird in der LEV-
Studie samtliches Grunland, welches nicht zur Produktion von Futter fur die Tierhaltung bendtigt
wird, als Biomassequelle herangezogen, ohne Nutzungskonkurrenzen zu berlcksichtigen.
Abzuglich dieser Quelle (1271 GWh; [13]) ergibt sich fur die Steiermark ein geschéatztes Energie-
potential von 1753 GWh/a, welches aber immer noch deutlich Uber den von HOFMANN et al.
angegebenen Werten liegt und in keinem sinnvollen Verhéltnis zum 6sterreichweit geschatzten
Potential steht.
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In Tabelle 3 werden die geschatzten, technisch nutzbaren Potentiale an Rohstoffen flur die
Biogasproduktion gegenlbergestellt.

Tabelle 3 - Geschitzte, technisch nutzbare Biogaspotentiale fiir Steiermark, Osterreich und Europa

Stmk. Stmk. Osterreich  Osterreich EU27 EU27
2005 2005 1998 2005 2020 2020
HOFMANN et HOFMANN et TRAHN et al;
LEV; [13] AMON: [12] AEBIOM:; [3]
al.; [9] al.; [9] [10]
Biogaspotential
aus - 46 - 10,8 950 980
Energiepflanzen
[PJ]
Biogaspotential _ - - - - 260
aus Gille [PJ]
Biogaspotential
aus Reststoffen - 6,3 - 11,5 1040* 380
[PJ]
gesamtes
Biogaspotential 29 10,9 204 223 1990 1620
[PJ]
gesamtes
Biogaspotential 800 3025 5665 6200 ~553.000 ~ 450.000
[GWh]

* Gllle in Reststoffen eingerechnet
2.4. Vergleich der Produktionsdaten mit dem Biogaspotential

In Europa betréagt der Nutzungsgrad 2009 in etwa 21,5 % des fur das Jahr 2020 prognostizierten
Biomassepotentials, wobei Deutschland den Hauptteil daran tragt und vor allem in den
osteuropéischen Landern starke Wachstumsraten des Biogasmarktes in den n&chsten Jahren zu
erwarten sind.

Das genutzte Biogaspotential in Osterreich wurde auf Grundlage eines Potentials von 21,35 PJ
(Mittelwert aus AMON und HOFMANN et al.) demnach von rund 26 % im Jahr 2005 auf etwa 37 %
im Jahr 2010 ausgebaut. Dieser Ausbau wirkt sich aufgrund von Nutzungskonkurrenzen stark auf
die in den letzten Jahren zu beobachtende, steigende Preisentwicklung von Substraten aus.
Dennoch bleiben auch im Jahr 2010 knapp 2/3 des technisch fur die Biogaserzeugung
einsetzbaren Potentials ungenutzt.

FUr die Steiermark wuirde sich flr das Jahr 2010 ergeben, dass je nach zugrunde gelegter
Potentialschatzung entweder ca. 48 % (nach HOFMANN et al.) oder lediglich 13 % (nach LEV) des
zur Verfugung stehenden Biomassepotentials flr die Biogaserzeugung ausgeschdpft wurden.
Vermutlich wird der tatsachlich erzielte Nutzungsgrad zwischen diesen beiden angesiedelt sein.
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2.5. Nutzungskonkurrenzen

Der Anteil von Biogas an der Energieerzeugung wird im Vergleich zu fossilen Energietragern
aufgrund des prognostizierten Substitutionspotentials in den néchsten Jahren weiter zunehmen,
wobei beim Ausbau der Biogasproduktion vor allem hinsichtlich der Substratbereitstellung
Nutzungs- bzw. Flachenkonkurrenzen zu erwarten sind.

Die verstérkte Verwendung von Biomasse fir die energetische Nutzung ruft die Nachfrage nach
land- und forstwirtschaftlichen Rohstoffen sowie Nebenprodukten, Reststoffen und Rickstanden
hervor. FUr die Biogasproduktion werden vorwiegend feuchte Biomassen nachgefragt. Wahrend
fur eine dezentrale Produktion von Biogas vor allem tierische Exkremente und Reststoffe unter
derzeitigen Rahmenbedingungen gunstig erscheinen, ist die groRtechnische, zentrale Produktion
von Biomethan unter Verwendung von Energiepflanzen als effektiver einzuschatzen. Grinde
dafir sind in der komprimierten Quellstruktur der Biomasse, der héheren Energiedichte von
Energiepflanzen und in logistischen Aspekten zu suchen. [10]

Die Ausweitung des Energiepflanzenanbaus wiederum kann regional Konkurrenzen in Bezug auf
die verfugbare landwirtschaftliche Anbauflache hervorrufen. Besonders viehstarke Regionen sind
gekennzeichnet durch eine hoéhere Biogasanlagendichte und somit durch einen hd&heren
Substratbedarf. Vor dem Hintergrund des angesprochenen verstarkten Einsatzes von
Energiepflanzen ist in solchen Regionen auch mit einer héheren Konkurrenz zwischen dem
Energiepflanzen- und dem Nahrungs- bzw. Futtermittelanbau zu rechnen. [10]

Der Wahl des Standortes einer neuen Biogasanlage kommt deshalb herausragende Bedeutung
zu, wobei diese derzeit vorwiegend aufgrund logistischer Aspekte (Transportkosten) und im
Hinblick auf die Substratverfligbarkeit getroffen wird.
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3. Die Biogasbranche in Osterreich

Auf den folgenden Seiten soll der aktuelle Stand der Biogasbranche in Osterreich dargestellt und
relevante Informationen zu Verfahrensparametern, Substrateinsatz und Nutzungspfaden
angefihrt werden, um die im Kapitel 5 ,Stand der Technik im Bereich Biogas" beschriebenen
Gestaltungsméglichkeiten fir Biogasanlagen und die verschiedenen Nutzungspfade in einen
nationalen Kontext zu setzen.

3.1. Verfahrensparameter 6sterreichischer Biogasanlagen

Im Jahr 2008 wurden in einer branchenweiten Umfrage die wichtigsten Verfahrensparameter
Osterreichischer Biogasanlagen erhoben (Tabelle 4). [4]

Tabelle 4 - Verfahrensparameter 6sterreichischen Biogasanlagen 2008; nach Tragner et al. [4]

Verfahrensparameter Auswabhl Prozent
Vergadrungsverfahren Nassvergarung 97 %
Fermenteranzahl / -art 1 Hauptfermenter, 1 Nachfermenter 66 %

nur 1 Hauptfermenter 25 %

Ausfiihrung Beton 80 %
Hauptfermenter Stahl 15 %
Ausfiihrung Beton 97 %
Nachfermenter Stahl 4%
Hauptfermentertyp stehend 81 %
liegend 17 %

Nachfermentertyp stehend 90 %
liegend 9%

Beschickung kontinuierlich (6fter als alle 4 h) 67 %
Hauptfermenter diskontinuierlich (weniger als einmal alle 4 h) 33%
Ruhrwerk Paddel- oder Haspelriihrwerk 48 %
Tauchmotor-Propellerrithrwerk 45 %

Beheizung Wandheizung 72 %
Hauptfermenter Externer Warmetauscher 13 %
Prozesstemperatur mesophil 62 %
thermophil 33%

Gérrestlager offen 40 %
geschlossene Bauweise 36 %

gasdichte Membranabdeckung 15 %

Gasspeicher Niederdruckspeicher 51 %
Gasdom 27 %

Folienspeicher 1%

BHKW-Typen Gasaggregat 81 %
Zindstrahlaggregat 13 %

Biogasnutzung Verstromung und Warmeproduktion 79 %
nur Stromproduktion 14 %

nur Warmeproduktion 4%

Verfahrensparameter ésterreichischer Biogasanlagen
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3.2. Substrateinsatz

Die Auswertung der Rohstoffbilanzen von 200 der 341 Biogasanlagen, die 2009 in Osterreich als
Okostromanlagen anerkannt waren, wurde von der E-Control im Okostrombericht 2010
veréffentlicht und ergab, dass in Summe an diesen Anlagen 287.753 Tonnen Gllle und Mist,
885.228 Tonnen weitere landwirtschaftliche Produkte und 362.135 Tonnen andere Stoffe, wie
Speisereste, Bioabfall usw. eingesetzt wurden. [14]

Molke, Permeast, Spilwasser

Grassilage 5,51%
Bioabfall/Speisereste 7,09% Rindergiille
8,70% [ 5,28% Sudangras Pressschnitzel
0,
Rest 2,74% . 1,74%
Schweinegiille (" 5,03%

N\, (Zucker)hirse inkl Hirsesilage
1,49%

9,29%

| Weitere

Luzerne
1,01%

k. >
N o
\_// \ﬁoggen GP-Silage
Maissilage 3,83%
45,10% '

Abbildung 3 - Mengenverteilung der Substrate von &sterreichischen Biogasanlagen (2009); [14]

Bei den landwirtschaftlichen Reststoffen macht Maissilage mit 45 % den gréRten Teil am
Rohstoffeinsatz aus, gefolgt von Grassilage mit 7 % und Roggen-Ganzpflanzen - Silage mit 4 %.
Bei Gulle und Mist hat Schweinegulle mit © % den gréRten Anteil am Rohstoffeinsatz, gefolgt von
Rindergulle mit 5 % und Rindermist mit 3 %. Bei den anderen Stoffen machen Bioabfélle und
Speisereste mit 8 % den gréRten Teil aus. Gulle und Mist haben auf Grund ihres geringen
spezifischen Energiegehaltes mit rund 4 % allerdings einen wesentlich geringeren Anteil an der
Energieerzeugung als ihr Massenanteil darstellt. Aus den 45 Masseprozent Mais wird immerhin
ein Anteil von 60 % der gesamten, in Form von Biogas bereitgestellten, Energie gewonnen. [14]

In der betrieblichen Praxis arbeiten die meisten Biogasanlagen mit Substratmischungen mehrerer
Stoffgruppen, wobei vorwiegend Gulle als Grundsubstrat eingesetzt wird. In ihrer Erhebung aus
dem Jahr 2008 kommen TRAGNER et al. zu folgenden Schltssen [4]:

Lediglich 15 % aller Biogasanlagen werden ausschlieRlich mit Energiepflanzen wie Maissilage,
Grassilage oder Grunschnitt versorgt. Etwa gleich haufig (14 %) wird auf eine reine Versorgung
mit Lebensmittelriickstdnden oder tierischen Exkrementen zurtickgegriffen. In Summe setzen
e 77 % der Befragten Energiepflanzen als Substrate ein (62 % Silomais, 41 % Grassilage,
22 % Grunschnitt)
e 73 % auch tierische Exkremente (48 % Rindergulle, 29 % Schweinegulle, 15 % Hudhner-
mist) und
e 40 % auRerdem biogene Ruckstande aus der Lebensmittelindustrie.
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Abbildung 4 zeigt die 2008 in ¢sterreichischen Biogasanlagen eingesetzten Substratmischungen
im Detail.

M nur Energiepflanzen

B nur tierische Exkremente
40%

9%
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‘ Hnur Lebensmittelrickstande
© Energiepflanzen und tierische
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‘ mEnergiepflanzen und
Lebensmittelriickstande
3%
19% - 8%

B tierische Exkremente und
Lebensmittelrickstande

M Energiepflanzen und tierische
Exkremente und
Lebensmittelriickstande

Abbildung 4 — Verwendete Substratarten in dsterreichischen Biogasanlagen 2008 [4]

3.3. Biogasnutzungspfade

In der Betreiberbefragung von TRAGNER et al. wurden auch die Pfade der Biogasnutzung
erhoben, welche sich wie folgt darstellen (Abbildung 5): [4]

mnur Verstromung

W nur Warmeproduktion
A%
B ¥erstromung und Warmeproduktion
79%
Verstromung und Warmeproduktion und
Netzeinspeisung
13%
7 HVerstromung und Warmeproduktion und
Biogas-Tankstelle
1% B Verstromung und Warmeproduktion und
lf?,% Netzeinspeisung und Biogas-Tankstelle
B keine Angabe

Abbildung 5 - Nutzungspfade von Biogas in Osterreich [4]

Das gewonnene Biogas wird in fast allen Fallen (79 %) zur Verstromung und zur gleichzeitigen
Warmeproduktion genutzt. In der Studie befinden sich bereits zwei Biogastankstellen und drei
Anlagen mit Einspeisung von Biogas in an das 6ffentliche Netz. Derzeit bedient sich 1 % der
Betreiber sogar der Mdglichkeit, das erzeugte Gas (nach der Aufbereitung auf Erdgasqualitat) in
das offentliche Gasnetz einzuspeisen und zuséatzlich eine Biogastankstelle zu betreiben. Eine
ausschlie3liche Verwendung zur Verstromung (14 %) oder Warmeproduktion (4 %) findet nur
vereinzelt statt. Die drei an das offentliche Gasnetz angeschlossenen Biogasanlagen flhren
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jeweils unterschiedlich groze Anteile (20, 50 und 100 %) ihrer Biogasgesamtproduktion dem
Gasnetz zu. Da sich auch die Gesamtertrdge verschieden gestalten, werden je nach Anlage ca.
6 m°, 15 m® bzw. 100 m® Biogas pro Stunde in das Erdgasnetz eingespeist. Jahrlich ergibt dies
eine Menge von etwa 919.000 m® aufbereitetem Biomethan, die von diesen drei Anlagen
eingespeist wird. Von den zwei in Osterreich vorhandenen Biogastankstellen ist eine derzeit noch
nicht in Betrieb. Die andere hat eine Leistung von 25 kg Biomethan pro Stunde oder 200.000 kg
CH,4 pro Jahr. Die Auslastung liegt derzeit, aufgrund der geringen Anzahl von Gasfahrzeugen, nur
bei ca. 20 %. [4]

3.4. Aktuelle Situation am Biogassektor in Osterreich

Im folgenden Kapitel soll die aktuelle Situation bzw. die Probleme am Biogassektor in Osterreich
aufgezeigt werden, wobei zunachst auf die Hauptproblematiken eingegangen wird, um
anschlieRend eine zusammenfassende Beurteilung der aktuellen Situation abgeben zu kénnen.

Gasverwertung mittels Kraft-VWarme-Kopplung

Die frihen landwirtschaftlichen Biogasanlagen wurden primar zur Geruchsverminderung von
Gillle, Vermeidung von Emissionen (NHs) bzw. Dingerwertverbesserung errichtet. Okonomisch
gesehen waren diese Anlagen auch unter BerUcksichtigung des anfallenden Biogases meistens
unwirtschaftlich und von hohen Férderungen abhangig. Die Mitverwertung von Co-Substraten
verbessert zwar die Wirtschaftlichkeit landwirtschaftlicher Biogasanlagen aufgrund der zuséatzlich
erlésten Abfall-Behandlungsbeitrage, fuhrt aber rasch zu unerwinschten landwirtschaftlichen
L<Abfallentsorgungsanlagen®. In diesem Spannungsfeld konnten erst durch die garantierten Strom-
Einspeisetarife sowie Fdrderungen fur die Biogasnutzung in Kraft-Warme-Kopplungssystemen
Verbesserungen bei den ékonomischen Randbedingungen erzielt werden. [15]

Der aus der Energieumwandlung gewonnene Strom (30 — 38 % der im Gas gebundenen
chemischen Energie) wird je nach AnlagengréfRe und Netzanbindungsmoglichkeit entweder direkt
oder Uber einen Trafo in das &ffentliche Stromnetz eingespeist. Ein geringer Teil der BHKW-
Abwarme dient der Beheizung der Fermenter. Da die elektrischen Wirkungsgrade bei gréRerer
BHKW-Leistung besser sind, fuhrt diese Entwicklung zu einer effizienteren Verstromung. Im
Sinne der bestmdéglichen Ausnutzung der eingesetzten Ressourcen ist es aber sinnvoll, auch die
bei der Verstromung anfallende Warme zu nutzen. Nicht zuletzt wegen ihrer dezentralen Lagen
stellt die wirtschaftliche Nutzung der Abwarme aber mangels Absatzméglichkeiten flr
Biogasanlagen oft ein kaum zu bewaéltigendes Problem dar. [16]

In Osterreich wurde im Jahr 2008 laut einer Befragung von TRAGNER et al. die Abwérme vor allem
zur Eigenversorgung von Haus und Hof (72 % der Betreiber) verwendet. Gut die Haélfte nutzt die
abfallende Wéarme darlber hinaus als Prozesswarme fur die Industrie (55 %), wohingegen nur
35 % sie als Fernwaérme verwerten. Nur 1 % erklarte, die Abwarme gar keiner Verwertung
zuzufihren. Die produzierte Warmemenge ist zumeist um ein vielfaches héher als der Bedarf bei
ausschlie3licher Eigenverwertung und als Prozesswarme fur die Biogasanlage erforderlich ist. [4]
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Um die tats&achlich einer Nutzung zugefuhrte Abwarmemenge auf Biogasanlagen beurteilen zu
kénnen, erhoben STENULL et al. [17] im Jahr 2009 aus einer Betreiberumfrage die folgenden
Anteile der inner- und aulierbetrieblichen Warmenutzung (Abbildung 6).
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Abbildung 6 - Anteile der inner- und aulRerbetrieblichen Warmenutzung an der erzeugten
Gesamtwarmemenge (Fermenterheizung nicht beriicksichtigt) (STENULL et al. 2009; [17])

Es zeigte sich, dass in den untersuchten Anlagen durchschnittlich nur knapp 30 % der erzeugten
Gesamtwarme genutzt wurden, wobei bei gréBeren Anlagen tendenziell eine auBerbetriebliche
Warmenutzung im Vordergrund stand und diese im Schnitt deutlich mehr Abwérme einer Nutzung
zufhrten. Innerbetrieblich wurde die Warme bei kleinen Anlagen vor allem in den eigenen
Wohnh&usern und Aufenthaltsrdumen genutzt, danach folgten die Beheizung der Betriebsrdume
sowie des Stalls und die Substrattrocknung. AuBerbetrieblich dominierte ebenfalls die
Warmeversorgung von Wohnhdusern mittels Warmenetzen, bei steigender AnlagengréfRe
nahmen generell die Abgabe der Wéarme an &ffentliche Versorger, die Holztrocknung sowie der
Verkauf an unterschiedliche Industrie- und Gewerbebetriebe zu. Im Schnitt konnten die
Anlagenbetreiber 2009 fur ihre verkaufte Wéarme 3 ct/kWhy, erlésen. [17]

TRAGNER et al. kommen in ihrer Umfrage zu dem Schluss, dass das Potential der (kommerziellen)
Abwarmenutzung auf Biogasanlagen bislang nicht ausreichend genutzt wird, eine Aussage, die
bei Betrachtung der Daten von Stenull et al. nur bestéatigt werden kann. [4, 17]

Die Versorgung von nahe gelegenen Industrieanlagen oder die Nutzung als Fernwérme stellen
daher wertvolle MaRnahmen zur effizienten Warmenutzung dar. In Deutschland werden
beispielsweise immer haufiger Biogasanlagen in dicht besiedelten Gebieten gebaut, um die
Abwarme méglichst zentral vor Ort nutzen zu kénnen. Eine Alternative dazu ist die Aufstellung
von zentralen (GroR-)BHKWSs fern von der Biogasanlage méglichst nahe zum Wéarmeabnehmer.
Diese arbeiten aufgrund der BaugréRe mit hdheren Wirkungsgraden und kénnen durch mehrere
dezentrale Biogasanlagen versorgt werden. So kénnen auch die Wéarmeverluste und die
Investitionskosten fur Fernwdrmenetze reduziert werden. Bei den Anlagen mit Kraft-Warme-
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Kopplung sollte jedenfalls die Abwarmenutzung stets genau begutachtet werden. Auch
hinsichtlich der Wirtschaftlichkeit muss eine vollstandige Warmenutzung, auch wahrend der
Sommerzeit, gefordert werden. [4]

Einspeisung von Biogas ins Erdgasnetz

Bei der Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz ist die Rentabilitédt der Gasaufbereitung auf
Erdgasqualitat aufgrund der Vielzahl an Prozessschritten und Zusatzeinrichtungen nur bei einem
hohen Gasdurchsatz gegeben. Es kann davon ausgegangen werden, dass sich die Aufbereitung
ab einer Gasproduktion von 250 Nm?3/h lohnt, wobei nur wenige diesbezlgliche Erfahrungen
vorliegen. Wird Biogas ins Netz eingespeist entfallt zwar das kostspielige BHKW, aber gleichzeitig
wird ein Aggregat (Heiz-/Dampfkessel) zur Prozesswarmeversorgung der Biogasanlage selbst
bendtigt [18]. Auch hier ist die Wirtschaftlichkeit eng an das Anlagenkonzept und die
Betriebsweise geknlpft und sollte im Vorfeld bzw. im Zuge der Anlagenplanung genauestens
gepruft werden.

Garrestverwertung

Ein weiteres Problem, welches eng mit der Verwertung von Co-Substraten zur Steigerung des
Biogasertrages einhergeht, ist die Problematik der Verwertung der Garreste, wobei die
Verwertungswege maRgeblich von der Qualitdt der eingesetzten Materialien bestimmt werden.
Wahrend in landwirtschaftsorientierten, kleineren Biogasanlagen, der Garrest in den meisten
Fallen ohne weitere Behandlung als Dunger direkt auf die Felder ausgebracht werden kann,
erfordern gréRere Vergarungsanlagen durch den Einsatz landwirtschaftsfremder Co-Substrate
meist differenzierte Verwertungswege (Hygienisierung, Kompostierung, Trocknung, Additive).
Grundsatzlich durfen Gérrickstdnde nur ausgebracht werden, wenn sie den Bestimmungen der
Dungemittelverordnung hinsichtlich der Zusammensetzung und sachgerechter Angabe der
Inhaltsstoffe entsprechen. Das gilt auch fur die Ausbringung auf betriebseigenen Flachen. Beim
Einsatz von Co-Substrate muss neben den Hygienebestimmungen auch darauf geachtet werden,
dass der zusatzliche Nahrstoffeintrag die landwirtschaftlichen Ausbringungskapazitaten nicht
Ubersteigt. Weil zu unglnstigen Zeitpunkten ausgebrachte Géarrickstdnde eine schlechte N-
Wirkung zeigen und zu Nitratbelastungen des Sickerwassers flhren kdénnen, muissen die
Garrickstande gelagert werden. Ublicherweise wird dafir eine Lagerkapazitdt von mindestens
sechs Monaten angesetzt. Bei sehr unglnstigen Witterungsverhéltnissen (z. B. langen
Winterperioden), wenigen Fruchtarten mit gleichzeitig wenigen Ausbringterminen, sind gréere
Lagerkapazitaten erforderlich. [19]

Substratpreise

Der durch nationale Férderinstrumente ausgeldste Anstieg in der Anzahl und installierten Leistung
von Biogasanlagen bedingt gleichzeitig eine Steigerung in der Nachfrage nach geeigneten
Substraten, welche sich teilweise von reinen Abfallstoffen hin zu Wertstoffen entwickelt haben.
Den Gesetzen des freien Marktes folgend fuhrt die erhdhte Nachfrage auch zwangslaufig zu einer
erhéhten Preislage dieser Substrate. Aufgrund der Entwicklungen der letzten Jahre am
Substratmarkt (vor allem bei Nachwachsenden Rohstoffen = NaWaRos) ist der Preis fur die
Rohstoffe zur Biogasproduktion ein wesentlicher Faktor und beeinflusst stark den wirtschaftlichen
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Betrieb von Biogasanlagen. Da eine Deckung des Rohstoffbedarfs aus eigener Produktion meist
nur bei kleineren Anlagen moglich ist, missen Betreiber meist in der Umgebung bzw. auf dem
Markt geeignete Substrate einkaufen und stehen somit im betrieblichen Wettbewerb mit anderen
Biomassenutzern.

Bestehende NaWaRo-Anlagen wurden bisher in der Regel flr die Fermentation von Mais
optimiert, weil dieser als Einzelkultur eine hohe Flachenproduktivitdt aufweist, wodurch
Alternativen als Substrat flr Biogasanlagen betriebswirtschaftlich kaum in Betracht kommen. Mais
weist unter den aktuellen Bedingungen auch deshalb groRe Vorzige auf, weil er sich durch eine
relativ hohe Energiedichte auszeichnet und auch Uber Entfernungen von 15 — 20 km noch
transportwurdig ist. Die Nutzung von Biomasse mit geringerer Energiedichte z. B. Aufwilchse von
Zwischenfrichten oder Gullle ist hingegen wegen des geringeren Energiegehalts nur dann
sinnvoll, wenn diese in einem Umkreis von 5 — 10 km um den Fermenter herum anfallen [20]. Die
spezifischen Substratkosten pro kWh installierter elektrischer Leistung bewegten sich laut
STENULL et al. im Jahr 2009 in der GréRenordnung von ca. 480 bis 570 €/kWh, und Jahr
(Erhebung fur Baden-Wurtemberg). Diese hatten somit den gréRten Anteil an den jéhrlichen
betriebs- und verbrauchsgebundenen Kosten (sonstige Kosten z.B. Versicherung, Personal,
Strom, Betriebsmittel 168 — 246 €/kWhg*a). FUr das am meisten eingesetzte Substrat Silomais
betrugen die Kosten im Schnitt 28 €/t Frischmasse fur eigenen Silomais und 29 €/t Frischmasse
fur zugekauften Mais frei Anlage. [17]

Je nach Substratart und -abnahmemenge koénnen die Preise bzw. Erlése, z.B. bei der
Verwendung von Abféllen als Co-Substrate, stark schwanken und muissen deshalb Gegenstand
einer genauen Planung sein. Derzeit wird meist versucht, die Rohstoffversorgung einer Anlage
durch langerfristige Liefervertrdge Uber Jahre hinweg sicherzustellen, vor allem da bei Biogas-
anlagen kurzfristige Anderungen in der Substratzusammensetzung nur bedingt méglich sind.

Beurteilung der aktuellen Situation am Biogassektor in Osterreich

Aus den genannten Griinden ist die derzeitige Situation der Biogasbranche in Osterreich sehr
gespannt. Beinahe jeder zweite Anlagenbetreiber gab laut TRAGNER et al. im Jahr 2008 an,
bislang einen Verlust durch die Investition in eine Biogasanlage erlitten zu haben. Laut Befragung
traf das vor allem Anlagen ab einer GréRe von 250 kW,,. Nahezu ein Drittel der Betreiber erwog
deshalb eine Stilllegung der Anlage. Die betroffenen Betriebe lagen vor allem in Nieder- und
Oberdsterreich, da sich deutliche Unterschiede in Bezug auf den Standort bzw. die jeweiligen
Bundesléander ergaben. Am erfolgreichsten arbeiteten die landwirtschaftlichen Betriebe bis
100 kW, wobei besonders Tirol und Vorarlberg als ertragreichste Standorte benannt werden
konnten, zumal dort zu einem sehr hohen Anteil der Substrate selbst produziert wurden. In
Salzburg, Niederdsterreich und der Steiermark zeigte sich eine sehr hohe Unzufriedenheit. [4]

Aus den Ergebnissen dieser Umfrage lasst sich die derzeitige Situation in der Biogasbranche gut
ablesen. Hohe Rohstoffpreise und eine erhebliche Nachfrage an NaWaRos geféhrden die
Existenz von Anlagen mit einer geringen Selbstversorgung. Weitere Griinde fur die angespannte
Lage sind schlechte Warmenutzungsgrade und die nicht kostendeckende Vergttung fur Strom,
die vielen Biogasanlagen keinen wirtschaftlichen Betrieb erlaubt. Aulzerdem flhrt mangelndes
Know-how bei vielen Anlagenbetreibern meist zu einem nicht optimalen Betrieb der
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Biogasanlage. In diesem Punkt kdnnte die Effizienz durch technische und ingenieur-
wissenschaftliche Betreuung und Beratung teilweise erheblich gesteigert werden. Eine ungewisse
Rechtslage stellt ein weiteres Hindernis fur langfristige Planung sowohl in der Bauindustrie als
auch bei den Anlagenbetreibern dar und sorgt, nebst der Ubermafig hohen Burokratie bei
Bewilligungen, fur Unmut und Resignation bei den Betreibern und Investoren. [4]

Nicht zu unterschétzen ist die aufgrund zahlreicher Vorfélle in jungster Zeit deutlich gesunkene
Akzeptanz fur Biogasanlagen in der Bevdlkerung, die vor allem Geruchsemissionen beflrchten
und nicht selten von vornherein negativ gegen eine geplante Anlage eingestellt sind und zu
teilweise drastischen MaRnahmen des zivilen Ungehorsams greifen. Eine konsequente
Aufklarung und transparente Vorgehensweise bei Planung und Errichtung einer Biogasanlage ist
deshalb unbedingt anzuraten.

Laut TRAGNER et al. hatte 2009 nur ein Drittel der Befragten wieder in eine Biogasanlage
investiert, wobei Biogasanlagenbetreiber, die ausschlielich oder in hohen Anteilen
Energiepflanzen als Substrate benutzten, sich Gberdurchschnittlich hdufig gegen eine neuerlichen
Investition aussprachen. Dies ist ein neuerlicher Hinweis darauf, dass die Substratpreise eine
entscheidende Rolle fur die Wirtschaftlichkeit von Biogasanlagen spielen. Von nahezu allen
Befragten wurde die aktuelle Lage der Biogasbranche negativ eingeschatzt. Dieses Ergebnis
Uberrascht nicht, sondern reprasentiert die desolate Lage des Biogas-Sektors in Osterreich. [4]

Im folgenden Kapitel werden die fur diese Arbeit relevanten mikrobiologischen und
biochemischen Grundlagen der Biogasproduktion in einfacher Form vorgestellt bzw. festgehalten.
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4. Grundlagen des anaeroben Abbaus von organischem Material

Mikroorganismen haben wie alle Lebewesen das Bestreben ihre Lebensfunktion aufrecht zu
erhalten und sich zu vermehren. Dazu sind Energie und Baustoffe erforderlich, die beide u.a.
durch die Umsetzung von organischer Substanz gewonnen werden. Die Umsetzung erfolgt
grundséatzlich von hochmolekularen, energiereichen Stoffen in niedermolekulare, energiearme
Produkte, wobei die bei der Reaktion frei werdende Energie von den Mikroorganismen entweder
chemisch gespeichert (Bildung von ATP) oder als Wéarme frei wird. Der wesentliche Unterschied
zwischen dem aeroben und dem anaeroben Abbau eines Substrates besteht in der Hohe des
Energiegewinns, den die Organismen aus dem Stoffwechselschritt erzielen. Wahrend beim
aeroben Abbau von Glukose insgesamt - 2870 kJ/mol entstehen, von denen AG® = - 1100 kJ/mol
als freie Energie fur die Bildung von 38 ATP zur Verfugung stehen, wird bei der anaeroben
Vergarung der Energieinhalt Uberwiegend in Biogas Uberflhrt. Den Organismen bleiben als
Energiegewinn nur AG® = - 58 kJ/mol, die die Bildung von lediglich 2 ATP erméglichen. [6] Im
anaeroben Bereich missen die Mikroorganismen also mit wenig Energie auskommen, weshalb
im Vergleich zum aeroben Abbau dieser Umsetzungsprozess extrem energieeffizient ist [21] und
kaum Abwarme erzeugt wird, welche z.B. bei der Kompostierung zu einer selbststandigen
Temperaturerhéhung in den Mieten flhrt. Beim anaeroben Abbau muss allerdings Uber externe
Warmequellen der fur die Mikroorganismen optimale Temperaturbereich aufrechterhalten werden.

Der groRte Teil der Energie der verstoffwechselten Substrate bleibt beim anaeroben Abbau im
Biogas erhalten, lediglich 3 — 10 % des umgesetzten Kohlenstoffs werden zur Neubildung von
Biomasse genutzt. Im Vergleich dazu werden beim aeroben Abbau ca. 50 % des Kohlenstoffs zur
Biomasseneubildung verwendet, wobei kein verwertbares Biogas entsteht (Abbildung 7). [22]

Aerober Abbau Anaerober Abbau
CH4/COzZ
coz (Biogas)
50% a0%
C-Fracht C-Fracht
100% 100%
< 10%
Bicmasse Eiomasse

Abbildung 7 — Kohlenstoff-Bilanz bei vollstandigem aeroben und anaeroben Abbau; nach [22]

Die geringe Biomasseneubildung, welche eine ideale Entsorgung biogener Abfallstoffe ermdglicht
und eine fast vollstdndige Speicherung der Energie der Ausgangsstoffe im Produkt erlaubt, stellt
gleichzeitig hohe Anforderungen an die Gestaltung kontinuierlicher Prozesse, da fir den
Stoffumsatz eine ausreichende Bakterienkonzentration im Reaktor aufrechterhalten werden muss.
Die Generationszeiten der obligat anaeroben Methanbakterien liegen im Bereich von 5 —
15 Tagen, wohingegen aerobe Mikroorganismen wie z.B. Escherichia coli lediglich 20 Minuten fur
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eine Zellverdoppelung bendtigen. Daher durfen bei Reaktorsystemen, die Uber keine
Biomasseruckhaltung verfligen, hydraulische Verweilzeiten von 10 — 15 Tagen nicht
unterschritten werden, da sonst die Methanbakterien aus dem Reaktor ausgewaschen werden
und der Prozess zum Erliegen kommt. Die geringe Wachstumsgeschwindigkeit hat auch zur
Folge, dass bei Praxisanlagen eine relativ lange Startphase von bis zu drei Monaten benétigt
wird, sofern die fur eine volle Anlagenleistung erforderliche Impfschlammmenge erst gebildet
werden muss. [22]

Tabelle 5 — Generationszeiten verschiedener Mikroorganismen; nach [22]

Anaerobe Mikroorganismen

Saurebildende Bakterien

Bacterioides <24 h
Clostridien 24 -36h
Acetogene Bakterien 80-90h

Methanogene Bakterien
Methanosarcina barkeri 5-15d

Methanococcus ca.10d

Aerobe Mikroorganismen

Escherichia coli 20 min.
Belebtschlamm 2h

Der Vorgang der Vergarung von biogenen Roh- und Reststoffen ist ein komplexer, mehrstufiger,
mikrobieller Prozess, an dem unterschiedlichen Bakteriengruppen (Bakterien und Archaeen)
beteiligt sind, welche teilweise in syntropher Wechselbeziehung stehen und unterschiedliche
Milieuanspriche aufweisen [7]. Nach dem aktuellen Stand des Wissens lauft der vollsténdige
anaerobe Abbau von polymeren Stoffen bis zum Methan in vier Stufen (Abbildung 8):

Wasserstoff,
Kohlendioxid

CO; +4 HOD

CHy + 2 H,0

Hydrogenotrophe
Archaeen

Hochmolekulare Geldste
und polymere Monomere und Organische Essigsaure

Substanzen - Polymere - Séuren, Alkohole, (Acetat) - = CH, + CO;

Ammonium, Sulfid S .
Kohlohydrato, Fotiy Amincsaueen. langhattige CH,COD- +H* -
Proteing Fotisisuran, Zucker

Acidogene Acetogene Acetoklaslische

Exoenzyme Bakterien Bakterien Archaeen
- Hydrolyse > Acidogenese —»< Acetogenese »<4— Methanogenese —»

Abbildung 8 — Schema des anaeroben, methanogenen Abbaus von organischem Material; nach [23]
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Der anaerobe Abbau von organischem Material beginnt mit der Hydrolyse. In dieser Phase
werden ungeldste, biogene Polymere biochemisch unter Anlagerung von Wasser in
niedermolekulare Verbindungen gespalten. Die Hydrolyse erfolgt mittels von Bakterien
abgesonderten Exoenzymen, welche das ungeldste, partikulare Material angreifen kénnen [24].
Dabei werden komplexe Makromolekile wie Kohlenhydrate (z.B. Starke), Fette und Proteine in
kirzere Spaltprodukte (Oligomere, Monomere) wie Zucker, Aminosduren und Fettsduren
umgewandelt. Die Hydrolyse der meisten Biopolymere bendtigt von wenigen Stunden
(Kohlenhydrate) bis hin zu einigen Tagen (Proteine, Lipide). Dabei entstehen das sogenannte
Hydrolysegas (Wasserstoff und Kohlendioxid) sowie der wesentliche Teil der organischen Sduren
und Alkohole. Der Vorgang der Enzymproduktion ist fur die beteiligten Mikroorganismen zunachst
mit Energieaufwand verbunden. Nachdem ein Energiegewinn erst in den nachfolgenden
Abbauschritten (Acidogenese) erfolgte, werden beide Schritte weitgehend von denselben
Mikroorganismen durchgefihrt und sind technisch nicht zu trennen. [21]

In der Acidogenese oder Versduerung entstehen aus den Produkten der Hydrolyse
niedermolekulare organische Sauren (Fettsduren) und Alkohole. AuRerdem entstehen mit Acetat,
Wasserstoff und Kohlendioxid bereits Ausgangsprodukte fur die Methanbildung [24]. Beim Einsatz
von veresterten Olen/Fetten (z.B. Rapsél) und proteinreichen Substraten (z.B. Kleegras) ist zu
beachten, dass bereits in dieser Phase aus den darin enthaltenen Schwefelverbindungen
Schwefelwasserstoff bzw. aus Stickstoffverbindungen Ammoniak entstehen, die flir Mensch,
Umwelt und den Prozess selbst toxisch werden koénnen. Ein verstarktes Auftreten der
Abbauprodukte aus der Acidogenese d.h. Propionsdure (C3-Verbindung), Isobuttersdure (C4-
Verbindung), Isovaleriansdure  (C5-Verbindung), Capronsdure (C6-Verbindung) und
Oenanthsdure (C7-Verbindung) ist ein Indikator fur einen instabilen Prozess, in dem die
folgenden Schritte der Acetogenese und der Methanogenese nicht effizient ablaufen. [21]

Wahrend der Acetogenese wird aus den Fettsduren und Alkoholen der Acidogenese Essigséure
(Acetat), Wasserstoff und Kohlendioxid gebildet. Die Umsetzung der Fettsduren erfordert
allerdings den Einsatz von Energie, welche die acetogenen Bakterien von den Methanbildnern
quasi im Austausch fur die Aufarbeitung der Fettsduren zur Verfigung gestellt bekommen. Die
Produktion von Wasserstoff bei der Acetogenese ldsst dessen Partialdruck ansteigen. Dieser
hemmt als ,Abfallprodukt’ der Acetogenese jedoch den Stoffwechsel der acetogenen Bakterien
[24]. Nur wenn daher der Wasserstoff durch weitere Umsetzung durch die methanogenen
Archaeen aus dem Reaktionsgleichgewicht gebracht wird, werden die sonst in umgekehrter
Richtung verlaufenden Reaktionen mdéglich. Fettsdureabbauende sowie acetogene Bakterien und
methanogene Archaeen sind also notwendigerweise aufeinander angewiesen. Diese strikte, an
Symbiose grenzende Abhangigkeit wird ,,Syntrophie” genannt. [21]

Im letzten Schritt, der Methanbildung (Methanogenese), werden Essigsaure, Wasserstoff und
Kohlendioxid von methanogenen Archaeen in Kohlendioxid, Wasser und Methan umgewandelt.
Diese Umsetzung erfolgt entweder Uber den hydrogenotrophen (Wasserstoff verwertenden) oder
acetoklastischen (Essigsaure spaltenden) Weg. [21]
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Wasserstoff verwertende (hydrogenotrophe) Methanogenese

CO, + 4H, —» CH, + 2H,0 AG, =-1310 ﬁl (Glg.1)
_mo -l
Essigséaure spaltende (acetoklastische) Methanogenese
. kJ
CH,COO +H — CH, + CO, AG, =-359 ol (Glg.2)

Laut BISCHOFSBERGER [6] sowie DEUBLEIN [5] erfolgt die Methanbildung zu 70 % durch die
Verwertung von Acetat durch acetogenotrophe Methanbakterien auf dem Wege der
Decarboxilierung. Etwa 30 % des erzeugten Methans entstammt der Methanisierung von
Kohlendioxid und Wasserstoff durch hydrogenotrophe Organismen.

Entgegen der Lehrbuchmeinung zeigen neue Studien (BAUER et al. [25], LEBUHN et al. [26]), dass
in landwirtschaftlichen Biogasanlagen die Methanogenese bei héherer Raumbelastung und
hdéherer Temperatur vorwiegend Uber den hydrogenotrophen (Wasserstoff verwertenden)
Reaktionsweg erfolgt. Acetat wird weniger direkt in Kohlendioxid und Methan gespalten, sondern
zunéchst zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt (syntrophe Acetat-Oxidation), welche dann
Uber die hydrogenotrophe Methanogenese in Biogas umgesetzt werden. Die Methanbildung Uber
die Essigsaurespaltung findet in nennenswertem MaR nur bei vergleichsweise geringer
Raumbelastung bzw. langerer Verweilzeit und niedrigen Essigséure-Gehalten statt. [21]

4.1. Mikroorganismen des anaeroben Abbaus

Beim Biogas-Prozess handelt es sich in erster Linie um mikrobiologische Umsetzungen,
wenngleich auch mechanische und chemische Prozesse ablaufen. Den Prozess vollziehen
unterschiedliche Arten von Mikroorganismen, vor allem Bakterien und Archaeen leisten den
Substratabbau und die Umsetzung der organischen Stoffe. Die Mikroorganismen werden
entsprechend ihrer Leistung in den einzelnen Abbauschritten als hydrolytische, acidogene,
acetogene und methanogene Mikroorganismen (Bakterien bzw. Archaeen) bezeichnet. Die
Vielfalt der Mikroorganismen, deren Wachstum und Aktivitdt werden insbesondere durch die
Gartemperatur, den pH-Wert und das Nahrstoffangebot sowie weitere Faktoren beeinflusst. [21]

Hinsichtlich der Gartemperatur werden drei Thermiestufen mit Uberlappenden Bereichen
unterschieden:

- Thermophile Thermiestufe (Temperaturen etwa 45 — 55°C).
- Mesophile Thermiestufe (Temperaturen etwa 30 — 45°C) und
- Psychrophile Thermiestufe (Temperaturen kleiner ca. 25°C)

Wahrend die optimale Temperatur der versduernden (acidogenen) Bakterien bei ca. 30°C liegt,
muss bei den Methanbildnern zwischen psychrophilen, mesophilen und thermophilen
Mikroorganismen unterschieden werden. Typischerweise erfolgen der Abbau des Géarsubstrats
sowie die Produktion von Biogas bei einer hdéheren Temperatur schneller, weswegen die
Verweilzeit des Substrats im Fermenter entsprechend verringert werden kann. Darlber hinaus
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bewirkt die hdhere Prozesstemperatur eine Abtétung von seuchen- und phytopathogenen
Keimen, sodass bei entsprechender Verfahrensgestaltung (Temperatur 55°C, reale Verweilzeit
>23 h) zum Teil auf eine separate Hygienisierung der Substrate verzichtet werden kann. Zu
beachten ist aber, dass es bei der thermophilen Vergérung stickstoffreicher Substrate eher zur
Bildung von toxischem Ammoniak kommt, welches den Prozess hemmen kann. Gleichzeitig
reagieren thermophile Garprozesse sehr sensibel auf Temperaturschwankungen und andere
Anderungen der Umweltbedingungen, da in thermophilen Reaktoren normalerweise eine
geringere mikrobielle Diversitat vorherrscht. Der mesophile Prozess erlaubt hingegen einer
groleren Vielfalt an Mikroorganismen aktiv zu werden, was den Prozess stabiler macht. Wenn
einzelne Mikroorganismen, z.B. auf Grund einer Anderung ihrer Lebensbedingungen, ausfallen,
kénnen andere mit gleicher Leistung die Aufgabe leichter Ubernehmen. Der psychrophile Prozess
wird aufgrund der langsamen Umsetzung in der Praxis nicht angestrebt. [21, 22]

Es gibt viele verschiedene Mikroorganismen, die die zum Substratabbau erforderlichen
hydrolytischen bzw. acidogenen Prozesse durchfihren kénnen, vorwiegend sind es Bakterien.
Hydrolytisch-acidogene Mikroorganismen zersetzen wunter Einsatz von Wasser Fette,
Zuckerverbindungen oder Proteine mit Hilfe von Enzymen, wie Lipasen, Amylasen oder
Proteasen. Typischerweise wachsen sie deutlich schneller als syntrophe Bakterien und
methanogene Archaeen. FUr die Biogasproduktion aus NaWaRos sind die cellulolytischen
Bakterien, die die ersten Schritte des Abbaus der Lignocellulose-Komplexe in der pflanzlichen
Biomasse durchfiUhren, von besonderem Interesse. Hier sind offenbar manche Arten der
Clostridien besonders effizient. Hydrolyse und Acidogenese sind meist nicht klar zu trennen, da
sie - wie schon oben erwahnt - typischerweise gemeinsam im Stoffwechsel der ,Hydrolysierer*
ablaufen. Die Acidogenese kann bei Bakterien Uber unterschiedliche Stoffwechselwege erfolgen.
Das Spektrum der gebildeten S&duren hangt dabei stark vom pH-Wert, den aktuellen Gehalten an
langerkettigen Kohlenstoffverbindungen (insbesondere Fetts&uren) und anderen Faktoren ab. [21]

Die syntrophen Bakterien der Acetogenese sind strikt anaerob, schwer kultivierbar und daher
kaum erforscht. Die Reaktionen, die sie durchflhren, erfordern den Einsatz von Energie, der beim
anaeroben Abbau aus der Methanogenese gespendet wird. Sie leben damit an der Grenze
thermodynamisch méglicher Energiegewinnung und wachsen typischerweise nur langsam. [21]

Archaeen sind einzellige Anaerobier, die friher wegen ihres Aussehens den Bakterien
zugeordnet wurden. Heutzutage sind sie aber neben den Eukaryota (Organismen mit typischen
Zellkernen: Tiere, Pflanzen, Pilze) und Bacteria (den eigentlichen Bakterien) als eine
eigenstandige Doméane anerkannt. Archaeen wurden zunéchst bei der Untersuchung extremer
Lebensrdume gefunden ("Extremophile"). Sie wurden sowohl in stark sauren (acidophile
Archaeen) sowie basischen (alkaliphile Archaeen) Umgebungen nachgewiesen, in stark
salzhaltigen Gebieten (halophile Archaeen) sowie in Regionen mit Dauerfrost und Umgebungen,
die Uber 100°C hei} sind. GemaR neueren Untersuchungen kommen sie ubiquitdr vor und
kénnen im anaeroben Milieu Aktivitdt entfalten. Meeressedimente und Bdden, ozeanische und
kontinentale vulkanische Gebiete, Salzseen, Sumpfe, Tundren, Moore, Reisfelder,
Verdauungstrakte von Mensch und Tier (z.B. Wiederk&uer-Pansen) sowie Biogasanlagen sind
typische Lebensrdume von Archaeen. Zu einer nennenswerten Bildung von Methan sind nur
bestimmte Archaeen fahig. [21]
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Methanogene Archaeen kénnen im Wesentlichen nur Kohlenstoffverbindungen mit einem C-Atom
(C1-Verbindungen, z.B. CO,, Ameisensaure) sowie Wasserstoff oder Acetat (C2-Verbindung)
verwerten. Produkte der vorhergehenden Prozesse mit mehr als 2 C-Atomen mussen flr die
Methanogenen oxidiert bzw. ,zerkleinert* werden. Dies Ubernehmen die syntrophen Bakterien,
wobei bei der Oxidation von Fettsduren zu Essigsdure und C1-Verbindungen Uberschissige
Elektronen anfallen (,Reduktionséquivalente”). Aufgrund des Mangels an geeigneteren
Elektronenakzeptoren als H* ist dies praktisch nur Gber die Bildung von energiereichem
Wasserstoff mdéglich. Ein alternativer, langerfristiger Zusatz von Sulfat oder Nitrat als
Elektronenakzeptor wirde die Methanogenese unterdricken und ist deshalb normalerweise nicht
anzuraten. Da Wasserstoff in Wasser aber kaum I|dslich ist, wlrde sich ohne dessen
Weiterverwertung in unmittelbarer Nahe der Syntrophen schnell eine hohe H,-Konzentration
ausbilden, welche die Acetogenese thermodynamisch hemmt (Endprodukthemmung). Die
energiezehrende Fettsdureoxidation wird trotzdem mdglich, wenn H, und Acetat aus dem
Gleichgewicht entzogen, also weiter umgesetzt wird. Diese Funktion erfullen die methanogenen
Archaeen unter Energiegewinn, den sie mit den syntrophen Bakterien teilen“. Syntrophe
Bakterien und hydrogenotrophe methanogene Archaeen wachsen daher auch typischerweise
sehr eng zusammen (Abb. 5). Man spricht hier von “Inter-Species-Elektronentransfer”", da die
Elektronen zwischen diesen sehr unterschiedlichen Mikroorganismen Ubertragen werden.
Syntrophe und hydrogenotrophe Methanogene leben dabei nicht weiter als wenige Mikrometer
(ca. eine Bakterienldnge) von einander entfernt (Abbildung 9). Um diese Nahrungskette nicht zu
stéren, sollten keine hohen Scherkrafte ausgelibt werden, wie sie z.B. bei zu intensivem Ruhren
auftreten. Ob der Elektronentransfer auch anders erfolgen kann, ist noch umstritten. [21]

Acidogenese

Abbildung 9 — Schnitt durch ein Belebtschlamm-Granulum:
Eng aneinander lebende Bakterien (griin-gelb) und Archaeen (rot-orange) [21]

In Biogasanlagen produzieren methanogene Archaeen im Normailfall bei einem pH-Wert von 6,8 —
7,5 am meisten Biogas. Im Gegensatz zu hydrolytischen und acidogenen Bakterien schaffen
Archaeen ein eher alkalisches Milieu. Dies geschieht einerseits direkt durch die Verwertung von
Essigsdure (acetoklastische Methanogenese), da das entstehende CO, sich teilweise im
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Fermenter I6st und Karbonat-Pufferkapazitdt schafft, wahrend CH,; entweicht. Andererseits
machen sie den Fermenterinhalt indirekt mit Hilfe der syntrophen Bakterien basischer, indem sie
den Wasserstoff verwerten, den die syntrophen Bakterien beim Saureabbau produzieren. [21]

Im optimalen pH-Bereich der saurebildenden Bakterien (pH 5,2 — 6,3) wiederum ist die
Methanbildung gehemmt, weshalb oft auf eine apparative Trennung der Hydrolyse und
Versduerung von der Methangéarung zurlckgegriffen und der Fermentationsprozess zweistufig
betriecben wird. Dadurch kénnen flr die beteiligten Mikroorganismen jeweils optimale
Milieubedingungen eingestellt werden (Tabelle 6), wodurch der Garverlauf positiv beeinflusst wird.
Sofern samtliche Abbaureaktionen im gleichen Reaktorsystem (einstufig) ablaufen sollen, missen
vorrangig die Milieuanforderungen der Methanbildner erflllt werden, da diese aufgrund ihrer
geringeren Wachstumsgeschwindigkeit und der héheren Empfindlichkeit gegenUber den
Milieufaktoren ansonsten keine Uberlebenschance innerhalb der Mischkultur hétten. [22]

Tabelle 6 — Milieuanforderungen bei der Vergédrung biogener Roh- und Reststoffe; nach [22]

EinflussgroRe Hydrolyse / Versauerung Methanogenese
Temperatur 25-35°C mesophil.: 32-4C
thermophil: 50 — 58°C
pH-Wert 52-6,3 6,7-7,5
C:N-Verhéltnis 10 - 45 20-30
Feststoffgehalt <40% TS <30% TS
Redox-Potential +400 ... -300 mV <-250 mV
Néahrstoffbedarf C:N:P:S 500:15:5:3 600:15:5:3
Spurenelemente keine spez. Anspriiche essentiell: Ni, Co, Mo, Se

Aus den Anforderungen an die Bedingungen im Fermenter erklart sich auch das Phanomen der
,versduerung® des Biogasprozesses, z.B. durch fehlerhafte Substratzugaben. Werden groRe
Mengen frisches bzw. leicht abbaubares Substrat (Kohlenhydrate) zugegeben, so setzen rasch
Hydrolyse und Versduerung ein. Sinkt der pH-Wert zu stark ab, verringert sich die Abbauleistung
der methanogenen Bakterien und es konzentriert sich Acetat auf. Dies bewirkt eine weitere
Absenkung des pH, wodurch der Prozess zum Erliegen kommen kann. Man spricht dann von
einer Versauerung bzw. vom ,Kippen* des Reaktors, welcher dann entleert und neu angefahren
werden muss. Mit einer rechtzeitigen Unterbrechung der Substratzufuhr kann diesem Prozess
entgegengewirkt werden. In extremen Fallen ist die Zugabe von neutralisierenden Stoffen wie
Kalk oder Natronlauge notwendig. [24]

Das C/N-Verhéltnis des Substrates spielt fur den Garprozess eine wichtige Rolle und muss im
Bereich 20 — 30 liegen, da einerseits gentigend Stickstoff fur die Zellvermehrung vorhanden sein
muss, um die C-Quelle vollstdndig zu verwerten, und andererseits kein Uberschuss vorliegen
darf, um toxische NHjs-Konzentrationen zu vermeiden. Der Feststoffgehalt sollte einen Grenzwert
von 30 % Trockensubstanz nicht Ubersteigen, da bei unzureichender Wasseraktivitat jegliches
Zellwachstum gehemmt wird und auch der Stofftransport innerhalb des Substrates zunehmend
zum limitierenden Faktor wird. [22]
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Der Bedarf an Nahrstoffen ist aufgrund der geringen Biomasseneubildung sehr niedrig, so dass
fur die Methanbildung bereits ein Nahrstoffverhaltnis C:N:P:S von 600:15:5:3 ausreichend ist.
Eine Besonderheit stellt der Bedarf an den Spurenelementen Nickel, Cobalt, Molybdan und Selen
dar, die fur den Zellaufbau unentbehrlich sind und bei Mangel zum Absterben der Bakterien
fuhren. [22]

4.2. Anaerober Abbau spezieller Substratgruppen

Die mikrobiologische Population in Biogasanlagen kann in ihrer Zusammensetzung stark
schwanken. Sie wird von den jeweiligen Einsatzstoffen (Substraten) und den Prozess-
bedingungen, wie Temperatur oder Verweilzeit, beeinflusst. Aufgrund der Unterschiedlichkeit und
Variabilitdt der Biozdnose kdnnen sehr viele verschiedene Stoffwechselwege zum Abbau der
Substrate beschritten werden. Besonders in der Hydrolyse und Acidogenese ist eine breite
Palette an Abbauwegen und Zwischenprodukten méglich. Systematische Untersuchungen zum
anaeroben Abbau im Biogas-Prozess liegen bisher aus der anaeroben Abwasserreinigung, der
Klarschlamm- und der Bioabfallvergérung vor. Die speziellen Gegebenheiten in Biogasanlagen
sind in vielen Aspekten noch nicht ausreichend erforscht [21]. Die nachfolgend dargestellten
Abbauwege einzelner Stoffgruppen sind daher als Anhaltspunkte zu verstehen, sollen aber
aufgrund der Relevanz hinsichtlich Substratauswahl und Verfahrensfihrung behandelt werden.

4.2.1. Kohlenhydrate

Kohlenhydrate koénnen in biogenen Rohstoffen als Einfachzucker (Monozucker) oder
Mehrfachzucker (Oligozucker) vorliegen. H&aufig vorkommende Monozuckerbausteine sind
Glucose, Fructose und Xylose. Saccharose als Zweifachzucker (Dimer) aus Fructose und
Glucose findet sich in zuckerhaltigen Pflanzen, die aus langen Ketten polymer verknUpfter
Glucoseeinheiten aufgebaute Starke stellt einen wichtigen Speicherstoff in Fruchtkérpern wie
Getreidekdrnern oder Kartoffeln dar. Die Cellulosen oder Hemicellulosen stellen mengenmaéRig
die haufigsten in Pflanzen vorkommenden polymeren Mehrfachzucker. Zusammen mit Lignin
bilden sie die Hauptbestandteile der Lignocellulose, welche die Gerlstsubstanz pflanzlicher
Zellwadnde darstellt. Einfachzucker und viele Kkurzkettige Mehrfachzucker kdnnen von
Gérorganismen direkt in die Zelle aufgenommen und verstoffwechselt werden. Polyzucker (z.B.
Starke) mussen zunédchst durch Hydrolyse gespalten werden. [21]

Die Zuckerbausteine aus dem Hydrolyseschritt kénnen von den Mikroorganismen in ihre Zellen
aufgenommen und intrazellulér weiter verstoffwechselt werden. Die Oxidation der Glucose zu
Essigsaure z.B. verlauft in der Summe nach folgender Gleichung (Glg.3):

CH,0, + 2H,0 —» 2CH,COOH + 2CO, + 4H, (Glg.3)

Pro Molekil Glucose entstehen zusétzlich zu Essigsdure und Kohlendioxid vier Molekule
Wasserstoff (durch Ausschleusen von Elektronen z.B. tber das NAD(P)"/NAD(P)H-System). Dies
kann nur bei geringen Wasserstoffpartialdricken erfolgen, weshalb dieser beispielsweise durch
die nachfolgende hydrogenotrophe Methanogenese verbraucht werden muss. Neben der
Essigsauregérung koénnen bei der Acidogenese der Kohlenhydrate verschiedene weitere
Stoffwechselwege beschritten werden, z.B. die alkoholische Géarung, Buttersduregéarung,
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Propionsauregérung oder Milchsduregérung, die zu verschiedenen Sauren (z.B. Propionséure,
Buttersaure, Milchsdure, Bernsteinsdure), Alkoholen (z.B. Ethanol, Butanol, iso-Propanol) und
weiteren Produkten fuhren. Bei erhdéhtem H,-Partialdruck und niedrigem pH-Wert ist die Bildung
derartiger Produkte im Allgemeinen begunstigt. [21]

Wegen der Produktion von Carbonsduren tendiert die Acidogenese von Kohlenhydraten in der
Regel dazu, den pH-Wert in den sauren Bereich abzusenken. In der Praxis besteht so bei Zufuhr
hoher Frachten leicht vergérbarer Kohlenhydrate in den Fermentern die Gefahr einer
Versduerung des Reaktors. Die Gehalte an Propionséure, das Verhéltnis zwischen Essigsdure
und Propionsdure und die Gehalte weiterer Carbonsduren in der Garmaische sind wichtige
Indikatoren zur Beurteilung der Stabilitét des Garprozesses. Dies gilt nicht nur fir den Abbau von
Kohlenhydraten, sondern im Prinzip auch flr die Vergarung der Ubrigen Stoffgruppen. [21]

4.2.2. Proteine

Proteine sind ein wesentlicher Bestandteil pflanzlicher und tierischer Zellen, beispielsweise des
Muskelfleisches. Sie bilden auferdem die Grundsubstanz spezieller tierischer Gewebe, wie
Federn oder Haare. Auch Enzyme z&hlen zu den Proteinen und ermdéglichen in ihrer Funktion die
Stoffwechselvorgénge in biologischen Systemen. Proteine sind Makromolekdle, die aus polymer
verknUpften Aminosduren bestehen. Alle Aminosduren besitzen eine Séuregruppe (-COO’) und
eine benachbarte Aminogruppe (-NH3"), unterscheiden sich aber ansonsten in inrem Aufbau. [21]

Der anaerobe Abbau von Proteinen beginnt mit der Hydrolyse durch verschiedene Enzyme
(Proteasen), wobei Aminosduren und kurzkettige Bruchstlicke aus zwei oder mehreren
Aminosauren (Dipeptide, Oligopeptide) entstehen. Aminosauren, Oligo- und Dipeptide kdénnen
dann durch die Gérorganismen aufgenommen und intrazelluldr weiterverarbeitet werden. Beim
weiteren Abbau finden Reaktionen statt, die NH; und CO, aus den Aminosauren abspalten. Die
Freisetzung von NH; bewirkt zusammen mit der Produktion von Fettsduren und CO, eine pH-
Pufferung und eine Stabilisierung des pH-Wertes im neutralen bis schwach basischen Bereich.
Anders als der Kohlenhydratabbau tendiert der Proteinabbau daher nicht zu einer Vers&uerung
der Garmaische. Vielmehr werden haufig basische pH-Werte bis pH 8 oder 9 beobachtet. [21]

Einige Aminoséauren wie Cystein und Methionin enthalten auRerdem eine Schwefelgruppe. Dieser
organisch gebundene Schwefel kann im Zuge des Abbaus in sulfidischer Form (HS™ bzw. S?) in
die Garflussigkeit ausgeschleust werden. Dort hydrolysieren S* bzw. HS zu H,S
(Schwefelwasserstoff), der aus der Garflussigkeit ins Biogas entweichen kann. Im Biogas-Prozess
fuhren deswegen hohe Frachten an proteinreichen Substraten zu hohen Konzentrationen an
Ammoniumstickstoff (NH,*-N) in der Garflissigkeit sowie zu hohen Belastungen an H,S und NH;
im Biogas, allerdings auch zu héheren Methangehalten als bei kohlenhydratreichen Mischungen.
Einige Aminosduren enthalten darlUber hinaus aromatische Ringsysteme, beispielsweise
Phenylalanin, Tryptophan oder Tyrosin, welche sich als Produkte des langsamen Abbaus im
Biogasprozess in Form von Phenylacetat, Skatol, Indol oder Phenylpropionat im Géarablauf
wiederfinden. [21]
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4.2.3. Fette

Fette (Lipide) findet man in der Natur unter anderem in Form von Neutralfetten (Triglyzeriden),
Phospholipiden und Glykolipiden. Triglyzeride sind typische Speicherstoffe, die in Pflanzen, z.B.
als pflanzliche Ole in Olsaaten, aber auch in tierischen Organismen und Mikroorganismen
vorkommen. Natdrlich vorkommende Triglyzeride bestehen aus einer Glyzerineinheit, die mit
verschiedenen langkettigen Fettsduren Uber sogenannte Esterbindungen verknUpft ist. Die
Kettenlange ergibt sich aus der Anzahl der miteinander verknipften Kohlenstoffatome (C-Atome).
Sie liegt Ublicherweise zwischen 12 und 24 C-Atomen (Cq; bis C,4). Wichtige Fettsduren sind
beispielsweise Olsdure (Cqg), die in vielen Pflanzendlen enthalten ist, sowie Stearinsaure (Cqg)
oder Palmitinsdure (Css). Phospholipide und Glykolipide sind keine Speicherstoffe, sondern
funktionelle Bestandteile von Zellen, beispielsweise als Bausteine biologischer Membranen. Im
Unterschied zu Triglyzeriden enthalten sie Stickstoff, Phospholipide auch Phosphor. Fette sind
hydrophob, das hei3t, sie sind nicht oder kaum in Wasser |8slich. Fur eine zlgige Hydrolyse von
Fettfraktionen mussen ausreichend Angriffspunkte flr die beteiligten Enzyme vorhanden sein.
Dies erfordert mdglichst groRe Kontaktflachen zwischen Fett- und Wasserphase, beispielsweise
durch Emulgierung der Fette, was durch in der Garmaische enthaltene natirliche
grenzflachenaktive Substanzen (Biotenside) beglnstigt wird. [21]

Zusammengefasst werden aus Fetten hohe spezifische Biogasertrage und sehr methan- und
damit energiereiche Biogase erhalten. Der Abbau von Phospho- und Glykolipiden erzeugt
aulBerdem Phosphate, die im Garrest verbleiben, und tragt, dhnlich dem Proteinabbau, zur
Anreicherung von NH4-N in der GéarflUssigkeit und von NH; im Biogas bei. In der Praxis enthalten
Fettchargen, die eigentlich aus Triglyzeriden bestehen (Pflanzendle oder Altfette), haufig auch
mehr oder weniger grole Mengen an stickstoff-, schwefel- oder phosphorhaltigen Begleitstoffen
aus denen Phosphate, NH; und H,S entstehen. [21]

4.2.4. Lignocellulose

Lignocellulose bildet die Gerustsubstanz pflanzlicher Zellen und stabilisiert deren Struktur. Im
Durchschnitt besteht die Trockenmasse pflanzlicher Zellen zu etwa 80 % aus Lignocellulose.
Lignocellulose findet sich deswegen in nahezu allen flr Biogasanlagen relevanten NaWaRos,
wenn auch in variablen Mengen. Lignine sind hoch verzweigte, biologisch schwer abbaubare
Makromolekile aus phenolischen Grundeinheiten. Daher wird oft die Hydrolyse als der
geschwindigkeitsbestimmende, d.h. langsamste Schritt beim anaeroben Abbau von
Lignocellulose angesehen. In der Natur soll die Lignininkrustierung den Abbau der Pflanze
verzdégern. Soweit bislang bekannt, wird Lignin unter anaeroben Bedingungen mikrobiologisch
nicht oder nur sehr langsam abgebaut. Allerdings gibt es groRe Unterschiede, die unter anderem
von Struktur und Ligningehalt abhadngen. So werden junges Gras, grine Sténgel von Mais und
Getreide relativ gut, Stroh deutlich schlechter und Holz quasi nicht umgesetzt. Bei der Vergarung
von Lignocellulose in Biogasanlagen verbleiben deswegen faserige Fraktionen im Garrest, die vor
allem schwer abbaubare kristalline Cellulose und Lignin enthalten. Substrate mit hohen
Ligninanteilen werden deswegen im Biogas-Prozess praktisch nicht umgesetzt. [21]
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An Stellen, an denen die Lignocellulosestruktur fir Enzyme zugénglich ist, kénnen die Cellulose-
und Hemicellulosefraktionen zu vergéarbaren Zuckerbausteinen hydrolysiert werden. Die
Zuganglichkeit kann z.B. durch intensive Zerkleinerung des Materials verbessert werden. Diese
ist in der Regel aber sehr energieaufwandig, so dass in der Praxis ein wirtschaftliches Optimum
zwischen Zerkleinerungsgrad und Kosten gefunden werden muss. Ahnliches gilt fir den Einsatz
von Verfahren zur weitergehenden Desintegration der Biomasse, wie beispielsweise Dampf-
Explosionsverfahren (Steam-Explosion), thermische Hydrolyse oder Extrusion. [21]

4.3. Hemmstoffe anaerober Abbauprozesse

Bei Planung und Betrieb von Vergarungsanlagen ist zu beachten, dass eine Reihe von
Verbindungen, die teilweise als Stoffwechselprodukte des anaeroben Abbaus gebildet werden, fur
die Biozénose hemmend und bei héheren Konzentrationen sogar toxisch sein kénnen. Einige
haufig auftretende Hemmstoffe sind in Tabelle 7 aufgefihrt. [22]

Tabelle 7 — Typische Hemmstoffe bei anaeroben Abbauprozessen [22]

Hemmstoff Hemmkonzentration Anmerkungen

Hemmung der obligat anaeroben
>

Sauerstoff 0,1 mg/l O, Methanbakterien

Hemmwirkung steigt mit sinkendem
Schwefelwasserstoff > 50 mg/l H,S g g
pH-Wert

o ) > 2000 mg/l HAG' Hemmwirkung steigt mlt smkefnde.m
Flichtige Fettsauren pH-Wert; hohe Adaptionsfahigkeit

(pH =7,0) der Bakterien

. . > 3500 mg/l NH4+ Hemmwwkung steigt mit steigendem pH-
Ammoniumstickstoff Wert und steigender Temperatur;, hohe

(PH=7.0) Adaptionsfahigkeit der Bakterien
Cu> 50 mo/ N I6ste Metalle wirken inhibi d
ur geléste Metalle wirken inhibierend;
Schwermetalle Zn > 150 mg/l 9 : o '
Entgiftung durch Sulfidfallung
Cr> 100 mg/l
Desinfektionsmittel ] N
k. A. Hemmwirkung produktspezifisch

Antibiotika

T gerechnet als Essigsaure (HAc)

Grundsatzlich muss flr die Methangéarung ein strikt anaerobes Milieu vorliegen, da Sauerstoff fir
die obligat anaeroben Methanbildner toxisch ist. Da unter Praxisbedingungen die Methanbildner
stets in Gegenwart von fakultativ anaeroben versduernden (acidogenen) Bakterien wachsen, die
eingetragenen Sauerstoff sofort aufzehren, sind diese Bedingungen in geschlossenen Reaktoren
relativ leicht einzuhalten. Selbst der Eintrag geringer Luftmengen in den Reaktionsraum, der
haufig zur mikrobiellen Entschwefelung des Biogases Anwendung findet, hat in der Regel keinen
hemmenden Einfluss auf die Methanbildung. [22]

Schwefelwasserstoff, fllichtige Fettsduren und Ammoniumstickstoff wirken ausschlie3lich in ihrer
undissoziierten Form hemmend auf den Abbauprozess. Aufgrund des
Dissoziationsgleichgewichtes steigt die Hemmwirkung von Schwefelwasserstoff sowie fllichtigen
Fetts&uren mit sinkendem pH-Wert, bei Ammoniak mit steigendem pH-Wert. [22]
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undissoziiert dissoziiert

H,S < HS +H < S* +2H' (Glg.4)
CH,COOH <~ CH,COO + H' (Glg.5)
NH, + H,O <~ NH,” + OH (Glg.6)

Fur die angefiuhrten Verbindungen wird der Anteil der undissoziierten Spezies in Abhangigkeit
vom pH-Wert in Abbildung 10 wiedergegeben.

1071
Essigsdure

102
— Propionsdure \
° .
E 1U3 T Schwefel- Ammoniak
s wasserstoff
F 10%¢
-
g 10%5%
o
x

109 | /

107 : L

pH - Wert
Abbildung 10 — Undissoziierte Anteile von Substrat- und Hemmstoffen in Abhédngigkeit des pH-Werts [27]

Schwefelwasserstoff, der bei fast samtlichen, praxisrelevanten Substraten als Nebenprodukt
entsteht, wirkt in geldster, undissoziierter Form bereits ab einer Konzentration von 50 mg/l als
Inhibitor, wobei einige Mikroorganismen sich an hdéhere Schwefelwasserstoffbelastungen
anpassen kénnen und sogar Konzentrationen von 1000 mg/l Uberleben kénnen. Fur die meisten
Mikroorganismen liegt die Toxizitatsgrenze jedoch bei etwa 200 mg/I (Abbildung 11).

Bei einer Uberlastung des Fermenters und einem daraus resultierenden Absinken des pH-Wertes
verschiebt sich obiges Gleichgewicht (Glg.4) auf die Seite des undissoziierten
Schwefelwasserstoffes, und die Hemmwirkung nimmt zu. Eine besonders starke Abhéangigkeit
vom pH-Wert liegt in einem Bereich zwischen pH 6 bis pH 8 vor, der fur den Betrieb von
Anaerobanlagen wichtig ist. Bei pH 6 liegen etwa 90 % des Gesamtsulfids als
Schwefelwasserstoff vor, bei pH 8 hingegen weniger als 10 %.
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Abbildung 11 — Hemmwirkung von H,S bei 30 % CO, / 38°C / 10 g/I; organische Bestandteile als CSB [5]

Die Toxizitat von H,S nimmt aulRerdem mit zunehmender Temperatur zu, dartber hinaus kann
H,S auch durch Féllung essentieller Spurenelemente als unlésliche Sulfide indirekt eine
Prozesshemmung verursachen. MalBnahmen, um einer hohen H,S-Konzentration
entgegenzuwirken, sind unter anderem die Anhebung des pH-Wertes durch Natronlauge, die
Reduzierung der Raumbelastung im Fermenter sowie die Zugabe von Eisensalzen, welche durch
sulfidische Fallung Schwefel entfernen. [5]

Sulfate kénnen ebenfalls zu Problemen flhren, weil sulfatabbauende Mikroorganismen daraus
Schwefelwasserstoff nach folgenden Reaktionen produzieren kénnen:

SO, +4H, — H,S + 2H,0 + 20H AG, :—154‘ k—‘]l (Glg.7)
mo
2 : kJ
S0,* + CH,COOH — H,S + 2HCO, AG, =43 (Glg.8)

Die freie Reaktionsenthalpie der sulfatverwertenden Reaktionen betragt - 154 kJ/mol bzw.
- 43 kd/mol. Bei der Umsetzung von Kohlendioxid und Wasserstoff oder Essigsdure zu Methan
betragen die freien Reaktionsenthalpien hingegen nur - 131,0 kJ/mol bzw. - 35,9 kd/mol. Dadurch
kommt es zu einer Hemmung der Methanogenese durch Konkurrenz um das Substrat
Wasserstoff zwischen sulfatreduzierenden und methanogenen Mikroorganismen. Aus
energetischen Grunden wird die Reduktion des Sulfates zu Schwefelwasserstoff der
Methanbildung vorgezogen, fur die Methanbildung fehlen der nétige Wasserstoff bzw. Essigsaure.
Gleichzeitig hemmen die Sulfatverwerter mit ihrem Stoffwechselprodukt H,S die methanogenen
Mikroorganismen. Aus diesem Grund wird z.B. bei der anaeroben Behandlung stark sulfathaltiger
Abwasser ein zweistufiger Prozess empfohlen. [5] Die Auswirkungen der Sulfatreduktion bzw. die
Konzentration an Schwefelwasserstoff beeinflussen die hydrolysierenden und versduernden
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Mikroorganismen nicht. Durch zweistufige Prozessfihrung kann in der ersten Stufe, bedingt durch
den niederen pH-Wert, ein Grofdteil des Schwefels in Form von Schwefelwasserstoff mit dem
Hydrolysegas entfernt werden. Dies bringt zwei entscheidende Vorteile mit sich. Zum Einen ist die
Gefahr einer Hemmung durch Schwefelwasserstoff in der Methanstufe dadurch minimiert, zum
Anderen ist der Anteil an Schwefelwasserstoff im Biogas der zweiten Stufe deutlich geringer. Falls
das Gas der ersten Stufe getrennt erfasst und z.B. Uber einen Biofilter abgeleitet wird, vermindert
dies die Notwendigkeit einer aufwendigen Gasreinigung und Korrosionsprobleme bei der
anschlieRenden Gasverwertung. [23]

Die organischen Sauren (flichtige Fettsduren) gelangen zum Teil mit dem Substrat in die
Fermenter oder werden im Verlauf der oben geschilderten, anaeroben Abbaureaktionen aus dem
Substrat gebildet. Wahrend eines stabilen Prozessverlaufes stehen die S&urebildung aus den
Substraten und der Saureabbau in der acetogenen und methanogenen Phase im Gleichgewicht.
Ubersteigt das Angebot an freien Fettsduren, aufgrund zu hohem Substratangebot oder
schlechten Milieubedingungen in der Methanstufe die Abbaukapazitédt der Methanbakterien,
kommt es zu einer Anhaufung an fllichtigen organischen Fetts&uren im Fermenter. [23]

Ahnlich wie bei der Hemmung durch Schwefelwasserstoff geht man davon aus, dass vornehmlich
der undissoziierte Anteil der freien Fettsduren flr die Hemmeffekte verantwortlich ist. In dieser
undissoziierten Form sind die freien Fettsduren lipophil und kdnnen unkontrolliert in die
Mikroorganismenzelle diffundieren. Durch das neutrale Milieu im Inneren der Zelle verschiebt sich
obiges Dissoziationsgleichgewicht wieder zur Seite der dissoziierten Fettsduren. Diese
Dissoziation bewirkt eine Ladungsverschiebung innerhalb der Zelle, welche eine Denaturierung
von Zellproteinen verursacht. [23]

Eine Anhdufung an organischen S&uren flhrt zundchst zum Absinken des pH-Wertes, vor allem
bei ungenltgender Pufferkapazitat des Fermenterinhaltes, einhergehend mit einem ansteigenden
Kohlendioxidgehalt im Biogas. Der niedrige pH-Wert wirkt sich negativ auf die Methanbildung aus.
Dieser Effekt wird verstarkt durch einen zunehmenden Anteil an hemmenden, undissoziierten
organischen S&uren, einhergehend mit sinkendem pH-Wert. Bei pH-Werten von unter 7 kénnen
bei Konzentrationen von mehreren 100 mg/l Essigsaure Hemmerscheinungen auftreten. Fir
verzweigte Fettsduren, wie Isobuttersdure oder Isovaleriansdure, kann die vertragliche
Obergrenze bei unadaptierten Kulturen schon bei wenigen ppm (50 ppm fir Isobutterséure)
undissoziiertem Fettsdureanteil liegen. Auch langkettige Fettsduren, die beim anaeroben
Fettabbau entstehen, hemmen in gréReren Konzentrationen sowohl die acetogenen, als auch die
methanogenen Mikroorganismen. Eine Hemmung kann schon bei 1,2 mM C;, und C4s eintreten.
Es wurde eine 50 %-ige Inhibierung der Methanogenese bei 4,4 mM Olséure und bei 3,2 mM
Linols&ure beobachtet. [23]

Eine Hemmung durch Ammoniak kann vor allem bei der Vergarung einweil3haltiger Roh- und
Reststoffe auftreten, da durch die Aktivitdt proteolytischer Bakterien Ammoniumstickstoff
freigesetzt wird. Die Hemmwirkung von Ammonium/Ammoniak beruht auf dem
Dissoziationsgleichgewicht, welches mit steigenden pH-Werten in Richtung der undissoziierten
und damit toxischen Form (NH3) verschoben wird (GIg.6).
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Im Ublichen pH-Bereich von Methangarungen (6,7 — 7,5) genlgen oft bereits geringe
Schwankungen, um eine Ammonium-Hemmwirkung auszulésen. Das Gleichgewicht ist wie beim
Schwefelwasserstoff temperaturabhangig, wobei mit zunehmender Temperatur die NHs-
Konzentration steigt. Der Gehalt an undissoziierten Ammoniak kann nach der folgenden Formel
berechnet werden, in die sowohl der pH als auch die Temperatur Eingang findet [28].

) 0,94412 * {NH4}9

INH,} = T e (Glg.9)
2728795
mit K, =00925 + ———— Glg.10
PP t+ 27315 (1610
wobei: { 4}ges Gesamtammoniumgehalt in mg/|
{NH,} Ammoniakgehalt in mg/I
t Temperatur in °C
pH pH - Wert

Im Bereich von pH 5 bis 12 ergeben sich daraus fur Temperaturen von 10 bis 50°C die folgenden
Anteile an undissoziiertem Ammoniak in einer Ammoniumlésung (Verhaltnis NHa/NH,").

{NHs} / {NHs"} [-]

pH-Wert [-]

Abbildung 12 — Ammonium-/Ammoniakgleichgewicht in Abhédngigkeit von Temperatur und pH-Wert (ideal);
berechnet nach [28]
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4.4. Eigenschaften und Zusammensetzung von Biogas

Biogas besteht hauptsachlich aus Methan und Kohlendioxid, ist ab einem Methangehalt von ca.
45 % entzindbar und enthalt neben diesen Hauptbestandteilen auch einige Spurengase bzw.
Verunreinigungen. FUr ein typisches Biogas mit 60 % Methan und 40 % Kohlendioxid kénnen die
folgenden Gaseigenschaften im Vergleich zu Erdgas angegeben werden [5, 23, 29].

Tabelle 8 — Physikalische Eigenschaften von Biogas [5, 23, 29]

Biogas Erdgas (100 % CH,)

Heizwert (H,) kwh/m? ~6,0-65 9,97

Dichte kg/m? 1,2 0,72
Zindtemperatur °C 700 650
Verbrennungsgeschwindigkeit m/s 0,25 0,39
Ziandgrenze (in Luft) Vol.-% siehe Abbildung 13 5-15
kritischer Druck bar 75-89 47

kritische Temperatur °C -82,5 -825

Die Dichte von Biogas ist ab einem Methananteil von mehr als 65 Vol.-% im Regelfall kleiner als
die Dichte der Umgebungsluft. Daher sammelt sich austretendes Biogas nicht immer am Boden,
wie etwa Propan oder reines Kohlendioxid, sondern verflichtigt sich abh&ngig von der
Zusammensetzung. Eine Einschrankung der Nutzungsméglichkeit von Biogas liegt in der
Schwierigkeit der Verflissigung, die nur bei sehr tiefen Temperaturen mdglich ist. Die kritische
Temperatur von Methan liegt bei - 82,5°C. Der Heizwert H, von Biogas ist abhangig vom
Methananteil. Reines Methan hat einen Heizwert von 35,9 MJ/m?® oder 9,97 kWh/m3. Der Heizwert
von Biogas lasst sich grundséatzlich nach folgender Beziehung berechnen (Glg.11):

kWh

pee (Glg.11)

H, = Coy, *35,883+0,, *1 o,783’\‘ % =y, 19,968 +C,, *2,995"[‘

In Abbildung 13 ist der zindbare Bereich von Biogas/Luft-Gemischen aufgetragen. Biogas ist
unterhalb eines Methangehaltes von 23 Vol.-% Methan nicht entzindbar. Bei einem Methangehalt
von z.B. 70 Vol.-% ist ein Biogasgemisch zwischen 7 und 17 Vol.-% in Luft entzindbar.
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Abbildung 13 — Zundfahigkeit von Biogas in Abhangigkeit des Methangehaltes

Biogas enthalt im Wesentlichen die in Tabelle 9 angefuhrten Bestandteile, wobei Methan den
eigentlich nutzbaren ,Wertstoff* im Biogas darstellt.

Tabelle 9 — Typische Zusammensetzung und Inhaltsstoffe von Biogas [5]

Komponente Konzentration Anmerkungen

Methan CH,4 50 - 75 Vol.-%

verringert Heizwert; verursacht Korrosion

Kohlendioxid CO, 25 —-50Vol.-% (Kohlensaure); kann alkalische
Brennstoffzellen schadigen

verursacht Korrosion; verursacht SO»-

Schwefelwasserstoff H,S 0-0,5Vol.-% Emissionen bei der Verbrennung;
Katalysatorgift
Ammoniak NH 0—0.05 Vol.-% verursacht NOx-Emissionen bei der
3 ’ P Verbrennung: schadigt Brennstoffzellen
Wasserdamof H-O 15 Vol -% Kondensatbildung flhrt zu Schaden
T P durch Korrosion: Einfrieren

kann Dusen, Rohrleitungen und

Staub >5um ’
H Brennstoffzellen verstopfen
Stickstoff N, 0-5Vol-% verringert Heizwert
Sauerstoff O, 0-2Vol-% kann anaerobe Prozesse hemmen
kann auf Stérungen im
Wasserstoff H, 0-500 ppm g.
anaeroben Abbau hindeuten

Siloxane 0 - 50 mg/Nm? wirkt abrasiv; bildet Ablagerungen

Die Ammoniakkonzentration im Biogas ist aufgrund der guten Léslichkeit im Garrest bzw. dem
Gleichgewicht zum Ammonium generell sehr niedrig (< 0,1 mg/m® Biogas). Beim Einsatz hoher
Mengen an Co-Substraten und dabei vor allem bei Gefligelkot kénnen die Konzentrationen 1 —
1,5 mg/m® Biogas Uberschreiten. Hohe Ammoniakkonzentrationen > 150 mg/m® kénnen die
Verbrennungseigenschaften und die Standzeiten von Motoren negativ beeinflussen. [5]

Eigenschaften und Zusammensetzung von Biogas Seite 39 von 188



Grundlagen des anaeroben Abbaus von organischem Material

Das aus dem Fermenter entnommene Biogas ist vollstdndig mit Wasser geséttigt. Bei 35°C
entspricht dies einem Wassergehalt von etwa 40 g/m?® Biogas. Dieser hohe Wassergehalt kann
zusammen mit Schwefelwasserstoff und Kohlendioxid bei Kondensatbildung zu Korrosion flhren.
Daher wird Biogas zuné&chst entschwefelt und Uber Kondensattépfe durch Abkulhlung getrocknet.
Aufgrund der Entschwefelung, welche meist Uber die gezielte Zugabe von Luft in den Fermenter
auf mikrobiellem Wege erfolgt, finden sich im Biogas oft Spuren von Sauerstoff und Stickstoff. [5]

Die Konzentration von Chlor, Fluor, Mercaptanen bzw. Thiolen sowie BTEX und PAKs liegen
meist unter den Nachweisgrenzen der gangigen Analysenmethoden (0,1 mg/m? fur Chlor, Fluor
und Thiole sowie 1 mg/m?® fur BTEX und 0,01ug/m? fur PAKSs). [5]

Siloxane stellen eine eigene Gruppe von Verunreinigungen in Biogas dar. Diese organischen
Silikonverbindungen bestehen aus einem Gerust von Silikonen und Sauerstoffatomen. Sie sind
typischerweise in Kosmetika, Detergentien, Druckfarben und Baumaterialien enthalten und finden
so den Weg Uber die Kanalisation in die Abwasserbehandlungsanlagen und die Faultirme
kommunaler Klaranlagen. Vor allem bei der Vergarung von kommunalem Klarschlamm aber auch
beim Einsatz von manchen Lebensmittelriickstdnden und Industrieabféllen als Co-Substrate
kénnen die Siloxankonzentrationen im Biogas das empfohlene Limit von 0,2 mg/m? Ubersteigen.
Bei der Verbrennung in Gasmotoren werden die Siloxane zu SiO, umgesetzt, welches sich an
den Maschinenteilen und Rohrleitungen ablagern kann. Dies kann zu Verstopfungen und
erhéhtem Abrieb fUhren. Die Auswirkung von Siloxanen auf die Verwertung von Biogas in
Brennstoffzellen ist noch nicht vollstandig erforscht. [5]

4.5. Gasertrdge und Methangehalte in Biogas

Die Reinheit und Qualitdt des Biogases sowie der Ertrag an Gas bzw. Methan werden
maRgeblich von der stofflichen Zusammensetzung des Géarsubstrates bestimmt. Der Biogasertrag
kann durch Anwendung einer chemischen Umsatzgleichung (Glg.12) theoretisch berechnet
werden (modifiziert nach BUSWELL & MUELLER (1952) bzw. BOYLE (1976); [30, 31]).

CH.ON,S, + yH,0 — xCH, + nNH, + sH,S + (c-x) CO, (Glg.12)

X = %(4c+h—20—3n—23)
wobei y
y = Z(4c—h—20+3n+23)

Somit ergeben sich flr einzelne Stoffgruppen beispielhaft folgende Umsatzgleichungen [5].
Kohlenhydrate am C¢H,,0, — 3CO, + 3CH,

Beispiel Glucose 50% - 50%

Fette am Beispiel der CeH,,0, + 7TH,O — 45CO, + 115CH,
Palamitinséure 28% : 72%

Proteine (Durchschnitt CsH,sON,S + 6H,0 —» 65CO, + 65CH, + 3NH, + H,S
aus 21 Aminoséauren) 08 % : 790 - 18% - 6%
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Generell ist die Gaszusammensetzung vom Oxidationsgrad der eingesetzten Substrate abhangig.
Bei rein chemischer Betrachtung ergibt sich der in Abbildung 14 dargestellte Zusammenhang
zwischen mittlerer Oxidationsstufe des Kohlenstoffs und Methangehalt im Biogas. [22]

Mittlere Oxidationsstufe von C

+4
Oxalsaure
+2 | Ameisensaure
Citronensaure
ol Kohlehydrate, Essigsaure
Syittiling Propionsaure
Buttersaure
-2 Methanol
Fette
-4 1 1 1 ] ] 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 CH,
100 90 80 70 60 50 40 30 20 10 0 Co,
[Vol.-%]

Abbildung 14 - Zusammensetzung von Biogas als Funktion der mittleren
Oxidationsstufe des Kohlenstoffs im Substrat (theoretisch berechnet); nach [22]

Die unter realen Prozessbedingungen erreichbaren Gasertrdge und Methangehalte ausgewahlter
organischer Stoffgruppen zeigt Tabelle 10.

Tabelle 10 — Biogasertrag und Methangehalt ausgewahlter organischer Stoffe [22]

Stoffgruppe Biogasertrag Methangehalt Heizwert
[NI’/kg oTS] [Vol.-%] [kWh/m?]

Kohlenhydrate 700 - 800 50 - 55 50-55
Proteine 600 - 700 70-75 70-75
Fette 1000 - 1250 68-73 6,8-7,3
Bioabfall 350 - 500 55 -68 55-6,8
Nachwachsende Rohstoffe 500 -700 50-62 50-62

oTS ... organische Trockensubstanz

Die héchsten Biogasertrdge kénnen demnach bei der Vergarung fetthaltiger Substrate erreicht
werden, wobei die in der Praxis tatséchlich erzielbaren Biogasertrage meist geringer sind. Die
Grinde sind zum Einen, dass die zum Abbau verflUgbaren Verweilzeiten aus
Wirtschaftlichkeitsgriinden eingeschrankt werden mussen und zum Anderen die mikrobielle
Verfugbarkeit der einzelnen Stoffgruppen in der Regel durch einen unzureichenden
mechanischen Aufschluss des Substrates ebenfalls eingeschrankt ist. Die maximalen
Biogasertrage flr gemischte organische Abfélle und nachwachsende Rohstoffe liegen in der
Regel zwischen 700 — 1000 NI/kg organischer Trockensubstanz (oTS). Ertrdge Uber
1000 NI/kg oTS werden nur bei Substraten mit hohem Fettanteil erreicht. Flr eine energetische
Betrachtung ist neben der aus einem Substrat gewinnbaren absoluten Gasmenge auch der
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Methangehalt entscheidend. Demzufolge werden, wie in Tabelle 10 angeflhrt, bei der Vergarung
von Kohlenhydraten die niedrigsten Methangehalte im Biogas erzielt, wohingegen fett- und
proteinhaltige Substrate zu den héchsten CHs-Gehalten flhren. Bei der Vergédrung komplexer
organischer Stoffgemische stellt sich ein mittlerer Methangehalt ein, der zusatzlich von der
Léslichkeit des Kohlendioxids im Garsubstrat und vom Prozessverlauf beeinflusst wird. So sind
aufgrund der Loslichkeit die tatsachlichen Methangehalte im Biogas etwas gréRer als die in
Abbildung 14 dargestellten, errechneten Werte. [22]

Der aus Abfallstoffen und nachwachsenden Rohstoffen pro Masseeinheit erzielbare Gasertrag
hangt neben der Spezifik des Géarsubstrates vor allem von dessen Gehalt an organischer
Trockensubstanz ab (Abbildung 15). So ist der Ertrag pro Tonne Rinder- und Schweinegulle im
Vergleich zu nachwachsenden Rohstoffen und biogenen Abfallstoffen um das 4 bis 20-fache
geringer, da die tierischen Exkremente weniger als 10 % oTS enthalten. Die meisten
nachwachsenden Rohstoffe und biogenen Abfélle weisen einen doppelt bis dreifach so hohen
Gehalt an organischer Trockensubstanz auf. Bei Fettabscheiderrlickstdnden und Altfett, die
bereits aufgrund der Zusammensetzung der Organik hohe Gasertrage liefern, liegen haufig
gleichzeitig sehr hohe organische Trockensubstanzgehalte von Uber 70 % vor, weshalb diese
Abfélle fur die energetische Verwertung in Biogasanlagen besonders geeignet sind. [22]

Biogaserlrag |m? Gasf Substral]

Landwirtschaftliche Landwirtschaftliche Auflerlandwirtschaftliche
Abfallstoffe Rohstoffe Abfallstoffe

500

|

400 -

300 |

240 Speiseabfille

190 Silomais

200 -

110 Weidelgras

135 Futterritben
' 120 Bioabfall

100

400 Fefttabscheiderriickstand

800 Altfett

Abbildung 15 - Biogasausbeute verschiedener Substrate [22]

:| 25 Rindergille
] 36 Schweinegille

An dieser Stelle soll nur ein kurzer Uberblick Uber die Gasertrage verschiedener Roh- und
Reststoffe angeflhrt werden, eine detaillierte Aufstellung zu Gasertrédgen, TS und oTS-Gehalten
sowie Methanausbeuten verschiedenster Substrate wurde far die
Wirtschaftlichkeitsberechnungen des Kapitels 12 aus unterschiedlichsten  Quellen
zusammengetragen. Einen Auszug aus der eigens erstellten Substratdatenbank zeigt Tabelle 26.

4.6. Einsetzbare Substrate

Fur die Biogaserzeugung sind samtliche biogenen Roh- und Reststoffe geeignet, die anaerob
weitgehend abbaubar sind und Hemm- bzw. Schadstoffe in so geringer Konzentration enthalten,
dass weder der Garprozess noch eine mégliche nachfolgende landwirtschaftliche Verwertung des
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Garruckstandes nachteilig beeinflusst wird. [29] Als Grundsubstrat von landwirtschaftlichen
Biogasanlagen dient vorwiegend Flissigmist (Gulle) bzw. Festmist. Zusatzlich zum Grundsubstrat
werden heutzutage weitere Stoffe verwertet, die als Co-Substrate (z.B. landwirtschaftliche Abfalle)
bezeichnet werden. Eine Co-Fermentation kann einerseits flr den wirtschaftlichen Betrieb einer
Biogasanlage notwendig sein (z.B. héhere spezifische Gasausbeute), aber andererseits auch
einen Mehraufwand fir den Betrieb der Anlage bedeuten (z.B. Substrataufbereitung,
Hygienisierung). Vermehrt werden auch Anlagen mit nachwachsenden Rohstoffen
(Energiepflanzen) als Grundsubstrat betrieben. [32]

Neben den vielfaltigen Verarbeitungsrickstanden aus der Nahrungs- und Agroindustrie spielen
insbesondere Fettabscheiderriickstéande, Flotatfette und Speiseabfélle als Co-Substrate eine
bedeutende Rolle, da sie eine deutliche Steigerung der Biogasausbeute bewirken und damit die
Wirtschaftlichkeit von Biogasanlagen erheblich verbessern. [29]

Als Gérsubstrate zur Biogaserzeugung kommen grundsatzlich eine Vielzahl an biogenen Roh-
und Reststoffen in Frage (Abbildung 16):

H» Pflanzenbau Schlachthausabwasser Schlempen . = Rasenschnitt
Speisereste
i F»  Gringut
Ernteriickstande Fettabscheider- Pulpen ¢
riickstand Kiichen-
i abfalle L Bioabfall
Energiepflanzen Flotate Treber
: 5 Uberlagerte > Marktabfalle
- Tierhaltung Schlachtabfalle Lebensmittel Altfett
Magen- u. Darm- -
Festmist I: e > Klarschiamm
Flilssigmist :
Panseninhalte L Slrgrlgpbe—
Jauche gleitgriin

Abbildung 16 - Ausgangsstoffe fir die Biogaserzeugung [7]

Landwirtschaftliche Substrate

Landwirtschaftliche Substrate werden in tierische und ein pflanzliche Komponenten unterteilt.
Zum tierischen Anteil zahlen einerseits die Ausscheidungen der einzelnen Nutztiere (Gtlle und
Festmist) und andererseits die bei der Schlachtung entstehenden Abfélle (z.B. Panseninhalt).
Aufgrund der strengen Hygienevorschriften halt sich der Anfall von Schlachtabféllen im
landwirtschaftlichen Bereich in Grenzen und wird dementsprechend auch in der Literatur nicht als
landwirtschaftliches Substrat, sondern als fester industrieller Abfall eingestuft. Zur pflanzlichen
Komponente zahlen z.B. Erntertickstande aus der Landwirtschaft. [32]

In Biogasanlagen wird in der Regel Flussigmist (Giille) als Grundsubstrat eingesetzt. Gllle hat
einen ausgewogenen Nahrstoff- und Spurenelementgehalt, steigert durch den hohen
Wassergehalt die Pump- und FlieRfahigkeit des Gargutes und wirkt pH-Wert-Schwankungen im
Gargut durch ihr Pufferungsvermdégen flr organische Sduren entgegen [7]. Die Methanausbeute
aus der Gulle hangt vom Tierleistungsniveau und von der Futterungsintensitét ab. Rinder- und
Schweinegulle werden bedingt durch die anfallenden Mengen und Fermentationseigenschaften
bevorzugt. Im Vergleich zu Fllssigmist ist bei Festmist eine gesonderte Einbringung notwendig.
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Aus heutiger Sicht ist das Einmischen des Festmistes in den flissigen Wirtschaftsdlinger die
Vorzugsvariante flr die Biogaserzeugung, aber auch Techniken zur direkten Feststoffeinbringung
in den Fermenter werden in der Praxis eingesetzt. [24]

Unter Reststoffen aus der Landwirtschaft werden alle aus der Pflanzenproduktion
resultierenden Stoffe verstanden (z.B. Kartoffeln, Kartoffelkraut, RUbenblatt, etc.). Diese
Reststoffe sind wegen ihres hohen Kohlenstoffanteils und ihrer hohen Abbaubarkeit (Ausnahme:
Stroh) als Co-Substrate gut geeignet. So kann eine optimale Mischung mit einem ausgewogenen
C:N-Verhéltnis fur die Mikrobiologie erreicht und der Methanertrag wesentlich erhéht werden. [24]

Nachwachsende Rohstoffe bzw. Energiepflanzen

In der Landwirtschaft wird zunehmend die Méglichkeit genutzt, spezielle Pflanzen zur
Energiegewinnung anzubauen, die als Nachwachsende Rohstoffe (NaWaRo) oder
Energiepflanzen bezeichnet werden. Diese werden entweder als Co-Substrat neben Gllle oder
auch als reines Monosubstrat zu Biogas vergoren. Im letzteren Fall wird die erforderliche
Trockensubstanzkonzentration — abhangig von der Wahl des Verfahrens — mit der Zugabe von
Wasser erreicht. Zu den am haufigsten eingesetzten Energiepflanzen zahlen Mais,
Getreideganzpflanzen, Gréaser mit hohem Biomasseertrag und Feldfriichte (Ruben). Mit welchen
Pflanzen der gréRtmaégliche Ertrag erzielt wird bzw. welche Fruchtfolgen fir eine 6ékologische
Gasproduktion erforderlich sind, ist Gegenstand intensiver Forschungen und wird an dieser Stelle
nicht genauer erértert. Ein Kriterium fur die Nutzung von Energiepflanzen ist jedenfalls, einen
moglichst hohen Energieertrag pro Hektar bei niedrigen Ernte- und Bereitstellungskosten zu
erreichen. [32]

Rickstdnde aus der Lebensmittelindustrie

Organische Produktionsabfélle, vorrangig aus der Nahrungs- und Genussmittelindustrie (z. B.
Brauereien, Brennereien, Keltereien, Zuckerindustrie), sind unter bestimmten Rahmen-
bedingungen fur die Fermentation gut geeignet, da sie geringe Trockenmassegehalte aufweisen
und meist biologisch leicht abbaubar sind. Bei Prozessrickstdnden der Lebensmittelindustrie
handelt es sich um Abfélle aus der Lebensmittelherstellung und -verarbeitung, Uberlagerte
Lebensmittel oder solche mit Transportschaden. Die Bandbreite der Substrate ist sehr weit und
reicht von Melasse, Treber, Trester und Schlempe bis hin zu Molke und Rickstdnden der
Starkeindustrie. AuBerdem kénnen Reststoffe wie Glycerin aus der Biodieselproduktion oder
Bleicherde aus der Raffination von Fetten zu dieser Gruppe gezahlt werden. [24]

Rulckstdnde aus der Gastronomie

Reststoffe aus dem Gastronomiebereich werden nach ihrer Zusammensetzung in zwei Gruppen
unterteilt. Auf der einen Seite gibt es die Abfédlle aus Backfabriken und Konditoreien (Altbrot,
Hefe, Backabfalle), die in ihrer Zusammensetzung relativ homogen sind und einen sehr hohen
durchschnittlichen TS-Gehalt von 90 % aufweisen. Aufgrund des meist groBen Stérkeanteils
liefern sie einen hohen Biogasertrag. Auf der anderen Seite gibt es Reststoffe aus Gaststatten,
GroRkuchen und Einrichtungen zur Gemeinschaftsverpflegung (Krankenhduser, Altenheime etc.).
Diese Speiseabfille weisen sehr stark schwankende Nahrstoff- und TS-Gehalte und damit auch
Biogasertradge auf. [24] Fur Kichen- und Speiseabfélle, die nicht mit unbehandelten, rohen
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tierischen Nebenprodukten in Kontakt waren, gelten nationale Sammel- und Behandlungs-
vorschriften. In Osterreich unterliegen diese Stoffe z.B. der Tiermaterialienverordnung (BGBI. |I
Nr. 484/2008) i.d.g.F. in der Bestimmungen Uber den Umgang mit Klchen- und Speiseabfallen,
ehemaligen Lebensmitteln, Milch und Gllle festgehalten sind und speziell in Anhang IV die
Verarbeitung derartiger Abfélle in Biogasanlagen geregelt wird.

Stoffe nach der Nebenprodukte-VO (EG) Nr. 1774/2002

Bei Reststoffen des Schlachtungsprozesses handelt es sich um sehr nahrstoffreiche Substrate
mit einem einerseits hohen Methanertragspotenzial, aber andererseits einem hohem Risiko der
Belastung mit pathogenen Mikroorganismen. Das wesentliche Risiko besteht darin, dass durch
den Materialfluss auf Biogasanlagen Infektionsketten zwischen Tier und Tier sowie Tier und
Mensch geschlossen werden. Malnhahmen zur Unterbrechung dieser Infektionsketten sind
sowohl durch die Einhaltung rechtlicher Regelungen als auch durch technische Mallnahmen zur
Pasteurisierung (siehe Kapitel 5.2.3) zu erfullen.

In der Verordnung (EG) 1774/2002 werden tierische Nebenprodukte je nach Seuchenrisiko in drei
Kategorien eingeteilt. Kategorie 1 umfasst all jene tierischen Nebenprodukte, die ein hohes Risiko
fur Mensch, Tier und Umwelt (hygienisches Risiko, BSE-Risiko, etc.) darstellen. Material dieser
Kategorie darf prinzipiell nicht in Biogasanlagen verwertet werden. Kategorie 3 enthélt jene
tierischen Nebenprodukte, die von schlacht- bzw. genusstauglichen Tieren stammen, aber nicht
fur den menschlichen Verzehr bestimmt sind. Kategorie 2 umfasst all jene tierischen
Nebenprodukte, die in keiner anderen Kategorie aufgelistet sind. Material dieser Kategorie —
aulRer Gulle, von Magen und Darm getrennter Magendarminhalt, Milch und Kolostrum — muss vor
der Fermentation bei 133°C und 3 bar fir mindestens 20 min drucksterilisiert werden. Dabei darf
die PartikelgroRe nicht Uber 50 mm liegen. Tierische Nebenprodukte der Kategorie 3 kédnnen nach
einer Vorzerkleinerung auf 12 mm PartikelgréRe und einer anschlielenden 60-minltigen
Pasteurisierung bei 70°C in Biogasanlagen verwertet werden. [24] Bei einer Behandlung
mehrerer vermischter Materialien muss immer die jeweils strengste, gesetzlich vorgeschriebene
Behandlungsvorschrift durchgefthrt werden.

Kommunale und gewerbliche Reststoffe

In diesen Bereich fallen zum Einen Riickstdnde aus der Landschaftspflege wie Gras und Laub,
die abhangig von ihrem Ligningehalt mehr oder weniger gut fur die Fermentation geeignet sind.
Zum Anderen zahlen Reststoffe aus der Biotonne dazu, welche im Allgemeinen aufgrund ihres
hohen Stdrstoffgehaltes und ihrer heterogenen Zusammensetzung unter die schwer vergarbaren
Stoffe einzuordnen sind. Fir die Behandlung fester Bioabfélle aus der kommunalen Sammlung
spielt die Co-Fermentation deshalb bislang eine untergeordnete Rolle. Die anaerobe
Fermentation eignet sich gut fur strukturschwache und wasserreiche Abfélle, enthaltene Stér- und
Schadstoffe kénnen sich jedoch negativ auf den Gérprozess auswirken und sowohl die Qualitat
des Garrtckstandes mindern, als auch die Ausbeute an Biogas reduzieren. [24]

Auch Klarschlamme fallen in diesen Bereich, die jedoch bei der Nutzung in Biogasanlagen und
bei der Ausbringung des Garrestes erhebliche Probleme in rechtlicher Hinsicht verursachen
kénnen. [24] Die anaerobe Stabilisierung von Schldmmen aus der biologischen
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Abwasserreinigung kommunaler Anlagen erfolgt gleich ie bei der Biogaserzeugung in einem
Fermenter (Faulturm), dient jedoch bei der Abwasserreinigung in erster Linie der Reduktion des
anfallenden Klérschlammes bzw. des organischen Anteiles des Schlammes und dessen
Stabilisierung. Das entstehende Klérgas wird direkt zur Energieversorgung der Klaranlage
verwendet. Seit der Forcierung der Biogaserzeugung und aufgrund einer unzureichenden
Auslastung der Faultirme auf Kléranlagen gibt es allerdings an vielen Standorten Uberlegungen
zur Mitvergérung von Co-Substraten sowie mal mehr, mal weniger erfolgreiche praktische
Beispiele zur Umsetzungen dieses Ansatzes. [32]
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5. Stand der Technik im Bereich Biogas

Nach der Vorstellung des grundlegenden Aufbaus einer Biogasanlage wird auf den folgenden
Seiten unterteilt in die Hauptkapitel ,Technologie der Biogaserzeugung®, “Technologie der
Biogasaufbereitung®, ,Technologie der Biogasverwertung* sowie ,Verwertung von Géarreste* der
aktuelle Stand der Technik erhoben. Dabei konzentrieren sich die Betrachtungen
schwerpunktméaRig auf die laut Tabelle 4 in Osterreich derzeit vorherrschenden
Verfahrensparameter und Anlagentechnik. Diese Kapitel bilden die Grundlage fir die weiter unten
folgenden Betrachtungen zum Vergleich konventioneller Biogasanlagen mit solchen, die im
Anlagenverbund mit Zementwerken arbeiten.

5.1. Aufbau einer Biogasanlage

Grundsétzlich sollte die anlagentechnische Gestaltung einer Biogasanlage darauf abzielen,
optimale Lebensbedingungen fur die Mikroorganismen des anaeroben Abbaus zu schaffen und
zu erhalten. Eine Biogasanlage zur Nassvergérung von Substraten ist im Allgemeinen wie folgt
aufgebaut (Abbildung 17):
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Abbildung 17 - Allgemeines Schema einer Biogasanlage zur Nassvergarung [33]

Das zentrale Aggregat stellt der Fermenter dar, in den die Substrate wie z.B. Gulle und/oder
organische Reststoffe mdglichst gleichmaRig aus einem Misch- bzw. Lagertank eingebracht
werden. Der Gérrest aus dem Fermenter wird meist zwischengelagert und kann unter Einhaltung
der gesetzlichen Vorgaben (DingerVO) auf landwirtschaftliche Flachen ausgebracht werden. Das
Biogas sammelt sich im Fermenter und wird nach der Aufbereitung (Entschwefelung, Trocknung)
entweder zur Erzeugung von Strom und Wéarme in einem BHKW verbrannt oder nach
weitergehender Aufbereitung ins Erdgasnetz eingespeist bzw. als Treibstoff verwendet.
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Dieser Ablauf stellt ein géngiges Konzept einer Biogasanlage dar, wobei alle Anlagen die
Verfahrensschritte Substrataufbereitung, Biogasreaktor (Fermenter), Nachgarraum (Géarrestlager),
Gasspeicherung und -verwertung sowie Garrestbehandlung umfassen. Wesentliche
Unterscheidungsmerkmale von Anlagensystemen finden sich erst in der Verfahrens- und
Betriebstechnik der Anlagen. Es existieren keine ,Typenanlagen* flr einen jeweils spezifischen
Einsatzbereich, sondern alle Anlagen werden individuell angepasst an die jeweiligen Substrat-
und sonstigen Rahmenbedingungen geplant und errichtet [15]. Aufgrund der umfangreichen
Méglichkeiten der Anlagengestaltung wird hier nur auf die wichtigsten Aggregate eingegangen.

5.2. Technologie der Biogaserzeugung

Im folgenden Kapitel werden die grundlegenden Verfahrensmerkmale der Biogasproduktion sowie
der Substratanlieferung und - einbringung bzw. der Fermentertechnik beleuchtet.

5.2.1. Verfahrensmerkmale der Biogaserzeugung

Die groRe Zahl verschiedener Biogasverfahren Ilasst sich auf wenige typische
verfahrenstechnische Varianten zurtckfihren (Abbildung 18).
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Abbildung 18 - Unterschiede und Merkmale verschiedener Biogasverfahren [18]

Unter den am Markt angebotenen Biogasanlagen-Systemen lassen sich prinzipiell
Nassvergéarungs- und Trockenvergdrungsanlagen unterscheiden. Ganz grob kann festgehalten
werden, dass Nassvergdrungsanlagen den Biogasreaktor bei Trockensubstanzgehalten (TS-
Gehalten) zwischen 5 — 15 % betreiben, wobei sich die obere Grenze aus der Pumpféhigkeit der
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Substrate und die untere Grenze aufgrund der Wirtschaftlichkeit (zuviel Wasser) ergibt.
Trockenvergarungssysteme, die streng genommen als Feststoffverfahren bezeichnet werden
sollten, arbeiten mit stapel- und schittfahigem Material bei TS-Gehalten von Uber 25 %. [15, 18]

Trockenvergarungssysteme haben sich derzeit noch nicht durchgesetzt, sind aber aufgrund der
einfacheren Bauweise (keine Pumpen und RuUhrwerke) im Vergleich zu Nassgéranlagen
interessant. Derzeit ist der manuelle Bedienaufwand zur Beschickung der Systeme ein
eindeutiger Nachteil. Das durfte auch einer der Grinde fur die noch nicht erfolgte
Marktdurchdringung sein. Zu diesen Verfahren zéhlen der sogenannte ,ANACOM"-Fermenter und
die Trockenfermentation nach dem Garagensystem bzw. in Folienschlduchen. [34]

Bei den Nassverfahren kann nach der Art der Beschickung unterschieden werden, wobei im
sogenannten Batch-Verfahren (Abbildung 19) der ganze Faulbehélter auf einmal gefullt wird. Die
Charge fault bis zum Ende der gewdahlten Verweilzeit aus und wird bis auf einen Teil des
Faulschlamms, der als Impfschlamm zurtckbleibt, entleert. Um einen Batch-Fermenter zlgig
beflllen zu kdénnen, braucht man einen ebensogroflen Vor- und Lagerbehalter, wodurch das
Verfahren teuer wird. AuRerdem stort die unregelméaRige Gasproduktion, die zum Teil aufgrund
der Lagerzeiten schon im Vorbehélter einsetzen kann. Aus diesen Grinden haben Batch-
Verfahren in der Nassvergdrung auf3er bei der Bestimmung des Gasertrags in Laborversuchen
bei GroRanlagen kaum Bedeutung. [18]
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Abbildung 19 - Funktionsschema typischer Biogasverfahren [18]
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Gleiches gilt fur reine Speicherverfahren, bei denen Fermenter und Lagerbehélter nicht getrennt
sind. Es erfolgt die direkte Zugabe von Substrat in den Behélter, wodurch der Fllstand steigt und
die Gasproduktion einsetzt. Beim Entleeren des ausgefaulten Substrates wird der Behalter bis auf
einen kleinen Rest entleert (Impfschlamm) und neuerlich beflllt, wobei die Gasproduktion mit dem
Fullstand im Behalter schwankt. [18]

Die meisten Biogasanlagen weltweit arbeiten nach dem Durchflussverfahren entweder in reiner
Form oder kombiniert mit dem Speicherverfahren. Dabei sind die Fermenter standig gefullt und
werden kontinuierlich mit Substrat beschickt, wobei gleichzeitig mit der Beschickung Garrest aus
dem Fermenter enthommen und in einen Lagerbehalter ausgetragen wird. Vorteilhaft sind die
gleichmaRige Gasproduktion, die gute Faulraumauslastung und damit eine kostenglnstige,
kompakte Bauweise mit niedrigen Warmeverlusten. Nachteilig ist, dass je nach Ruhrtechnik und
Behéltertyp Frischsubstrat mit ausgefaultem Material vermischt wird, wodurch einerseits die
Hygienisierung beeintrachtigt wird und andererseits unvergorenes Material auch direkt aus dem
Fermenter wieder ausgetragen werden kann. Dadurch kann fir die Verweilzeit des Substrates nur
eine mittlere, errechnete Verweilzeit angegeben werden. In der Praxis wird dieser Wert bei
volldurchmischten Anlagen deshalb von vornherein hdéher angesetzt, um eine angemessene
Ausfaulung der Substrate sicherzustellen. Alternativ.  kdnnen Anlagen nach dem
Pfropfenstromverfahren oder mehrstufig (Trennung der Hydrolyse- und Methanogenesephase)
bei gleichzeitiger VergleichméaRigung der Verweilzeitverteilung betrieben werden. [18]

Bei der Kombination eines Durchflussfermenters mit einem Speicherbehdlter wird der
ursprunglich offene Lagerbehalter eines Durchflussverfahrens mit einer Abdeckung versehen und
dient als Nachgarbehélter. Ursprunglich wurden die Lagerbehalter vor allem zur Vermeidung von
Stickstoffverlusten abgedeckt, heutzutage geht man vermehrt dazu Utber diese wie den Fermenter
auch mit RUhrwerken, Warmedammung und Heizung auszustatten. Vor allem bei hoch belasteten
Fermentern kdénnen bei heute Ublichen Lagerzeiten von bis zu 7 Monaten 20 bis 40 % des
gesamten Gasertrages aus dem Nachgérbehalter kommen. [18]

Eine oberirdische Anordnung der Behélter wird meist bei hohem Grundwasserstand gewahlt, hat
den Vorteil der geringeren Kosten fUr Erdarbeiten und Dammmaterialien allerdings groéRere
Warmeverluste im Winter und ab 6m Behélterhdhe auch hdéhere Baukosten. Véllig versenkte
Anlagen verédndern das Landschaftsbild nicht und haben einen geringeren Prozessenergiebedarf
durch den umgebenden und isolierenden Erdboden. Allerdings ist mit héheren Investitionskosten
durch die Erdbewegungen und flr die Ausrlstung mit teuren, feuchtigkeitsbesténdigen
Dammestoffen zu rechnen. [18]

5.2.2. Substratanlieferung, -lagerung und -einbringung

Der Verfahrensbereich ,Anlieferung” ist nur fir Anlagen von Bedeutung, die betriebsfremde
Substrate einsetzen. Die Lagerung ist notwendig, um eine fur die Biozbnose im Fermenter
moglichst gleichmaRige Mischung aus verschiedenen Ausgangsstoffen herzustellen, mit der die
Fermenter beschickt werden. Die Dimensionierung der Lager muss sich dabei nach den
Liefermengen und -intervallen sowie den taglichen Einbringungen in den Fermenter richten. Bei
geruchsintensiven Stoffen (z.B. Altfett) ist auf eine geschlossene Lagerung mit entsprechender
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Abluftreinigung zu achten. Werden tierische Nebenprodukte (z.B. Speise- oder Schlachtabfalle —
s. auch Verordnung (EG) Nr. 1774/2002 und BioAbfV) eingesetzt, muss je nach Material eine
mehr oder weniger strikte Trennung zwischen Annahmestation und Lager vom
landwirtschaftlichen Betrieb (Tierhaltung) gegeben sein. Ebenso ist eine Durchmischung von
hygienisch bedenklichem und unbedenklichem Material nach Passage einer Pasteurisierung
auszuschlieRen. Vor dem Fermenter wird beim Einsatz von Co-Substraten haufig eine kalte
Zwischenlagerung installiert. Mit entsprechender Zerkleinerungstechnik wird aus einzusetzenden
Feststoffen und bedarfsweise FlUssigkeit ein Brei hergestellt, der dann Uber Tage und Wochen
unter Umgebungstemperatur gelagert wird und dabei versduert. Dadurch wird ein effektiver
Aufschluss der Substrate erreicht und die Fermenterbeflllung kann automatisiert direkt aus dem
Lagerbehélter erfolgen. Nachteilig kann eine Geruchsentwicklung wahrend der Sommermonate
sein. AuBerdem ist zu klaren, ob sich die Substrate wéhrend der Lagerdauer entmischen. [18, 24]

Die Einbringung in den Fermenter kann Uber eine Vorgrube bzw. einen Vorlagebehalter mit einem
Fassungsvermdgen von etwa 3 — 5 Tagesmengen an Substrat erfolgen, wobei dieses System
meist an landwirtschaftlichen Anlagen zum Einsatz kommt, an denen vorwiegend fllissige
Substrate chargiert werden. Unter indirekter Zugabe von Substraten versteht man jene Lésungen,
welche Feststoffe Uber einen Flussigkeitsstrom (meist dem Fermenterinhalt selbst) eintragen.
Dazu zahlen Einspulschachte in offener und geschlossener Ausfihrung sowie die
Feststoffzugabe Uber Druckleitungen. Bei der direkten Zugabe kommen Schneckenférderer,
Futtermischer oder auch spezielle Dosierstationen bzw. hydraulische Einbringvorrichtungen zum
Einsatz, wobei die Auswahl nach den Kriterien ,zu erwartender Storstoffanteil”,
~Wartungsintensitat®, ,Automatisierungsgrad* sowie ,Strombedarf" erfolgt. [18]

Der Materialfluss innerhalb der Anlage bzw. zwischen den Behéltern wird bei
Nassvergarungsanlagen Uber Pumpen bewerkstelligt. Dabei kommen bei dunnflissigen
Substraten mit weniger als 8 % TS-Gehalt vorwiegend Kreiselpumpen zum Einsatz, da sie
einfach und robust gebaut sind. Eine Sonderform der Kreiselpumpen stellen Schneidpumpen dar,
welche durch gehértete Laufradkanten und Gegenschneiden am Gehduse langfaserige
Bestandteile wie Stroh und Futterreste férdern und gleichzeitig zerkleinern kdnnen.
Verdréngerpumpen werden bei Substraten mit héheren Trockenmassegehalten eingesetzt, sind
selbstansaugend, wesentlich druckstabiler als Kreiselpumpen und kdénnen in beide Richtungen
fordern. Von den verschiedenen Verdrangerpumpen kommen an Biogasanlagen vorwiegend
Exzenterschneckenpumpen und Drehkolbenpumpen zum Einsatz. [18]

5.2.3. Substrataufbereitung

Zu den Verfahren der Aufbereitung zahlen vor allem die Konservierung, Zerkleinerung und
Pasteurisierung. Um die bereits erwdhnt kontinuierliche Beschickung des Fermenters mit
gleichbleibendem Substratmix wahrend des gesamten Jahres sicherzustellen, missen saisonal
anfallende Rohstoffe entsprechend konserviert werden. Hier kommt Ublicherweise eine
angepasste Siliertechnik zum Einsatz. Fur einen ausreichenden und zlgigen Abbau der
zugefuhrten organischen Substanz im Fermenter ist eine groRe Angriffsflache fir die Bakterien
wichtig. Dies gilt besonders fur langfaserige Substrate (Stroh, Gras, etc.), deren Struktur
aufgebrochen und aufgeschlossen werden muss. Durch eine Zerkleinerung dieser Substrate vor
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der Beschickung des Fermenters bzw. der Vorgrube kann die Abbaugeschwindigkeit erhdht
werden. Dadurch werden héhere Abbauraten bei kiirzeren Verweilzeiten erméglicht, wodurch die
Effektivitédt der Fermentation erheblich gesteigert werden kann. DarUber hinaus werden durch
langfaserige Stoffe verursachte Probleme wie Verminderung der Pumpfahigkeit, Verstopfung von
Leitungen, Festsetzung von Rihrwerken und Neigung zur Schwimmdeckenbildung vermieden.
Strukturstarke Substratbestandteile werden deshalb vor der Beschickung in den Fermenter durch
Dosiervorrichtungen mit Schneidwerkzeugen oder in der Vorgrube durch Schneidrihrwerke oder -
pumpen zerkleinert, wobei diese vor einer eventuell notwendigen bzw. vorgeschriebenen
Pasteurisierung erfolgt. [24]

5.2.4. Gaserzeugung und Fermentertechnik

Bei der Nassvergérung koénnen stehende und liegende Fermenter zum Einsatz kommen.
Liegende Fermenter aus Beton haben einen rechteckigen oder quadratischen Querschnitt und
zeichnen sich durch eine sehr groe Einsatzvariabilitdt aus. Gewodhnlich wird in der Praxis die
liegende, manchmal auch leicht geneigte réhrenférmige Bauform, in Stahl- oder in
Betonausflhrung, gewahlt. Die liegende Bauweise hat den Vorteil, dass leistungsfahige,
funktionssichere und energiesparende RuUhrwerke eingesetzt werden koénnen, die eine
Pfropfenstrémung im Fermenter erzeugen, welche bei gleicher Abbaurate durch
prozessbiologische Vorteile kirzere Verweilzeiten als in stehenden, volldurchmischen Fermentern
erméglicht. AuBerdem sind héhere Faulraumbelastungen méglich (7 — 10 kg oTS/m?®). Die im
Verhéltnis zum Volumen relativ groRe Oberflache bringt aber gréRere Warmeverluste mit sich,
wodurch der Materialbedarf fur Bau und Isolierung steigt. Aufgrund des Platzbedarfs sind
liegende Fermenter in inrem Volumen heute auf etwa 1000 m® begrenzt. [18, 34]
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Abbildung 20 - Aufbau und Beispiel eines liegenden Fermenters [24]

Stehende Fermenter (auch Ruhrkesselfermenter) werden Ublicherweise in zylindrischer Bauweise
errichtet, sind voll durchmischt und zeichnen sich durch weitgehend variable Faulraumvolumina
aus. Heute ist man in der Lage Garraumvolumina von bis zu 6000 m* und mehr sicher zu
betreiben. Durch die Durchmischung des Substrates im Fermenter wird man den
Milieuansprichen der einzelnen Bakteriengruppen (Hydrolyse bzw. Methanogenese) allerdings
nicht wirklich gerecht. Diese suboptimalen Bedingungen werden in der Praxis durch relativ lange
Verweilzeiten wieder wettgemacht [34]. Unterschiedliche Literaturquellen geben eine maximale
Faulraumbelastung von 3 bis 5 kg oTS / m® Fermentervolumen und Tag an. [18, 24]
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Die Behalterhille wird in der Regel aus Beton oder Stahl gefertigt, wobei es preislich kaum einen
Unterschied zwischen beiden Materialien gibt. Vorteil von Beton ist, dass er statische und
dynamische Lasten schwerer Aggregate gut aufnehmen kann. Fur Stahl spricht, dass der
Behélter und die AusrlUstung teilweise oder vollstédndig vorgefertigt werden kénnen, wodurch
kirzere Bauzeiten erméglicht werden. Beide Behalterhillen missen isoliert werden. Stahlbehalter
werden oberirdisch gebaut, Betonbehélter kénnen auch ins Erdreich gesetzt werden. Auf den
Betonbehdlter kann eine Holzdecke gelegt werden, welche kostenglnstig und trotzdem wenig
korrosionsanféllig ist. In einer Betondecke kdénnen wiederum RuUhrwerke und andere
Einrichtungen preiswert montiert werden. Qualitdt und Gasdichtheit sind wichtige Kriterien bei der
Auswahl des Betons, ebenso ist auf die Korrosion durch schwefelige Sauren im Gasraum zu
achten. Bei Fermentern aus Stahl wird vorwiegend auf emaillierten, verzinkten Baustahl
zurlickgegriffen, im korrosionsgefahrdeten Gasraum sollte Edelstahl zum Einsatz kommen. [18]
Als Dammmaterial kommen vorwiegend Mineralwolle und Kunstschaumstoffe wie Polystyrol und
Polyurethan zum Einsatz. Alternativ zu einem geschlossenen Fermenter kann bei gréReren
Durchmessern auch eine gasdichte Folienhaube, welche gleichzeitig als Gasspeicher dient,
verwendet werden. Hier gibt es die Méglichkeiten einer einfachen EPDM-Folie (1,2 bis 1,5 mm
dick) mit einer Holzsparrenunterkonstruktion, einer PVC-Gewebefolie mit Mittelstitze bei
grofkeren Anlagen oder auch einer Doppelfolie in Form eines Tragluftdaches. [18]
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Abbildung 21 - Aufbau und Beispiel eines stehenden Fermenters [24]

Eine Voraussetzung fur einen gleichméRig verlaufenden Garprozess ist eine konstante
Substrattemperatur. Die daflr benétigte Warmemenge wird bei Biogasanlagen in der Regel durch
die Abwérme des BHKW geliefert und ist in ausreichender Menge vorhanden. In horizontalen
Fermentern sorgen meist Ruhrwellenheizungen fur eine gute Warmeubertragung. In stehenden
Behéltern werden vorwiegend Boden- oder Wandheizungen eingesetzt. Bei Bodenheizungen
werden in den Fermenterboden Kunststoffheizspiralen verlegt und der Vor- und Rucklauf Uber je
einen Verteiler parallel geschaltet, um den Strdmungswiderstand gering zu halten. Weit verbreitet
sind Wandheizungen, fur die zwei Varianten einsetzbar sind. Kunststoffheizrohre werden &hnlich
wie bei der FuRbodenheizung in den Beton eingegossen. Eine bessere WarmeuUbertragung liefern
mit einigem Abstand an der Betonwand befestigte Edelstahl- oder Kunststoffrohre in zwei oder
mehr Heizkreisen. Voraussetzung fur eine effektive Temperaturlbertragung ist das Umspulen der
Rohre mit Substrat. [24] Der Wéarmeeintrag kann auch Uber externe Warmetauscher erfolgen,
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Uber welche das Rohsubstrat im Gegenstromverfahren mit dem Warmwasser aus dem BHKW
aufgeheizt und vorgewa&rmt in den Fermenter eingetragen wird. Zum Einstellen der optimalen
Temperatur im Fermenter wird das Substrat Uber die Warmetauscher solange im Kreis gepumpt,
bis das Temperaturoptimum erreicht ist. [7]

Fermenter und Nachgarbehalter missen auRerdem mit Ruhrwerken ausgestattet sein, um frisch
zugegebenes Material ausreichend mit Bakterien zu versorgen und eine gleichmafige
Temperaturverteilung zu erreichen. AuRerdem verhindert eine effektive Rihrtechnik die Bildung
von Schwimm- und Sinkschichten und wirkt sich positiv auf den Stoffwechsel der Bakterien aus,
da Gasblasen ausgetrieben und frische Nahrstoffe herangeflhrt werden. Zu intensives Ruihren ist
aufgrund einer méglichen Zerstérung der sich ausbildenden Mikrogranula jedoch unbedingt zu
vermeiden. Die Ruhrintervalle sind abhangig von der Art des Ruhrwerks bzw. der Art des
Substrats und sind deshalb fir jede Anlage individuell zu gestalten [24]. Grundséatzlich kann das
Ruhren auf mechanischem Weg durch im Fermenter laufende Einrichtungen, hydraulisch durch
aulerhalb angeordnete Pumpen oder durch Ausnutzen des selbsterzeugten Gasdruckes bzw.
pneumatisch durch Einpressen von Biogas erfolgen. Am haufigsten werden mechanische
Ruhrwerke eingesetzt, zu denen Haspel-, Paddel- und PropellerrGhrwerke mit oder ohne
Tauchmotor zu zé&hlen sind. [18]

5.3. Technologie der Biogasaufbereitung

Nach der anaeroben Umsetzung der Substrate wird in den folgenden Kapiteln die Aufbereitung
und Verwertung des erzeugten Rohbiogases genauer beschrieben.

5.3.1. Gasspeicherung und -aufbereitung

Die Speicherung von Biogas dient in erster Linie der Bevorratung sowie dem Ausgleich von
Schwankungen in Gasqualitadt und -produktion (Aufrihren und Einpumpen von Substrat). Das
Speichervolumen hangt von der Héhe der Gasproduktion und dem Verlauf des Verbrauchs ab. Je
besser die Abstimmung zwischen Gaserzeugung und -verwertung, um so kleiner kann der
Gasspeicher gewahlt werden [24]. So sollte fur die reine Warmeerzeugung ein Speicher von etwa
einer Tagesproduktion vorhanden sein, bei der Verstromung reicht erfahrungsgemaR ein
Speichervolumen von 20 — 50 % der Tagesproduktion aus. Biogasspeicher unterscheiden sich
vor allem durch die Bauart, GroRe sowie den Betriebsdruck, bei dem sie arbeiten. Da Biogas eine
relativ geringe volumenbezogene Energiedichte aufweist, sind fur eine drucklose Speicherung
grofie Volumina notwendig. Dennoch haben Niederdruckspeicher bisher die gréfite Verbreitung
gefunden, zu Anfang der Biogasbewegung vor 1995 vor allem in Form von Wassertassen-
gasometern, spater vorwiegend als interne oder externe Foliengasspeicher. Diese kdnnen an
nahezu jede beliebige Form und GréfRe angepasst werden und sind sehr preiswert im Vergleich
zum Wassertassengasometer. Vorteilhaft sind auRerdem, dass durch die Flexibilitét des Materials
der umhullte Raum fast 100 % genutzt werden kann und materialbedingt keine
Korrosionsprobleme auftreten. Bei den internen Foliengasspeichern wird eine Folienhaube direkt
Uber dem offenen Fermenter angebracht, wodurch ein groRes Speichervolumen mdglich ist und
auf eine Betondecke verzichtet werden kann. Dafir ist ausreichender Schutz gegen Witterung
und &auBere Einflisse sicherzustellen. Externe Foliengasspeicher werden bis 2000 m?®
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Fassungsvermdgen angeboten. Werden sie gréfier, sind der Aufwand und die Kosten fir das
nétige umgebende Gebaude erheblich. Gegenlber internen Speichern bieten sie allerdings den
Vorteil, dass bei Bedarf in den Fermenter eingestiegen werden kann, ohne den Speicherinhalt zu
verlieren. Mitteldruckspeicher aus Stahl arbeiten mit 5 bis 20 bar Betriebsdruck und werden
vorwiegend dann eingesetzt, wenn ein Niederdruckspeicher aus rdumlichen Grinden nicht in
Frage kommt. Im Mitteldruckbereich verhélt sich Biogas fast wie ein ideales Gas, d.h. die
untergebrachte Menge steigt nahezu linear mit dem aufgebrachten Druck. Die
Hochdruckspeicherung von Biogas bei Driicken Uber 200 bar konnte sich bisher aufgrund der
Kosten nicht durchsetzen. In der Praxis missen fur eine Verdichtung auf 200 bis 300 bar ca.
20 % des zu verdichtenden Biogases zum Antrieb des Kompressors aufgewendet werden. Eine
Verflissigung von Biogas ist bei Normaltemperatur nicht méglich, sondern funktioniert erst ab -
160°C und Normaldruck. Diese Speichervariante ist noch aufwendiger als die reine
Hochdruckverdichtung und wird deshalb ebenfalls nicht angewandt. [18]

5.3.2. Korrosion und Entwésserung

Das aus dem Fermenter entnommene Rohbiogas enthélt gréfRere Mengen an Kohlendioxid und
Wasserdampf, in geringeren Konzentrationen sind auch Schwefelwasserstoff, Ammoniak,
Sauerstoff und Siliziumverbindungen vorhanden. Alle diese Bestandteile wirken auf
unterschiedlichste Weise und in verschiedener Starke auf die Kontaktmaterialien und kénnen zu
Schéadigungen des Rohrleitungssystems und weiterer Anlagenkomponenten flhren.
Ausgenommen von Siliziumverbindungen entfalten die genannten Komponenten in Wasser geldst
eine gesteigerte korrosive Wirkung, weshalb Stellen, an denen sich Kondenswasser bilden und
ansammeln kann, aus korrosionstechnischer Sicht besonders gefahrdet sind. [35]

Kohlendioxid bildet in Wasser Kohlensaure, welche bei pH-Werten unter 4 zur Korrosion von
Eisen durch Karbonatbildung flhren kann. Bei hoéheren pH-Werten ist bei gleichzeitiger
Anwesenheit von Sauerstoff jedoch die Sauerstoffkorrosion dominant. Dabei werden durch
Ausbildung von sogenannten Lokalelementen an Wassertropfen Eisenoxide und -hydroxide
gebildet sowie Eisen geldést, was zu einem schnell voranschreitenden Lochfra® flhrt.
Sauerstoffkorrosion tritt vor allem bei niedrig legierten Stéhlen, Kupfer, Blei und Nickel auf, hoch
legierte Cr- und CrNi-Stahle gelten wie Aluminium als besténdig gegenlber geléstem Sauerstoff.
Schwefelwasserstoff bildet eine schwach saure L&sung, deren Aggressivitat bei ph-Werten unter
6 deutlich zunimmt. Bereits bei Gehalten Uber 0,001 mg/m® wirkt H,S verstarkend auf die
Korrosion von Metallen und gilt wie Kohlendioxid als Promotor flr die Wasserstoffabsorption
durch Stahl aus dem Rohbiogas, welche zu Versprédung und wasserstoffinduzierter Rissbildung
fihrt. Austenitische CrNi-Stahle, CrMo-Stahl und Aluminium weisen eine relativ hohe
Bestandigkeit gegeniliber Schwefelwasserstoff auf. Insbesondere bei Anwesenheit von Sauerstoff
und Kohlendioxid ist auch Korrosion durch Ammoniak in wassriger Lésung méglich.
Siliziumverbindungen sind in Rohbiogasleitungssystemen als reaktionstrdge anzusehen und
werden erst im Rahmen einer Verbrennung problematisch. Mitgerissene Mirkoorganismen
hingegen kénnen im Leitungssystem Biofilme ausbilden, welche eine mikrobielle Korrosion
verursachen kénnen. [35]
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Um einen sicheren Transport des Rohbiogases zu gewahrleisten, einen Verschluss der Leitungen
bzw. Funktionsbeeintrachtigungen von Anlagen zu verhindern, sowie die Korrosionsneigung
gering zu halten, sind Maflnahmen zur Abscheidung und Entfernung des Wassers notwendig [35].
Eine erste grobe Entwasserung findet bei Abkthlung auf Umgebungstemperatur im Speicher und
in den Rohrleitungen statt. Die Rohre muUssen frostfrei verlegt und gut isoliert werden und duarfen
keine siphonartigen, vertieften Stellen bilden. Sie muissen vielmehr so verlegt werden, dass
Kondenswasser entweder in den Fermenter, Lagerbehélter oder Speicher zurtckflieRen bzw. in
einem geeigneten Kondenswasserabscheider abfliellen kann. Dieser wird meist am Anfang der
Gasstrecke in einem frostfreien Raum angeordnet und dient oftmals gleichzeitig als
Uberdrucksicherung fur den Fermenter, wobei die Eintauchtiefe des unter Gasdruck stehenden
Einlaufrohres im Kondensatabscheider den Uberdruck im Fermenter bestimmt. Die Eintauchtiefe
wird mittels eines flexiblen Siphonschlauchs Uber den Fillstand im Kondensatabscheider
eingestellt. (Abbildung 22). [18]
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Abbildung 22 - Kondensatabscheider mit Uberdrucksicherung fiir Biogas (Funktionsprinzip) [18]

Durch das Abkuhlen von Rohbiogas mit einem Kélteaggregat (Kondensationstrocknung) lassen
sich sehr niedrige Wassergehalte im Restgas einstellen und gleichzeitig ein Grofdteil der
wasserldslichen Spurengase abscheiden. Dabei kommen meist Edelstahl-Warmetauscher zum
Einsatz, in denen Biogas auf 0 — 5°C abgekuhlt wird, wobei bei einer Eintrittstemperatur des
Rohbiogases von 25°C bei Umgebungsdruck etwa 30 g/m® abgeschieden werden kénnen (vgl.
dazu Abbildung 23). Bei einer Gasproduktion von 250 m*/Tag entsprich dies ca. 7,5 | Kondensat.
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Abbildung 23 - Wasserdampfkonzentration von Rohbiogas (55 % CH4, 45 % CO,) bei Sattigung [35]

In der Praxis zeigt sich, dass bei Einsatz eines solchen Verfahrens die Schaden an den
Gasmotoren erheblich reduziert werden kénnen, weshalb die Investition fast immer gerechtfertigt
ist [18]. Wird fur die Speicherung ein héherer Gasdruck benétigt, so ist eine Trocknung nach dem
Verdichter anzuordnen. Die Belastung des Verdichters kann durch eine eventuelle
Vorentwasserung reduziert werden [35]. Nichtsdestotrotz reicht diese Art der Gasbehandlung
allein nicht aus, um einen hohen Gehalt an Schwefelwasserstoff durch Auswaschung mit dem
Kondensat gentgend zu reduzieren. In Verbindung mit einer Entschwefelung ist es aber die
empfehlenswerteste Methode der Gasreinigung [18].

5.3.3. Entschwefelung

Die Grundlagen zur Entstehung von H,S wéahrend des Fermentationsprozesses wurden bereits
eingehend im Kapitel 4, ,Grundlagen des anaeroben Abbaus von organischem Material*
beschrieben.

Nach den Qualitatskriterien der OVGW Richtlinie G 31 liegt die maximal zulédssige Konzentration
an H,S fur die Einspeisung in das Erdgasnetz bei < 5 mg/m® (~ 3,6 ppm). Da Rohbiogas aus
nachwachsenden Rohstoffen und Gllle unter Umsténden jedoch 2000 ppm und aus Abfall bis
Uber 20.000 ppm H,S enthalten kann, muss eine Grob-Entschwefelung und je nach
Aufbereitungsverfahren bzw. Verwertungsweg auch eine Fein-Entschwefelung vorgesehen
werden [36]. Bei der Verbrennung von Biogas in Blockheizkraftwerken oder Heizkesseln bildet
sich aus Schwefelwasserstoff SO,. Dieses SO, stellt einerseits einen Luftschadstoff dar, der in
Verbindung mit Wasser zu saurem Regen fuhrt oder andererseits bereits in der Abgasfliihrung des
Blockheizkraftwerkes mit kondensiertem Wasser schwefelige- bzw. Schwefelsdure bildet und die
Korrosion beguinstigt. [37] Aus genannten Grinden muss Biogas vor der Verwertung in jedem Fall
entschwefelt werden.
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Im Rahmen der Entschwefelung des Rohbiogases werden biologische und chemisch-
physikalische Verfahren eingesetzt. Die biologischen Entschwefelungsverfahren basieren auf
dem Abbau von H,S mit Hilfe von Sauerstoff und Mikroorganismen (z.B. Thiobazillen) Uber
Schwefel hin zu Sulfaten. Biologische Verfahren kénnen den Volumenanteil an H,S im
entschwefelten Biogas auf 50 ppm (wirtschaftlich sinnvoll ca. 100 — 200 ppm) senken und sind
daher in der Regel nur fur die Grobentschwefelung einsetzbar. Zu diesen Verfahren zéhlen die
biologischen Entschwefelung im Fermenter sowie ein- und zweistufige Biowéscher. [36]

Heute hat sich vor allem die biologische Entschwefelung im Fermenter durch gezieltes Einblasen
geringer AuRenluftmengen (3 — 5 % der anfallenden Biogasmenge) durchgesetzt. Grinde dafir
sind die einfache Handhabung bei ausreichender Reinigungsleistung bis ca. 100 ppm Rest-H,S
sowie die geringen Anschaffungs- und Betriebskosten. Die Entschwefelung kann aber auch
extern in einem Biofilter oder Gaswascher erfolgen (50 — 100 ppm Rest-H,S erreichbar), welche
meist zwischen Gérbehélter und Gasspeicher angeordnet sind und mit reinem Sauerstoff
betrieben werden. Dabei wird Biogas Uber eine Fullkérperschittung geleitet, auf welcher die
Schwefelbakterien wachsen. Im Gegenstrom wird Spulflissigkeit (ein Gemisch aus Natronlauge
und Substrat) eingebracht, durch welche Feuchtigkeit und Nahrstoffe eingebracht und gleichzeitig
elementarer Schwefel ausspult wird (Dunger). Dadurch werden zwar Luft in den Fermenter und
kein zuséatzlicher Stickstoff ins Biogas eingetragen, es entstehen aber Kosten fir das zuséatzliche
Aggregat und die Bereitstellung des reinen Sauerstoffs. [18]

Eine Sonderstellung bei den Entschwefelungsverfahren nehmen Biofilter ein. Ein Biofilter ist eine
feuchte Schittung aus biologischen Materialien (Holzschnitt, Kokosfasern u.d.), welcher mit
Biogas durchstromt wird. Mikroorganismen verstoffwechseln dabei das H,S, wobei die bioaktive
Schittung als Siedelflache dient und gleichzeitig die notwendigen Spurenstoffe flr deren
Wachstum bereitstellt. AuBerdem weist die Schittung eine gewisse Pufferwirkung zur
Abdémpfung von Konzentrationsspitzen auf. Bei gleichméaBiger Beaufschlagung mit Gas sind
theoretisch H,S-Anteile von unter 1 ppm im gereinigten Gas maoglich. Allerdings werden Biofilter
aufgrund der Gefahr einer Versduerung durch die mikrobielle H,SO4-Bildung, des hohen
Flachenbedarfs, der schwierigen Handhabung und Prozesskontrolle sowie der Notwendigkeit
eines Eintrages von Luft nicht fir die Biogasreinigung empfohlen. Zur Geruchskontrolle von
Abluftstrdmen werden Biofilter hingegen durchaus héufig eingesetzt. [36]

Bei den chemisch-physikalischen Verfahren spielt die trockene, chemische Adsorption an
Materialien wie Eisenhydroxid oder ZnO aufgrund der hohen Kosten fiur die Entsorgung der
Ruckstédnde sowie des hohen Wartungsaufwands kaum noch eine Rolle [18]. Deutlich besser
geeignet sind Verfahren, bei denen H,S durch Féllung mit Eisensalzen bereits in der
Flussigphase des Fermenters zuriickgehalten bzw. abgeschieden wird. Als Fallungsmittel kénnen
Eisenchelat, Eisen(lll)-hydroxid, Eisen(lll)-oxid oder FeCl, zum Einsatz kommen. Eine
Entschwefelung auf H,S-Anteile kleiner 50 ppm ist theoretisch mdéglich, fir eine weitergehende
Entschwefelung muss jedoch eine mehrfache Uberdosierung gegeniiber der Stéchiometrie
erfolgen. Dadurch wird selbst dieses einfache Verfahren schnell unwirtschaftlich und es kann zu
Problemen mit der Entsorgung der Fermentationsriickstdnde aufgrund des Schwefel- bzw. FeS-
Gehaltes kommen. [36]
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Jodierte Aktivkohle kann unter guinstigen Umsténden ihr Eigengewicht an H,S aufnehmen, wobei
beim Einsatz geeigneter Metallsalze als Dotierung gleichzeitig auch andere
Schwefelverbindungen wie zum Beispiel Mercaptane oder Halogenverbindungen und auch
Siloxane aus dem Gasstrom entfernt werden kénnen. Reinigungsleistungen von unter 1 ppm H,S
sind mdglich, wobei allerdings eine vorhergehende Grobentschwefelung durchgeflhrt werden
sollte. Allen Adsorbentien gemein ist, dass sie relativ teuer sind und nach erfolgter Beladung
extern regeneriert bzw. entsorgt werden missen. Aus diesem Grund sollten adsorptive Verfahren
lediglich zur Fein-Entschwefelung verwendet werden, um eine hinreichend lange Standzeit des
Adsorbers bei vertretbaren Kosten zu garantieren. [18, 36]

Kombinierte, chemisch-biologische Verfahren arbeiten meist mit einer FeO(OH)-haltigen
Granulatschittung, an der H,S in Form von FeS adsorbiert und welche auf biologischem Weg in-
situ wieder regeneriert wird. Reingasgehalte unter 5 ppm H,S sind mdéglich, allerdings werden
aufgrund des Wechsels zwischen Beladung und Regeneration zwei Adsorber bendtigt. Dadurch
wird das Verfahren aufwandig und teuer und ist meist nur bei groRen einzuspeisenden
Gasmengen wirtschaftlich einsetzbar. [18, 36]

5.4. Technologie der Biogasverwertung

Biogas kann nach entsprechender Aufbereitung vielféltig genutzt werden (Abbildung 24). Stand
der Technik ist zum Einen die Verstromung Uber eine Kraft-Warme-Kopplung mittels Gasmotoren
bzw. -turbinen, wobei der erzeugte Strom als Okostrom in das 6ffentliche Netz eingespeist wird
und die entstehende Abwarme einer Nutzung zugefihrt werden kann. Zum Anderen besteht auch
die Méoglichkeit der Aufbereitung und Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz als sog.
Biomethan. Die Verbrennung von Biogas zur reinen Warmeerzeugung ist vergleichsweise selten
anzutreffen. Der Einsatz von Biogas in Brennstoffzellen sowie die Nutzung als Kraftstoff sind
derzeit noch nicht groRtechnisch umgesetzt und Gegenstand der Forschung. Beide
Anwendungen erfordern eine weitgehende Gasreinigung bzw. Anreicherung von Methan. [29]
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Abbildung 24 - Mégliche Verwertungspfade von Biogas; nach [34]
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5.4.1. Verstromung Uber Kraft-Warme-Kopplung

Bei der Kraft-Warme-Kopplung wird Biogas als Kraftstoff in einem Verbrennungsmotor eingesetzt,
welcher einen Generator zur Erzeugung von Wechsel- bzw. Drehstrom antreibt. Dieser Strom
wird als Okostrom in das 6ffentliche Netz eingespeist und nach dem geltenden Okostromgesetz
[38] bzw. der zugehérigen Okostromverordnung [39] vergitet. Ein Teil der Abwérme des
Verstromungsaggregates kann zur Deckung des Warmebedarfs der Biogasanlage genutzt
werden, der Uberwiegende Teil steht flur anderweitige Nutzung zur VerflUgung (vgl. Kapitel 3.4,
LAktuelle Situation am Biogassektor in (")sterreich“).

Grundsatzlich gibt es verschiedene BHKW-Motorbauarten und Verbrennungsverfahren. Bei den
Benzinmotoren handelt es sich um PKW-Motoren, die auf Gasbetrieb umgertstet werden. Sie
werden aufgrund ihrer geringen Leistung kaum und wenn doch, dann bei relativ kleinen
Biogasanlagen eingesetzt. Bei groReren Biogasanlagen kommen vorwiegend Dieselaggregate
zum Einsatz. Hierbei handelt es sich entweder um auf Gas-Otto-Betrieb umgeristete
Dieselmotoren (Gasmotor), die einen Gasmischer und eine Fremdzlindung erfordern, oder um
Seriendieselmotoren (Zundstrahimotoren), bei denen dem verdichteten Gasgemisch Uber
Einspritzdisen geringe Mengen an Zunddél zugemischt werden. Die Zindung des Gasgemisches
erfolgt durch Verdichtung. Der Vorteil des Zundstrahl-BHKW im Leistungsbereich von 30 kW bis
300 kW gegeniuber dem Gasmotor-BHKW liegt im geringeren Preis und hdheren elektrischen
Wirkungsgraden. AuRerdem kann bei Ausfall der Gasproduktion der Betrieb kurzfristig mit Heizdl
weitergeflhrt werden. Daflr schlégt der Zindstrahimotor mit einem erhdéhten Wartungsaufwand
und dem Verbrauch an Zindél zu Buche. Der Gasmotor hat gegentber dem Zindstrahlmotor
zudem einen hdéheren thermischen und damit auch einen hdéheren Gesamtwirkungsgrad
(Abbildung 25) und weist langere Standzeiten auf. [18]
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Abbildung 25 - Elektrische und thermische Wirkungsgrade von Ziindstrahl- und Gasmotoren [18]

Technologie der Biogasverwertung Seite 60 von 188



Stand der Technik im Bereich Biogas

Um die Standzeiten des BHKW nicht zu verkirzen, muss das eingesetzte Gas gewissen
Anforderungen gendgen. So sollte der H,S-Gehalt im Biogas 150 bis 200 ppm nicht
Uberschreiten. Weitere problematische Gasbestandteile sind Siloxane und
Phosphorverbindungen, die zu Problemen im Motorraum und im Abgas fUhren. Biogas-BHKW
werden Ublicherweise im Einstellungsbereich eines ,Magermotors” betrieben (A = 1,2 — 1,6), um
die Emissionswerte von NO, und CO méglichst gering zu halten. Dabei verringern sich die
Leistung und der Wirkungsgrad geringflgig. [18, 24]

Zur Stromproduktion sind zwei Arten von Generatoren, der Synchrongenerator und der
Asynchrongenerator, zu unterscheiden. Der Synchrongenerator benétigt eine Gleichstromquelle
fur die Erregung, d.h. er kann auch eingesetzt werden, wenn kein Festnetzanschluss vorhanden
ist und die Stromversorgung alleine vom BHKW geleistet wird (Inselbetrieb). Eine
Synchronisiereinrichtung passt Frequenz und Phase an das Stromversorgungsnetz an. Beim
Asynchrongenerator Ubernimmt das Stromnetz die Frequenzfihrung, damit der erzeugte Strom
mit Frequenz und Phase Ubereinstimmt. Dieses System ist einfacher und kostengtnstiger als der
Synchrongenerator, besitzt aber einen etwas geringeren Wirkungsgrad. Die Netzanbindung
erfolgt bis 1 MW Uber das Niederspannungsnetz. [24]

Andere Motorbautypen, wie der Stirlingmotor, haben bisher keine praktische Bedeutung erlangt,
da vor allem die Kolbenabdichtung und die Warmelbertragung an das Arbeitsgas bisher noch
nicht befriedigend gelést werden konnte. Bei einer Weiterentwicklung des Stirlingmotors ist ein
erfolgreicher Einsatz im Bereich der Biogasnutzung denkbar, da dieser Motortyp vor allem
aufgrund der einfachen Bauweise und des gerduscharmen Laufs eine Reihe an Vorteilen
gegenulber herkémmlichen BHKW aufweist. [29]

Zur Nutzung der Motorabwéarme dient in der Regel sowohl das Kuhlwasser als auch das heie
Abgas. Wahrend die Kihlwassertemperatur auf 85 — 90°C begrenzt ist, kann durch Nutzung der
Abgaswarme Heizwasser von bis zu 100°C bereitgestellt werden. In der Regel werden Zweikreis-
systeme eingesetzt, die an einem gemeinsamen Warmespeicher angeschlossen sind. [29]

5.4.2. Warmegewinnung aus Biogas und Kraft-Warme-Kopplung

Jahrzehntelang war die Warmegewinnung aus Biogas nahezu der einzig technisch machbare
Weg der Biogasverwertung. Heutzutage wurde diese Méglichkeit der Biogasverwertung durch die
Kraft-Warme-Kopplung weitgehend verdrangt, vor allem vor dem Gesichtspunkt, dass seit der
Novelle des Okostromgesetzes ein KWK-Bonus fir die verwendete Nutzwérme von 2 ct/kWh
geltend gemacht werden kann. Seit jedoch immer mehr Haushalte im I&ndlichen Raum ihren
Warme- und HeilRwasserbedarf aus Biomasse-Fernheizwerken beziehen, ist es fir den
Biogasanlagenbetreiber wieder interessant geworden, das Biogas Uber Rohrleitungen auch direkt
an ein Biomasse-Fernheizwerk zu liefern. Die Nutzung von Biogas zur reinen Warmeerzeugung
Uber Gasverbrennung ist eine dkonomisch interessante Variante, da alle anderen Arten der
Biogasverwertung sowohl in der Bereitstellung des technischen Equipments als auch beziglich
der laufenden Betriebskosten erheblich teurer sind. Es ist nicht sinnvoll, Biogas Uber lange
Zeitrdume zu speichern, es eignet sich jedoch exzellent zur Abdeckung der anfallenden
Tagesspitzen und auch um eine gewisse Grundlast damit abzudecken. Durch den Bezug von
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Biogas kann ein Biomasse-Fernheizwerk eine Uberdimensionierung seines Feststoffkessels
vermeiden bzw. auf die zusatzliche Installation einer Warmequelle verzichten. Wird Biogas einer
Warmenutzung zugefihrt, bendtigt man daflr spezielle Gasbrenner (Biogasbrenner ohne
Geblase, Biogasbrenner mit Geblase; siehe dazu auch Kapitel 8.5 ,Anlagentechnik der
Rohbiogasnutzung im Zementwerk®). Der Einsatzbereich hangt priméar von der erforderlichen
LeistungsgréRe ab, grundsétzlich werden séamtliche Gebléasetypen hauptséchlich in Kombination
mit Erdgas angewandt. Prinzipiell kénnen die Typen auch mit Biogas betrieben werden. Derzeit
werden Gasbrenner in Biogasanlagen vorrangig als Sicherheitsaggregat eingesetzt, um einen
Stillstand des BHKW zu kompensieren und so eine Warmeversorgung sicherzustellen. [34]

Bei der Kraft-Warme-Kopplung (KWK) wird im Rahmen der Verstromung die Abwéarme des
Motors und des Abgases als Nebenprodukt des Prozesses gewonnen. Ein Teil der bei der
Verbrennung entstehenden Warme wird zur Aufrechterhaltung des Gérprozesses benétigt. Der
Uberwiegende Teil steht aber fir andere Einsatzzwecke zur Verfigung. Mit der Uberschusswarme
kénnen z.B. nebenstehende Gebaude und Stélle mit Warme und Warmwasser versorgt werden.
Es besteht auch die Mdéglichkeit Uber eine Nahwarmeleitung nahe gelegene Wohnsiedlungen,
Schwimmbader, Gewachshauser etc. mit Heizenergie zu versorgen, vorausgesetzt die Abnehmer
befinden sich in unmittelbarer Nahe zur Biogasanlage. Fir die Sommermonate, wenn keine
Heizenergie gebraucht wird, sollten andere Nutzungskonzepte gefunden werden, um dadurch
insgesamt den Anlagenleistungsgrad zu steigern und einen mdglichst groRen Beitrag zur
Einsparung fossiler Energiereserven und zum Klimaschutz zu leisten. Die Uberschussige Warme
kann zum Beispiel zur Trocknung landwirtschaftlicher Guter wie Holzpellets oder Getreide und
Futtermittel verwendet werden. Warmenutzungsgrade von bis zu 80 % sind dabei durchaus
realistisch. AuRBerdem kann die Warme Uber die Sommermonate im Boden in Wasser-, Kies- oder
Erdspeichern zwischengelagert werden. Allerdings bedurfen solche Systeme einer genauen
Standortwahl bzw. einer aufwandigen Konstruktion, um Uber langere Zeit Warme ohne groRe
Verluste halten zu kénnen. [24]

Eine interessante Nutzungsform der anfallenden Warme wahrend der warmen Jahreszeit stellt die
Kélteproduktion, auch als Kraft-Wéarme-Kalte-Kopplung (KWKK) bekannt, dar. Im Gegensatz zu
herkdmmlichen Kompressionskélteanlagen, die durch elektrische Energie angetrieben werden,
sind in diesem Bereich Absorptionskalteanlagen (AKM) im Einsatz, die durch thermische Energie
betriecben werden. Dabei wird ein Kaltemittel (z.B. Ammoniak) im Verdampfer bei geringem
Temperatur- und Druckniveau durch Zufuhr von Warme verdampft (Klhleffekt) und durch ein
geeignetes Absorptionsmittel aufgenommen, welches verdichtet und einem Desorber zugefihrt
wird. Dort wird das Kaltemittel durch Zufuhr von Warmeenergie aus der Absorptionsfllssigkeit
ausgetrieben und im Kondensator wieder verflissigt, wodurch sich der Kreislauf schlie3t. [24]

Beim ORC-Prozess (,Organic Rankine Cycle“-Prozess) wird nicht die Abwarme des BHKW an
sich, sondern die Restwarme des Abgasstromes verwendet. Die Energie aus dem Abgasstrom
wird Uber einen Thermodlkreislauf an den Verdampfer geleitet, in dem ein organisches
Arbeitsmedium verdampft wird. In der Turbine wird durch die Entspannung ins Vakuum
mechanische Arbeit verrichtet und damit ein Generator angetrieben. Danach wird das
Arbeitsmedium in einem Kondensator wieder heruntergekihlt und rickverflissigt wieder dem
Verdampfer zugefuhrt. Als Arbeitsmedien werden meist organische FlUssigkeiten mit niedrigen
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Verdampfungstemperaturen eingesetzt (z.B. Silikondle oder Toluol). Der elektrische
Wirkungsgrad dieses auRerordentlich gut teillastfahigen Verfahrens liegt zwischen 5 % und 17 %.
Aufgrund der technisch sehr anspruchsvollen Bauweise und den damit verbundenen hohen
Investitionskosten ist dieses Verfahren nur fur sehr groRe Anlagen wirtschaftlich einsetzbar. [24]

5.4.3. Einspeisung von Biogas ins Erdgasnetz

Eine vielversprechende Mdglichkeit, das produzierte Biogas unabhdngig vom Standort der
Biogasanlage zu verwerten, ist mit der Durchleitung durch das bestehende Erdgasnetz gegeben,
so dass Biogas zusammen mit Erdgas am Ort der bestmdglichen Nutzung verwertet werden
kann. Hierzu muss das Biogas an Gasqualitdt des Erdgasnetzes angepasst werden. [29]. Von
wesentlicher Bedeutung fur die Wirtschaftlichkeit der Biogas-Netzeinspeisung ist dabei die Frage,
in welchem Ausmal das Rohbiogas gereinigt bzw. sein Methangehalt erhéht werden muss. Um
den sich daraus ergebenden Reinigungs- und Anreicherungsbedarf flr die Einspeisung von
Biogas aufzeigen, sind in Tabelle 11 die wichtigsten Komponenten von typischem Rohbiogas den
Kriterien der OVGW Richtlinie G31 fir Erdgas sowie OVGW Richtlinie G33 fir die
Biogaseinspeisung zusammenfassend dargestellt. [37]

Tabelle 11 - Vergleich der Zusammensetzung von Rohbiogas mit Grenzwerten gemaR OVGW G31 [37]

Parameter Rohbiogas OVGW G31/G33 Einheit
Brennwert 5,52 - 8,27 10,7 -12,8 kWh / m?
Wobbe-Index 59-8,15 13,3-157 kWh / m?
relative Dichte 1,2 0,55-0,65 kg/m?
Methan 50-75 >96* Vol.-%
Kohlendioxid 25-50 <2 Vol.-%
Wasser: max. - 8°C bei einem
Kondensationspunkt 1-5Vol-% Druck von 40 bar i
Kohlenwasserstoffe: max. 0°C beim
Kondensationspunkt 0-1Vol-% Betriebsdruck i
Stickstoff 0-5 <5 Vol.-%
Sauerstoff 0-2 0,5 Vol.-%
Wasserstoff <1 <4 Vol.-%
Ammoniak 0-0,05 technisch frei Vol.-%
Schwefelwasserstoff 0-7500 <5 mg / Nm?
Siloxane, Silane (gesamt) 0-50 <10 mg / Nm?

*Wert fur Methan darf geringer sein, wenn der Brennwert Uber 10,7 kWh/m? liegt (aufgrund Hao-Konzentration)

Im Wesentlichen missen der Brennwert, die relative Dichte und der Wobbe-Index durch eine
Methananreicherung angepasst sowie Kohlendioxid, Wasserdampf, Schwefelwasserstoff und
weitere Gasbegleitstoffe nahezu vollstdndig entfernt werden. Es existiert eine Vielzahl von
Verfahren, die zur Aufbereitung von Rohbiogas in Betracht kommen, teilweise kbénnen in einem
Prozessschritt gleich mehrere unerwlnschte Komponenten gleichzeitig entfernt werden.
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Abbildung 26 zeigt den mdéglichen Aufbau einer Aufbereitungskette flr Rohbiogas zur
Einspeisung ins Erdgasnetz ohne Anspruch auf Vollstandigkeit.
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Abbildung 26 - Prinzipieller Aufbau einer Biogasaufbereitungsprozesskette; nach [36]

Die Gasaufbereitung besteht in der Regel aus einer Vor- oder Grobentschwefelung nach den
oben besprochenen Verfahren, bei der der H,S-Volumenanteil verfahrensabhangig auf unter
100 ppm gesenkt werden kann. AnschlieRend erfolgt eine Vortrocknung, bei der der
Wassergehalt auf einen Wassertaupunkt von etwa 5°C eingestellt wird. Das vorbehandelte
Rohbiogas wird auf den fur die nachfolgenden Schritte notwendigen Prozessdruck verdichtet,
zwischengekuhlt und durch eine Fein-Entschwefelung und anschlieRende CO,-Entfernung weiter
aufbereitet. Alternativ kann auch eine kombinierte CO,/H,S-Entfernung erfolgen. In jedem Fall
entsteht als Nebenprodukt der CO,-Entfernung bzw. CHjAnreicherung ein Schwachgas mit
geringem Methangehalt, welches einer Nachbehandlung unterzogen werden muss, um den
gesetzlich vorgegebenen, maximalen Methanschlupf nicht zu Uberschreiten. Die Trocknung auf
den Taupunkt, der durch die Bedingungen im Erdgasnetz an der Einspeisestelle vorgegeben wird,
erfolgt ebenso wie eine eventuell notwendige weitere Verdichtung normalerweise als letzter
Schritt. [36] Weiters sind Zuleitungen bis zum Anschlusspunkt an das 6ffentliche Gasnetz sowie
geeichte Gasmengen- und Gasbeschaffenheitsmessungen sowie eventuell Gasmischstationen
fur die Zugabe hochkaloriger Gase zur Brennwertanpassung einzuplanen. [18]

Fur die Abtrennung von CO, werden die folgenden Verfahren eingesetzt bzw. stecken teilweise
noch in der Entwicklung (Tabelle 12).

Tabelle 12 - Verfahren zur CO,-Abtrennung aus Biogas

Druckwasserwédsche DWW Wasser
physikalische Druckwésche Genosorb®Wasche GW Poclfilrit:t):;z?:;tol_
MEA-Wasche MEA Monoethanolamin
chemische Druckwésche DEA-Wasche DEA Diethanolamin
MDEA-Wésche MDEA Methyldiethanolamin
Druckwechseladsorption PSA- bzw. DWA-Adsorption DWA Festbett (Aktivkohle)
Membranverfahren
Kryogenverfahren
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Bei der Druckwasserwéasche (DWW) wird die héhere Ldslichkeit von Kohlendioxid im Gegensatz
zu Methan in Wasser genutzt, um eine Abtrennung auf physikalischem Weg zu erreichen. Dieses
Verfahren ist das heute in Europa am meisten verbreitete zur Aufbereitung von Biogas. Auch die
Genosorb-Wasche (GW) nutzt die unterschiedlichen physikalischen Léslichkeiten von CH, und
CO,, allerdings wird als Waschldsung eine Polyethylenglykoldimethylether-Mischung verwendet,
mit der in einem Schritt CO,, H,O und H,S abgetrennt werden kdnnen. In beiden Fallen erfolgt die
Regeneration durch Absenkung des Gesamtdrucks und Strippung mit Luft, allerdings muss diese
bei der Genosorb-Wésche auch bei erhéhten Temperaturen (60 — 80°C) erfolgen. [36]

Die am weitesten verbreiteten chemischen Wéaschen zur CO,-Entfernung aus Biogasanlagen sind
Aminwaschen. Bei den eingesetzten Waschfllssigkeiten handelt es sich um Gemische aus
Wasser und Monoethanolamin (MEA), Diethanolamin (DEA) und Methyldiethanolamin (MDEA),
die sich bezuglich chemischer Stabilitdt und CO,-Absorptionsgeschwindigkeit unterscheiden.
Chemische Waschen haben gegenuber physikalischen Vorteile in  den hoéheren
Aufnahmekapazitdten und der erzielbaren Trennleistung. Die CHj-Selektivititen der
Waschlésungen kdénnen Werte von nahezu 1 erreichen, wodurch es praktisch zu keinem Austrag
von Methan in den Schwachgasstrom (Methanschlupf) kommt. Allerdings sind hier fur eine
Regeneration der Aminlésung Temperaturen von 120 — 180°C zwingend erforderlich, wodurch
meist durch externe Prozesse thermische Energie bereitgestellt werden muss. [36]

Bei der Druckwechseladsorption (DWA oder PSA von engl. ,pressure swing adsorption) handelt
es sich um ein trockenes, adsorptives Verfahren, bei dem das Biogas Uber einen Verdichter (ca.
8 — 10 bar) in die Adsorberbehélter gepresst wird. Dort adsorbiert das CO, an Aktivkohle oder
Zeolith bzw. wird durch geeignete Molekularsiebe auf Kohlenstoffbasis zurlckgehalten und
dadurch abgetrennt. Aufgrund der Kosten der Verdichtung ist es wichtig, ein Optimum zwischen
Beladungskapazitat und Verdichtungsarbeit flr den jeweiligen Fall zu finden. Als wichtige
Rahmenbedingung der DWA muss berucksichtigt werden, dass diese nicht fur eine Entfernung
von H,S geeignet ist, da dieses durch Chemisorption dauerhaft an den Adsorbentien anhaftet und
diese unbrauchbar macht. Der H,S-Anteil muss vor einer DWA unter 3 ppm reduziert werden, um
eine schleichende Desaktivierung des Adsorbens zu vermeiden. [18, 36]

Eine weitere Mdglichkeit der Biogasaufbereitung bieten Membranverfahren, bei denen
unterschiedliche Durchlassigkeiten des Membranmaterials eine selektive wie auch gemeinsame
Abtrennung von CO, und H,S aus Rohbiogas erlauben. Mit einstufigen Verfahren lassen sich
Methananteile von ca. 85 Vol.-% erreichen, zwei- oder mehrstufige Systeme kdnnen bis zu
98 Vol.-% CH, im Produktgas liefern. Die Membranverfahren sind bereits heute einsetzbar und
werden standig weiterentwickelt, weshalb davon ausgegangen werden kann, dass in einigen
Jahren weitere Systeme kommerziell erhéltlich und wirtschaftlich betreibbar sein werden. [36]

Bei der Kryogenaufbereitung oder Gasverflissigung nutzt man die unterschiedlichen Siedepunkte
der Gaskomponenten, um diese dhnlich einer Destillation abzutrennen. Der Vorteil liegt in einem
hohen Reinheitsgrad des aufbereiteten Gases (Methangehalte um 99,5 % erreichbar), nachteilig
sind allerdings die hohen Betriebs- und Investitionskosten, wodurch Kryogenverfahren derzeit
noch nicht marktfahig sind. [36]
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Tabelle 13 zeigt einen Vergleich der vier aktuell etablierten Verfahren zur Kohlendioxidabtrennung
und die Zusammensetzung des dabei anfallenden Schwachgases. Die Verwertung dieses
Nebenprodukts kann zusammen mit der Abwarme aus dem Verdichtungsvorgang zumindest
einen Teil der fur die Fermenterheizung notwendigen Prozesswarme decken. Vor diesem
Hintergrund ist eine zu hohe Methanabscheidung oftmals gar nicht als optimal anzusehen, da
ansonsten zusatzlich zur Schwachgasverwertung (z.B. Uber eine Nachverbrennung) ein weiteres
Aggregat zur Prozesswarmebereitstellung bendétigt wird. Eine allgemeingultige Empfehlung
welches Verfahren sich daher am besten fur die Biogasaufbereitung eignet ist pauschal nicht
moéglich und héngt immer von den Randbedingungen und Anforderungen an die
Aufbereitungstechnologie ab. [36]

Tabelle 13 - Vergleich der vier géngigsten Verfahren zur CO,-Abtrennung aus Biogas inkl.
Schwachgaszusammensetzung [36]

DWW GW DWA DEA
. . ) Absorption +
Prinzip Absorption Adsorption .
Reaktion
im
Yora I _ Vol % <99 <98 <98 <99
aufbereiteten Biogas
Entschwefelung Entschwefelung
Vorbehandlung - bei o500 ppm  bei yre>1 00 ppm Entschwefelung Entschwefelung
Trocknung, (Trocknung),
Entschwefelung, Entschwefelung, CHs-Entfernung
Nachbehandlung ) CHs-Entfernung CHs-Entfernung Schwachgas Trocknung
Schwachgas Schwachgas
typ. Betriebsdruck bar 8 8 5 1
Elektrizitatsbedarf pro
. kWh/m? 0,23 0,29 0,25 0,07
m? Rohbiogas
Warmebedarf
. kWh/m? - 0,11 - 0,60
pro m* Rohbiogas
Schwachgaszusammensetzung
Methanschlupf % 0,8-1.8 2-26 1-3 <0,1
YcH4 01-04 0,4-1 1-10 0,01
Yco2 14 - 22 26-32 87 -99 99,99
Vol.-%
Yo 62-70 51-59 0-4 0,00
Yoo 16-19 14 -17 0-1 0,00
YH2 ppm <1 <1 <1 <1
YHos ppm 20-90 <1 <1,5 <1
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5.4.4. Sonstige Verwertungsmdglichkeiten

Brennstoffzellen produzieren aus den Elementen Wasserstoff und Sauerstoff elektrischen Strom
und Warme. Als Reaktionsprodukt der elektrochemischen Reaktion entsteht Wasserdampf.
Sowohl der Brennstoff Wasserstoff wie auch der Sauerstoff missen in mdglichst reiner Form
vorliegen, um die verwendeten Katalysatorwerkstoffe nicht zu vergiften. Der Einsatz von Biogas
ist daher nur nach einer aufwendigen Gasreinigung und Reformierung des Methans zu
Wasserstoff méglich. Die groRen Vorteile von Brennstoffzellen liegen sicherlich in den hohen
elektrischen Wirkungsgraden von rund 50 % sowie in den im Vergleich zur motorischen
Verwertung geringen Schadgas- und Larmemissionen. Die elektrische Leistung variiert von 1 bis
250 kW, im stationaren Bereich. In KéIn-Rodenkirchen wurde im Jahr 2000 von der GEW Koéin
die erste europdische Brennstoffzellen-Anlage mit einer Leistung von 200 kW, mit Klargas in
Betrieb genommen. In der Schweiz wurde im Jahr 2001 eine Pilotanlage mit einer 1 kW,
Hochtemperaturbrennstoffzelle, die mit Biogas betrieben wird, errichtet. Bis zu einem
flachendeckenden, praktischen Einsatz ist allerdings noch ein erheblicher Forschungs- und
Entwicklungsaufwand erforderlich. [34]

Bei Mikrogasturbinen handelt es sich um kleine, schnelllaufende Gasturbinen mit niedrigen
Brennkammerdrticken und Temperaturen. Sie haben sich aus der Turboladertechnologie und aus
den Hilfsantrieben in der Flugzeugindustrie entwickelt und werden vor allem als Kraft-Warme-
Kopplungs-Anlagen in der dezentralen Energieversorgung im Leistungsbereich zwischen 30 —
500 kW angeboten. Mikrogasturbinen zeichnen sich durch sehr niedrige Emissionen, ihre
vergleichsweise geringe Gerduschentwicklung und niedrigen Wartungskosten aus. Bei maximalen
elektrischen Wirkungsgraden von 28 — 35 % weisen Mikrogasturbinen derzeit noch um etwa 20 %
héhere Investitionskosten als vergleichbare BHKW-Systeme auf. [18, 34]

Die Nutzung von Biogas als Treibstoff ist fur GroRbiogasanlagen eine interessante Alternative
zur Verstromung, sofern die bei der Stromerzeugung anfallende Abwérme nicht genutzt oder
vermarktet werden kann. Der Einsatz im Treibstoffsektor stellt allerdings hohe Anspriiche an die
Gasqualitat, da sowohl die Lagerung und Betankung als auch die Nutzung als Treibstoff mit den
fur Erdgas entwickelten Techniken kompatibel sein muss. Flr den Gasantrieb muss das Gas auf
200 bar komprimiert werden, um einen ausreichenden Transportradius zu erreichen. Zur
Vermeidung von Korrosionen sind Schwefelwasserstoff und Ammoniak zu entfernen. Fernerhin ist
eine Trocknung und Filterung des Gases notwendig, um Verstopfungen an Disen und in
Leitungen durch Eisbildung oder Feststoffpartikel zu vermeiden. Durch den Einsatz von Biogas
werden die fahrzeugspezifischen Emissionen an Stickoxiden (NO,), Kohlenmonoxid (CO),
Schwefeldioxid SO,) und hdéheren Kohlenwasserstoffen deutlich vermindert. Insbesondere unter
Berucksichtigung der stetig steigenden Kraftstoffpreise wird Biogas aufgrund der Befreiung von
der Mineraldlsteuer méglicherweise eine steigende Bedeutung als Kraftstoff erlangen. [29]
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5.5. Verwertung von Gérresten

Neben dem produzierten Biogas, welches einem der oben angeflhrten Verwertungswege
zugefuhrt wird, entsteht als Restprodukt des anaeroben Abbaus ein sogenannter ,Garrest’,
welcher im Wesentlichen eine wassrige Suspension mit TS-Gehalten zwischen 4 — 10 % darstellt.
Oft wird bei der Planung von Biogasanlagen nur der Wertstoff ,Biogas" als Produkt betrachtet,
6konomisch und ékologisch genauso wichtig ist die Entsorgung der entstehenden Garricksténde.
Neben den pflanzenbaulich wichtigen Elementen Stickstoff, Phosphor, Kalium kdnnen
Ausgangssubstrate und Garrlckstdnde auch andere, potentiell schadliche Stoffe z.B.
Schwermetalle wie Blei, Cadmium, Kupfer und Zink (v.a. bei Schweinegulle) oder organische
Schadstoffe wie Polyzyklische Aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK), Polychlorierte Biphenyle
(PCB), Polychlorierte Dibenzodioxine und -furane (PCDD/F) oder Antibiotika-Rickstande
enthalten. Der Schadstoffgehalt der Garrickstédnde héngt von den Inputmaterialien und der
Verfahrensflhrung ab und beeinflusst in starkem MalRe die Méglichkeiten fur dessen Verwertung.

Da im Verlauf des anaeroben Abbaus sowohl qualitative wie auch quantitative Verénderungen
des Gérsubstrates auftreten (vor allem durch den Abbau organsicher Trockenmasse), kann es zu
einer Aufkonzentrierung der genannten Schadstoffe kommen. Die Abbaurate und der damit
einhergehende Masseverlust hdngen im Wesentlichen von der Art der eingesetzten Substrate
sowie der Verweilzeit und Temperatur im Fermenter ab. Als Richtwerte flr den Massenverlust
kénnen in etwa 3 % bei Gllle, 20 bis 30 % bei Silagen und 70 bis 80 % bei Getreidekérnern
angenommen werden. Durch Wasserzugaben und Rezirkulate werden die Trockenmassegehalte
des Garsubstrates bei der Nassvergérung vor allem aufgrund betriebsbedingter Vorgaben
(Pumpfahigkeit) im Allgemeinen auf 4 bis 10 % eingestellt. Der TS-Gehalt des Gérrestes liegt in
einem &hnlichen Bereich und kann durch Bilanzierungsverfahren abgeschatzt oder aus
praktischen Untersuchungen bestimmt werden. Neben dem TS-Gehalt sind vor allem die
pflanzenbaulichen Parameter (N, P, K) wichtig, um RuUckschlisse auf Lagerkapazitaten und
Ausbringeigenschaften zu ziehen. Nachdem bei der Vergérung nur geringe Nahrstoffverluste
auftreten, erhdhen sich die absoluten Nahrstoffgehalte in der Frischsubstanz durch die Vergérung
z. B. von Gulle nur wenig. Von besonderer Bedeutung ist aber der durch den Abbau steigende
pflanzenverfligbare Stickstoff in Form von Ammonium. Wéhrend dieser z. B. in Rindergdlle einen
Anteil von 40 bis 50 % des Gesamtstickstoffes einnimmt, werden allgemein abhéngig von den
Einsatzstoffen Werte von 50 bis 80 % erreicht. Zu beachten ist auRerdem, dass es durch
Freisetzung von Kalziumionen wéhrend des Abbauprozesses mit einem Anstieg des pH-Werts
des Garrickstandes um bis zu einer Einheit kommen kann (Ammoniakverluste). [19]
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Tabelle 14 zeigt die wichtigsten diingerwirksamen Inhaltssstoffe von Gérresten unmittelbar nach
der anaeroben Fermentation bzw. nach erfolgter Fest-/FlUssig-Separation. [40]

Tabelle 14 - Anhaltswerte fiir Inhaltsstoffe von Garresten aus Praxisbetrieben; nach [40]

TS-Gehalt N-ges. NH4 P20Os K20
[%] [kg/m?] [kg/m?] [kg/m?] [kg/m?]
nach Fermentation
max. 13,2 91 6,8 6,0 10,9
min. 29 24 1,4 0,9 20
Durchschnitt 6,5 51 32 23 55
nach Fest-/Flussig Trennung
flissige Phase Durchschnitt 57 49 3.1 2,0 54
feste Phase Durchschnitt 243 538 2,7 50 58

TS ... Trockensubstanz, N-ges. ... Gesamt-Stickstoff

Grundsatzlich gibt es fur den Garrest mehrere Verwertungswege, wobei die Ausbringung auf
landwirtschaftliche Flachen die meist verbreitete Methode der Garrestnutzung darstellt. Durch die
Einhaltung von maximal zuldssigen Nahrstofffrachten bei der Ausbringung und verscharft durch
die Situation beim Einsatz stark stickstoffhaltiger Substrate bzw. biogener Reststoffe als
Inputmaterialien steigen die Ausbringungskosten und der dkologische Druck durch den Transport
des Uberwiegend fllssigen Garreste Uber weite Strecken flr eine Ausbringung. Untersuchungen
zeigen, dass die Kosten flr Transport und Ausbringung des Garrestes den Dingerwert ab einer
Transportentfernung von 5 — 10 km bereits Ubersteigen [41].

Grundlegende Unterschiede bei der Garrestverwertung kédnnen zwischen landwirtschaftlichen und
abfallwirtschaftlichen Biogasanlagen identifiziert werden.

5.5.1. Landwirtschaftliche Anlagen

Wahrend beim Einsatz wirtschaftseigener Substrate mit wenig Komplikationen hinsichtlich einer
nachfolgenden Ausbringung des Garrests als Wirtschaftsdinger zu erwarten sind, sind besonders
beim Einsatz industrieller Reststoffe sowie Bioabfallen zahlreiche Méglichkeiten des Eintrags von
Schadstoffen gegeben. Bei der Ausbringung auf landwirtschaftliche Flachen kdénnen sich diese
langfristig im Boden anreichern bzw. Uber die Pflanzen in die Nahrungsklette gelangen, weshalb
beim Einsatz von Co-Substraten bei landwirtschaftlichen Anlagen auf eine strikte Einhaltung
dingemittelrechtlichen Vorgaben zu achten ist (dingemittelrechtliche Kennzeichnung und
Untersuchung von Schadstoffgrenzwerten und Grenzfrachten). [19, 42]

Verglichen mit der Ausbringung von unvergorener Glille als Wirtschaftsdiinger fihrt beim Diingen
mit Garresten der reduzierte TS-Gehalt zu einer héheren FlieRfahigkeit und damit zu einem
schnelleren Ablaufen der Garrickstédnde von den Pflanzen. Dies verbessert zum Einen die
Qualitdt von Futterpflanzen durch weniger Verschmutzungen, zum Anderen wird
Ammoniakverlusten und Geruchsemissionen vorgebeugt. Der héhere, rasch pflanzenverfligbare
Ammoniumstickstoffgehalt von Garrlckstanden erfordert allerdings einen gezielten, zeitnahen
Einsatz zum Bedarf der Pflanzen, da erhéhte pH-Werte und Temperaturen die Gefahr von
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Verlusten in Form von Ammoniak bergen. Bisherige vergleichende Versuche zu Gllle zeigen,
dass durch die Vergérung unter gleichen Einsatzbedingungen keine Verbesserung der Ertrage
eintritt, da der Vorteil des héheren Gehalts an NH4-N trotz des schnellern Eindringens in den
Boden, durch héhere Ammoniakverluste bei einer herkémmlichen Ausbringung wieder verloren
geht. Es ist daher bei der Dingung mit Garresten auch auf eine mdéglichst verlustarme
Ausbringung zu achten (rasches Einarbeiten, bodennahe Ausbringung). [19]

Um gravierende Fehler bei der Dingung zu vermeiden, welche zu Umweltbelastungen fuhren
kénnen (hohe Nitratbelastung regionaler Grundwasservorkommen durch Auswaschung), ist in der
landwirtschaftlichen Praxis eine Bilanzierung des betrieblichen Nahrstoffkreislaufs notwendig.
Bezogen auf Biogasbetriecbe bedeutet dies, dass im Rahmen eines ausgeglichen
Nahrstoffkreislaufes die mit den Garrickstdnden angefallenen Néhrstoffmengen auf die Flachen
zuruckgefuhrt werden sollten, auf denen die Ausgangssubstrate flUr die Biogasanlage erzeugt
wurden. Besonders wenn Co-Substrate zur Steigerung des Biogasertrages eingesetzt werden,
kann es zu einer Uberschreitung der fir eine ausgeglichene Bilanz notwendigen Stickstoffmengen
kommen, weshalb oft die einsetzbaren Co-Substratmengen aufgrund der landwirtschaftlich
rackfUhrbaren Stickstofffracht limitiert sind. Die Forderung nach einer zeitnah an den Bedarf der
Pflanzen angepassten Ausbringung der Géarreste (im Ackerbau z.B. zu Anfang der Vegetation im
Frahjahr) bedingt zuséatzlich zu dieser Problematik die Notwendigkeit zur Zwischenlagerung
groBer Mengen an Garrest, weil zu ungtinstigen Zeitpunkten ausgebrachte Garrickstdnde eine
schlechte N-Wirkung zeigen und zu Nitratbelastungen des Sickerwassers flhren kénnen.
Ublicherweise wird dafir eine Lagerkapazitét von sechs bis neun Monaten angesetzt. [19, 43]

Da aber eine Zwischenlagerung der Garriickstdnde (Glllelagunen) einen nicht unwesentlichen
Kostenfaktor darstellt und ein Transport von Géarrlckstdnden Uber weitere Strecken fur eine
groi¥flachigere Verteilung auf Nutzflachen meist nur lokal begrenzt mdglich ist (Gulleboérse),
werden Anstrengungen zur Entschéarfung dieser Problematiken durch weitergehende
Garrestaufbereitungsverfahren unternommen. Zu Anfang steht meist eine Abtrennung der festen
Garrestbestandteile Uber Zentrifugen oder andere Separatoren. Die feste Substanz kann direkt
ausgebracht oder z.B. mit anderen Materialien gemeinsam kompostiert werden, wodurch ein
Dunger mit nachhaltigerer N-Wirkung entsteht, der auch ausgebracht werden kann, wenn kein
unmittelbarer Nahrstoffbedarf besteht. Im fllssigen Anteil sind hauptsachlich die gelésten, schnell
wirksamen Nahrstoffe enthalten, welche mengen- und zeitgerecht eingesetzt werden mussen.
Weitere Behandlungen der Garrickstdnde sind in Forschungsvorhaben mit Guille geprift worden,
wie z. B. Fallung des Phosphors und Gewinnung eines lagerbaren Dingers. Weiterhin kann durch
Eindampfung, Flockung, Filtration oder Umkehrosmose eine Aufkonzentrierung der Nahrstoffe als
mineralische Dunger und Reinigung des Abflusswassers aus Biogasanlagen bis zur Vorfluterreife
erreicht werden. Dadurch wirde die Lagerproblematik groBer Mengen fllssiger Garreste
entscharft. Aus Kostengrinden setzten sich diese Verfahren aber bisher im landwirtschaftlichen
Bereich meist nicht durch. [19]

Verwertung von Gérresten Seite 70 von 188



Stand der Technik im Bereich Biogas

5.5.2. Abfallwirtschaftliche bzw. industrielle Anlagen

Industrielle Biogasanlagen werden meist als Mono- oder Co-Vergédrungsanlagen betrieben und
setzen neben Energiepflanzen oft Rickstande aus der industriellen Nahrungsmittelherstellung
und -verarbeitung sowie tierische Endprodukte aus benachbarten Ilandwirtschaftlichen
Agrarbetrieben ein. Die direkte Ausbringung der Garreste ist wie bei landwirtschaftlichen Anlagen
auch hier von dungemittelrechtlichen Rahmenbedingungen abhangig, diese werden aber oft
durch abfallrechtliche Vorgaben verscharft. Gerade bei groen Anlagen Uber 1MW, ist eine
Ausbringung vor Ort aufgrund der hohen Mengen nicht méglich, weshalb der anfallende Garrest
abhangig von der Marktsituation fur die Produkte sowie vom erforderlicher Aufwand an Energie
und Hilfsstoffen meist einer Teil- bzw. Totalaufbereitung zugeflhrt wird. Bei der Teilaufbereitung
wird nur ein Teil der Nahrstoffe durch Fest/Fllssig-Separation abgetrennt, Ziel einer
Totalaufbereitung hingegen ist, die Nahrstoffe in hochkonzentrierter Form vorliegen zu haben und
das gereinigte Prozesswasser entweder indirekt in eine kommunale Klaranlage oder direkt in
einen Vorfluter einzuleiten bzw. als Kreislaufwasser dem Prozess wieder zuflihren zu kénnen. Bei
der Indirekteinleitung in eine kommunale Klaranlage sind die Frachten anzugleichen, um eine
Uberlastung der Kléranlage zu vermeiden. Bei Vergérungsanlagen, die Uber keinen Anschluss an
eine kommunale Kléranlage verflgen, ist die Verminderung der Abwassermengen bzw. der
Absatz des Prozesswassers in der Landwirtschaft von grofRer Bedeutung. Kommen beide
Méglichkeiten nicht in Betracht, so ist eine Prozesswasserreinigung unerlasslich, wobei
Ruckbelastungen der Biogasanlage hinsichtlich der Parameter Stickstoff-, Salz- und AOX-Gehalt
vermieden werden mussen. Bei Bioabfadllen besteht vor allem die Gefahr der Aufsalzung,
Energiepflanzen und Reststoffe der landwirtschaftlichen Produktion neigen zu einer Anreicherung
von Huminsduren. FUr die Prozesswasserreinigung vor Ort sind derzeit Membrantrennverfahren,
Eindampfung, biologische Stickstoffelimination oder Strippverfahren im Gespréch. [44]

Abbildung 27 gibt einen Uberblick Uber die grundsatzlichen Verwertungswege von Garresten.
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Abbildung 27 - Aufbereitungs- und Verwertungsmoglichkeiten fiir Garreste [44]
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5.5.3. Verfahren der Garrestverwertung

Eine Garrestbehandlung verfolgt als primére Ziele vor allem die Einsparung von Transport- bzw.
Ausbringungskosten, eine gezielte Nahrstoffanreicherung fur die Verwertung als konzentrierter
mineralischer Dunger, die Nahrstoffentlastung der Flussigphase (Prozesswasserkreislauf) sowie
die weitgehende Vermeidung von flichtigen und geruchsintensiven Luft- und
Atmosphérenschadstoffen. Es stehen physikalische, chemische und biologische Verfahren zur
Verfugung, wobei in der Praxis meist Kombinationen verschiedener Behandlungsverfahren je
nach Rahmenbedingungen an der Anlage und in der Umgebung zur Anwendung kommen.

Auf den folgenden Seiten soll ein kurzer Abriss Uber die bisher entwickelten Verfahren zur
Aufbereitung und zum Einsatz von Garrlckstdnden abseits einer landwirtschaftlichen
Ausbringung gegeben werden.

5.6.3.1.  Mechanische Separation

Fur die Abtrennung fester Bestandteile aus den zu 90 — 95 % aus Wasser bestehenden
Garresten von Nassvergdrungsanlagen werden Pressschneckenseparatoren, Zentrifugen und
Dekanter eingesetzt. Haufig werden Pressschneckenseparatoren einer Dekanterzentrifuge
vorgeschaltet, um grobfaserige Stoffe vorabzuscheiden. Zentrifugen und Dekanter stellen
aufwendige Apparate dar, die zwar héhere Abscheideleistungen (vor allem in Kombination mit
Flockungsmitteln) erreichen, im Gegensatz zu den Pressschneckenseparatoren aber auch einen
hdheren elektrischen Energieeinsatz erfordern (ca. 7 kWh/m? Input im Vergleich zu 0,4 kWh/m3).
[49]

Durch die Fest/FlUssig-Trennung werden auch die Nahrstoffe in Abhangigkeit des
Lésungsverhaltens auf die einzelnen Phasen verteilt, wobei Stickstoff als NH4-N vermehrt im
flissigen Géarrest angereichert wird. Die mechanische Separation stellt eine relativ einfache und
preiswerte Technologie der Géarrestverwertung dar, bei der der erzeugte Feststoffanteil
kostengunstig transportiert werden kann. Die Flussigphase kann in Abhangigkeit des Gehalts an
Ammonium entweder als Prozesswasser flr die Anmaischung von Substraten verwendet werden
oder muss bei hohen Stickstoffgehalten aufgrund méglicher Hemmwirkungen bzw.
GrenzwertlUberschreitungen nachbehandelt werden.

Der Garrest weist nach der mechanischen Entwésserung meist eine pastése Konsistenz auf und
muss aus Grinden der Lagerstabilitdt und aufgrund von Transportkostenlberlegungen
weiterbehandelt werden. In Frage kommt eine nachfolgende Trocknung mit unterschiedlichen
Verfahren.

5.5.3.2. Kompostierung, Trocknung und Pyrolyse

Der Feststoff aus der Separierung kann entweder kompostiert oder getrocknet und als
Ersatzbrennstoff eingesetzt werden. Durch die Kompostierung wird der Garrest stabilisiert und
weiter abgebaut, wobei verfahrenstechnisch neben einem méglichst raschen Ubergang von der
anaeroben auf die aerobe Phase vor allem auf eine Fassung von anfénglichen
Ammoniakemissionen geachtet werden muss. Aufgrund des héheren Wassergehalts im Vergleich
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zu frischem Bioabfall und durch den bereits erfolgten Umsatz leicht abbaubarer organischer
Substanz erfolgt bei der Kompostierung meist die Zugabe von Struktur- bzw. frischem
organischem Material. Der entstehende Kompost kann landwirtschaftlich verwertet oder muss
deponiert werden, was aufgrund der anfallenden Entsorgungskosten wenig sinnvoll erscheint. [45]

Der abgetrennte Feststoff stellt aber grundsatzlich einen gut geeigneten Brennstoff dar, sofern
dieser nach der mechanischen Separierung (ca. 30 % TS erzielbar) thermisch auf 70 — 80 % TS-
Gehalt getrocknet wird. Da der feste Gérrest dhnlich zu entwéssertem Klérschlamm eine gewisse
Neigung zur Ausbildung einer ,Leimphase” aufweist, mussen die Trockneraggregate daflr
ausgelegt sein, trotz der schwierigen Handhabbarkeit ein zufriedenstellendes Trockenergebnis
sicherzustellen. Fur die Garresttrocknung kommen deshalb vorwiegend Systeme wie z.B. Band-,
Trommel-, Schubwende- und vereinzelt Wirbelschichttrockner zum Einsatz, in denen
Klumpenbildungen wéhrend der Leimphase verhindert wird. Inwieweit die energieintensive
thermische Trocknung im Einzelfall sinnvoll ist, hangt von den wirtschaftlichen
Rahmenbedingungen ab. Nicht zu vernachlassigen ist die méglicherweise notwendige Reinigung
der entstehenden Briiden.

Grundsatzlich wére auch eine thermo-chemische Pyrolyse des Garrestes denkbar, bei der Uber
das anfallende Schwachgas in einem BHKW zusétzlich Strom erzeugt werden kdnnte. Diese
Verfahren stellt allerdings aufgrund hoher Installations- und Betriebskosten noch keine
ausgereifte bzw. einsetzbare Technologie dar.

5.56.3.3.  Biologische Verfahren

An kommunale Kléranlagen ist unter Einhaltung der Nitrifikations/Denitrifikationskapazitaten die
Ruckfuhrung der Flussigphase in die biologischen Stufen der Kléranlage mdéglich (aerobe
Nachbehandlung). Alternativ. dazu kann die Nachbehandlung zur Einhaltung der
Ablaufgrenzwerte auch in gesonderten SBR-Anlagen erfolgen (SBR engl. ,sequencing batch
reactor”). Sofern nicht auf bestehende Infrastruktur zurlickgegriffen werden kann, handelt es sich
hierbei um eine sehr kostenintensive und aufwendige Technologie. [45, 46] Ein Spezialverfahren
zur selektiven Ammoniumreduktion stellt das Anammox-Verfahren dar.

Anammox-Verfahren

Spezielle Mikroorganismen (vorwiegend Bakterien der Ordnung Planctomycetales) sind in der
Lage, mithilfe von Nitrit eine ,anaeroben Ammoniumoxidation* (Anammox) durchzufihren und
dabei Ammonium aus Abwassern in elementaren Stickstoff umzuwandeln. Technisch wird das
Anammox-Verfahren zweistufig betrieben, in einem ersten, bellfteten Reaktor wird Ammonium
teilweise zu Nitrit oxidiert (partielle Nitritation), welches dann in der zweiten Stufe unter
Sauerstoffausschluss mittels Anammox-Bakterien zu Stickstoff reduziert wird (Glg.13).

NH,  +NO, — N, +2H,0 (Glg.13)

Gegenuber der herkdmmlichen Nitrifikation/Denitrifikation hat das Verfahren den Vorteil eines um
60 % geringeren Sauerstoffbedarfs, da nur partiell nitrifiziert wird, wodurch sich auch der
Energiecaufwand fir die Sauerstoffeinbringung verringert. Auerdem bendtigen Anammox-
Bakterien keine organische Kohlenstoffquelle und produzieren wenig Biomasse, was wiederum
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die zu entsorgende Schlammmenge verringert. Die geringe Wachstumsgeschwindigkeit der
Bakterien ist gleichzeitig aber auch der Nachteil des Verfahrens, da bis zum Regelbetrieb lange
Anfahrzeiten bzw. groRe Mengen an Impfschlamm bendtigt werden. Die Praxistauglichkeit und
Anwendbarkeit auf unterschiedliche Abwassertypen sowie Kosten- und Energiebilanz im
Vergleich zur konventionellen Abwasserreinigung wird derzeit im Rahmen von Versuchs- und
Pilotanlagen getestet. Aufgrund der Vorteile wird dem Verfahren aber von vielen Seiten eine
positive Zukunft bescheinigt. [47, 48]

5.56.34. Verdampfung

Bei der Eindampfung bzw. Verdampfung der fllissigen Garrestphase ist zundchst eine sorgfaltige
Abtrennung der Feststoffe erforderlich. Das Eindampfen (Eindicken) der flissigen Phasen
erfordert wie die Trocknung der festen Garreste erhebliche Mengen thermischer Energie. Diese
kann durch einen erhdhten technischen Aufwand zwar stark reduziert werden, ist allerdings nur
im industriellen MaRstab wirtschaftlich durchfuhrbar und mit einem erhéhten Einsatz elektrischer
Energie verbunden. Sowohl beim Trocknen als auch beim Eindampfen entstehen mit Ammoniak
und niederen Fettséuren beladene Briden, welche wiederum einer Reinigung unterzogen werden
mussen (z. B. einer nassen Wasche). Es darf also nicht davon ausgegangen werden, dass mit
der Trocknung oder Eindampfung des Garrestes nur noch ein zu nutzender Stoffstrom entsteht.
Auch flr die Briden muss eine Verwertung gefunden werden, die insbesondere bei GrofRanlagen
nicht selten einer groRtechnischen Abwasserbehandlung entspricht. [49]

5535, Membranverfahren

Zu den Membranverfahren zdhlen Mikro- und Ultrafiltration sowie Umkehrosmose. Diese werden
im Bereich der Garrestaufbereitung meist folgendermafien eingesetzt: die fllissige Phase aus der
mechanischen Separation wird Uber eine Siebung von Partikeln > 200 mm befreit, um ein
Verblocken der Membrane zu verhindern (fur Brudenaufbereitung nicht erforderlich). Mikro- und
Ultrafiltration dienen sodann als Vorreinigungsstufen zur Entfernung makromolekularer Stoffe vor
einer Umkehrosmose, in der auch niedermolekulare Stoffe, wie z.B. Salze, aus dem flissigen
Medium abgetrennt werden. Durch Umkehrosmose ist es mdglich, 95 — 99 % der gelésten
Feststoffe und 99 % der Bakterien zu entfernen. Dadurch entsteht ein einleitféhiges
Prozesswasser und ein Konzentrat, welches als Fllssigdinger eingesetzt werden kann. Aus dem
Inputmaterial entstehen neben einem festen Garrest etwa 60 % Prozesswasser und 20 %
Konzentrat. Neben einer effizienten Vorabtrennung Uber mehrere Filtrationsstufen sind bei
diesem Verfahren hohe Arbeitsdriicke bis 10 bar und in der Regel eine Ansauerung des Inputs
notwendig, um NH; im Konzentrat zurlickhalten zu koénnen. Dies flhrt neben hohen
Installationskosten auch zu hohen Wartungs- und Betriebskosten flr die Druckerhaltung
(Pumpen), weshalb es im Bereich Garrestaufbereitung derzeit nur wenige Referenzanlagen nach
diesem System gibt. [45, 46]
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5.6.3.6.  Stripp-Verfahren

Mittels Luft- oder Dampfstrippung ist eine gezielte Reduktion des Stickstoffgehaltes von Géarresten
moglich, wobei ein flussiger (Ammoniumsulfat-Lésung) oder fester Stickstoffdinger (in
Kombination mit Gips) erzeugt werden kann. Problematisch sind die hohen Wartungs- und
Investitionskosten bzw. der Chemikalieneinsatz fir eine pH-Anhebung, die fir eine ausreichende
Strippleistung notwendig ist. Derzeit ist die Strippung im Bereich Géarrestaufbereitung auch
aufgrund der Speicherung des Stickstoffs technologisch noch nicht ausgereift und bedarf einiger
Verbesserungen. [46]

ANAStrip-Verfahren

Bei diesem speziellen Stripp-Verfahren wird durch Erwdrmung des Gérrestes auf <80°C und
Anlegen eines leichten Unterdrucks in einem Strippbehélter ein Kreislaufgas gebildet, welches
abgezogen und in einen Absorptionsbehalter geleitet wird. Dort wird das ammoniakreiche Gas in
wassriger Lésung mit einem Absorptionsmittel (REA-Gips) zu Ammoniumsulfat umgesetzt. Das
gereinigte Kreislaufgas wird wieder in den Strippbehélter rickgefihrt. Laut Patentinhaber (GNS
Gesellschaft fur nachhaltige Stoffnutzung mbH) ist eine 70 — 95 %-ige Entfernung des als
Ammonium gebundenen Stickstoffs aus Gulle bzw. organischen Reststoffen méglich. Vorteile des
Verfahrens sind geringe Betriebskosten durch den geringen Chemikalien- und Energieverbrauch
bei der Nutzung von z.B. Abwarme aus einem Biogas-BHKW. Das Verfahren kommt ohne
externe Strippmedien wie Dampf oder Luft aus und erzeugt einen verwertbaren Dlnger. Fur eine
wirtschaftliche Anwendung des Verfahrens sind laut Fallstudien des Anbieters bestimmte
Mengenschwellen sowie generell stickstoffreiche Substrate in Kombination mit zu geringen
betriebseigenen Ausbringungsfldchen notwendig, wobei zuséatzliche Synergieeffekte durch
vernetzte Stoff- und Energiefliisse innerhalb der Gesamtanlage genutzt werden sollten. [50]

Das Verfahren wurde bisher nachweislich an einem Standort (BENAS Bremen) in Form einer
Referenzanlage umgesetzt, an der Biogasanlage Rdblingen befindet sich eine zweite derzeit in
Bau. Belastbare Daten zu Mengen- und Energiebilanzen sowie unabhangige
Wirtschaftlichkeitsdaten des Verfahrens liegen daher in nicht ausreichendem Male vor. Mégliche
Nachteile des Verfahrens sind die groRen notwendigen Durchsatze bzw. Behaltergrélien sowie
die technischen Grenzen einer rein physikalischen Strippung.
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6. Stand der Technik in der Zementindustrie

Im folgenden Kapitel werden in kompakter Form die fUr die weiteren Betrachtungen relevanten
Informationen bezlglich des Zementprozesses und der in der Zementerzeugung eingesetzten
Entstickungstechnologien erértert, um die Synergieeffekte einer Kombination von Biogasanlagen
mit Zementwerken auf eine fundierte Basis zu stellen. Neben dem Grundprozess der
Zementherstellung wird das Hauptaugenmerk auf die aktuellen Technologien zur NOx- und SO,-
Reduktion gelegt, da eine Betrachtung der Stickoxid- und Schwefeldioxidemissionen fur die
thermische Verwertung von Biogas in Zementwerken relevant ist.

6.1. Zement- und Klinkerherstellung

Zement ist ein hydraulisches Bindemittel, dessen wichtigster Bestandteil sogenannter Klinker ist.
Die wesentlichen Rohmaterialien flr die Herstellung des Klinkers wiederum sind Kalkstein, Ton
und Mergel. Zur Einstellung der Produkteigenschaften werden zudem bei Bedarf Quarzsande und
eisenoxidhaltige Zuschlage eingesetzt.

Grundsétzlich gibt es in der Zementherstellung trockene, halbtrockene, halbnasse und nasse
Verfahren, wobei letztere aufgrund des hoéheren Energieeinsatzes teurer sind. Beim
Trockenverfahren werden die Rohmaterialien gemahlen und in Form eines feinen Pulvers
vorgewarmt bzw. in einem Kalzinator vorbehandelt, bevor sie im Drehrohrofen gebrannt werden.
Lepol-Anlagen z&hlen zu den halbtrockenen Verfahren, bei denen das Rohmehl vor dem
Brennvorgang mit Wasser zu Granalien geformt und dann erst verarbeitet wird [51]. Die Auswahl
des am besten geeigneten Prozesses wird im Wesentlichen vom Zustand der Rohstoffe
bestimmt. Aufgrund der Verflgbarkeit trockener Ausgangsmaterialien werden in Europa mehr als
90 % des produzierten Zements im Trockenverfahren hergestellt [52]. Neue Ofenanlagen werden
heute ausschlielich nach dem Trockenverfahren als Drehrohrofenanlagen mit Zyklonvorwarmer
und Kalzinator mit Tertiarluftleitung sowie Rostklhler ausgestattet. Diese Drehrohrofenanlagen
kénnen im Vergleich zu Anlagen gleicher Leistung ohne Kalzinator kleiner dimensioniert und
dadurch kostengulnstiger errichtet und betrieben werden. Aufgrund der héheren Ofenleistung
dieser Anlagen fluhrt der zunehmende Einsatz dieser Technologie darUber hinaus zu einer
Energieeffizienzsteigerung. [51]

Abbildung 28 zeigt exemplarisch ein UbersichtsflieRbild der Zementerzeugung nach dem
Trockenverfahren (Verbundsystem), wobei der Aufbau einzelner Anlagen in gewissen Details von
dem gezeigten Grundschema abweichen kann.
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Abbildung 28 - Allgemeines FlieBschema eines Zementwerkes
(Schema eines Trockenverfahrens im Verbundsystem); nach [52]

Nach der Gewinnung der Rohstoffe werden diese zerkleinert und im Mischbett bzw. in
Vorhaltesilos (1) zwischengelagert. Das Mengenverhéltnis der Hauptrohstoffe betrégt im Schnitt
zwei Teile Kalkstein und ein Teil Ton beziehungsweise Mergel. Vom Mischbett aus gelangt das
Material in die Rohmehlmuhle (2), in der es mit den heiRen Abgasen aus dem Drehrohrofen
getrocknet und gleichzeitig gemahlen wird (Verbundsystem). Durch Zumahlung von
Korrekturmaterialien werden die Eigenschaften flr den nachfolgenden Brennprozess eingestellt.
Aus dem Abgasstrom der Muhle wird das Rohmehl mittels Elektrofilter abgeschieden und in
einem Zwischensilo (3) bis zum nachfolgenden Brennprozess vorgehalten. Das restliche Abgas
wird gereinigt (11) und in den Kamin geleitet. Der Brennvorgang des Rohmehls kann in die beiden
Stufen Kalzinierung (Entsduerung) und Sinterung eingeteilt werden. Bei der Kalzinierung wird das
im Kalkstein enthaltene CO, bei Temperaturen um 900°C ausgetrieben, wobei pro Tonne
Rohmehl etwa 340 kg CO, entweichen. Die Kalzinierung erfolgt meist im Trockenverfahren Uber
ein Vorwarmsystem aus mehreren, Ubereinander gebauten und stufenweise durchlaufenen
Zyklonen im Gegenstrom zum heiRen Abgas aus dem Drehrohrofen (4). Nach der Kalzinierung
gelangt das entsduerte Rohmehl tber die Sekundarfeuerung (Kalzinator, (5)) in den Drehrohrofen
(6), den es im Gegenstrom zum heien Gasstrom aus der Priméarfeuerung (6a) durchwandert. Bei
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Temperaturen von etwa 1450°C werden im Drehrohrofen durch Sintervorgédnge die sogenannten
Klinkermineralien gebildet, die fur die Erstarrungseigenschaften des Zements verantwortlich sind.
Am Ofenauslauf fallen die durch die Drehbewegung des Ofens kugelférmig ausgebildeten
Klinkergranalien auf den Rost des KlinkerkUhlers (7), wo sie mittels Luftstrom abgekuhlt werden.
Ein Teil der heiRen Abluft wird direkt danach als Verbrennungsluft genutzt. Der Zementklinker (8)
wird zusammen mit Zuschlagstoffen wie Huttensand, Flugasche, Kalkstein und Gips (9) in
Walzen- und KugelmiUhlen vermahlen (10). Art und Menge dieser Zuschlage sowie die
Mahlfeinheit beeinflussen die physikalischen und zementtechnologischen Eigenschaften des
Endproduktes, welches ab diesem Prozessschritt als Zement bezeichnet wird. Prinzipiell gilt, je
groBer die spezifische Oberflache ist, desto schneller findet die Reaktion mit Wasser statt
(Hydratation), desto hdher ist wiederum die Warmeténung (Hydratationswarme) bei der Erhartung
und desto rascher entwickelt sich die Festigkeit. Die Mahlfeinheit wird durch die spezifische
Oberflache (Blainewert) beschrieben und betragt im Allgemeinen 3000 — 5000 cm?/g Zement [53].
Der fertige Zement wird mittels eines Teils der Klinkerklhlerabluft aus den Zementmuhlen
ausgetragen, mit Filtern abgetrennt, abgeflllt, verpackt und als Bindemittel zur Herstellung
verschiedenster Betonarten in der Baustoffindustrie verwendet.

6.2. Brennstoffeinsatz und Feuerungssysteme

Fur den Brennvorgang werden heizwertreiche Brennstoffe eingesetzt. In zunehmendem Malke
werden die klassischen Brennstoffe wie Steinkohle und Schwerdl durch Alternativbrennstoffe wie
Altreifen, aufbereitete Kunststoffe und Altdle ersetzt [53]. Aus Kostengrinden wird auf einen
Einsatz von Erdgas oder Heiz6l meist verzichtet, das Brennstoffrepertoire richtet sich aber
vorwiegend nach der lokalen Verfligbarkeit. Die hohen Temperaturen und langen Verweilzeiten
im Ofensystem schaffen allerdings die Méglichkeit den Energiebedarf zu einem grofRen Teil Uber
vergleichsweise billige Brennstoffe wie Abfélle zu decken.

Um die Verluste durch die verbleibende Niedertemperaturabwarme im Abgas méglichst gering zu
halten, werden Drehrohréfen mit mdéglichst niedrigem Sauerstoffiberschuss gefahren. Diese
Betriebsweise stellt allerdings hohe Anforderungen an die eingesetzten Brennstoffe, welche
moglichst rasch und vollsténdig umsetzbar sein missen. Diese Forderung wird von allen flissigen
und gasférmigen Brennstoffen erfullt. Feste Brennstoffe missen vor dem Einsatz aufbereitet
werden (Kohle wird z.B. Uberwiegend vorgemahlen). Grundséatzlich bestehen ca. 65 — 85 % der
eingesetzten Brennstoffe aus leicht verbrennbaren bzw. aufbereiteten Materialien, die restlichen
15 — 35 % koénnen in grob gebrochener Form aufgegeben werden. [52]

Beim Trockenverfahren wird die Einbringung der notwendigen Prozessenergie auf zwei
Feuerungssysteme aufgeteilt. Die Primarfeuerung befindet sich im Drehrohrofen selbst, die
Sekundarfeuerung erfolgt in einer speziellen Verbrennungskammer zwischen Drehrohrofen und
Vorwarmzyklonen (Kalzinator). Der Kalzinator verbessert die Effektivitdt des Zyklonsystems,
indem er den Verbrauch der Brennstoffe im Drehrohrofen selbst reduziert. Uber den Kalzinator
kénnen bis zu 65 % der gesamten Brennstoffaufgabe erfolgen, wobei die eingebrachte Energie
hauptséchlich zur Entsduerung des Rohmehls aufgewendet wird. Durch diese Technik kénnen
Uber 90 % des Rohmehls bereits vor Eintritt in den Drehrohrofen kalziniert werden. [52]
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Abbildung 29 - Ubersicht Kalzinator und Zyklonvorwérmer; nach [54, 55]

Beide Feuerungssysteme kdnnen prinzipiell sowohl fur klassische, fossile Brennstoffe wie auch
fur die Verbrennung von Abféllen herangezogen werden, zu beachten sind allerdings die
unterschiedlichen Temperaturniveaus und die daraus resultierenden, méglichen Rickwirkungen
auf die Emissionen. Vor allem bei der Zufeuerung von Abféllen ist zu beachten, dass die heile
Temperaturzone des Ofens (~ 2000°C) nur dann passiert wird, wenn die Aufgabe als Brennstoff
Uber das primére Feuerungssystem erfolgt.

Im Jahr 2010 wiesen die Osterreichischen Zementwerke einen durchschnittlichen, spezifischen
Brennstoffenergieeinsatz von 3806 MJ/t Klinker auf, wobei rund 63 % davon aus Ersatz-
brennstoffen gedeckt wurden. [56]

6.3. Stickoxide

Die hohen Brenngut- (1450°C) bzw. Flammentemperaturen (ca. 2000°C) und die oxidierenden
Bedingungen beim Klinkerbrennprozess im Drehrohrofen fuhren zur Bildung von Stickoxiden
(NOx). Wahrend im Drehrohrofen die partielle Oxidation des Stickstoffs der Verbrennungsluft,
welche als thermische NOx-Bildung bezeichnet wird, vorherrscht, ist die thermische NOx-Bildung
bei den niedrigeren Temperaturen in der Zweitfeuerung (Kalzinator) kaum von Bedeutung. Dort
kann allerdings der Stickstoffgehalt der eingesetzten Brennstoffe zum Auftreten
brennstoffbedingter NOx-Emissionen flhren. [57]

6.3.1. Grundlagen der Stickoxidbildung

Die Bildung des thermischen NOx erfolgt im sogenannten ,einfachen Zeldovich-Mechanismus*
nach folgend zwei Gleichgewichtsreaktionen:

N, +O — NO +N (Glg.14)

N+0, > NO+O (Glg.15)
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Dabei wird Luftstickstoff zunédchst mit atomarem Sauerstoff zu NO und Stickstoffradikalen
umgesetzt, welche in weiterer Folge mit elementarem Sauerstoff zu Stickstoffmonoxid und
Sauerstoffradikalen reagiert. Das Gleichgewicht hangt dabei stark von der Flammentemperatur,
der Verweilzeit und dem Sauerstoffangebot in der Verbrennungszone ab. Indirekt hat auch die
Rohmehlzusammensetzung einen Einfluss auf die thermische NOx-Bildung, da die notwendige
Sinter- und damit die zu wéahlende Flammentemperatur von der Materialzusammensetzung
abhangen. [58]

Diese Reaktionen finden auch ohne Verbrennungsvorgang statt, sofern die Temperaturen fur die
Bildung von Sauerstoffradikalen aus Luftsauerstoff ausreichend hoch sind. Liegen in der
Gasatmosphédre noch OH-Radikale z.B. aus der Verbrennung von Kohlepartikeln oder
Dissoziation von Wasser vor, kommt es zu einer weiteren NOx-Bildungsreaktion nach folgender
Gleichung:

N +OH — NO + H (Glg.16)

Alle drei Gleichungen zusammen werden als ,erweiterter Zeldovich-Mechanismus" bezeichnet.
[59]

Brennstoffbedingtes NO entsteht bei tieferen Temperaturen als thermisches NO durch Oxidation
des im Brennstoff vorhandenen Stickstoffs nach der Reaktion:

N +0 — NO (Glg.17)

Vor allem bei hohen Prozesstemperaturen ist eine Unterscheidung zwischen thermischem und
brennstoffbedingtem NO nur schwer méglich. Grundséatzlich erzeugen Brennstoffe mit hohem
Stickstoff-Anteil wie z.B.: Petrolkoks deutlich mehr NO als z.B.: Erdgas. Wie beim thermischen
NO spielt auch hier das Vorhandensein von Sauerstoff eine wesentliche Rolle [58]. Am
Hauptfeuerungssystem von Drehrohréfen sind die NOx-Emissionen vorwiegend auf die
thermische NOx-Bildung zurtickzufhren. Brennstoff-NOx tritt am Hauptbrenner aufgrund der
hohen Temperaturen praktisch nicht auf, sondern wird meist bei niedrigeren Temperaturen aus
den eingesetzten Brennstoffen im Sekundarfeuerungssystem bzw. Kalzinator gebildet. [52]

Prompt gebildetes NO spielt vor allem bei der Kohleverbrennung eine Rolle und entsteht durch
die Reaktion von CH-Radikalen mit Luftstickstoff, wobei sich Stickstoffradikale bilden, die zu NO
oxidiert werden. Im Zementprozess ist dieser Mechanismus von untergeordneter Bedeutung. [52,
59]

Im Abgas von Drehrofenanlagen liegen Stickoxide zum Uberwiegenden Teil als Stickstoffmonoxid
NO (ca. 95 %) und nur zu etwa 5 % als Stickstoffdioxid NO, vor. Das Monoxid wird allerdings
unter atmosphérischen Bedingungen weitgehend zu NO, umgewandelt, weshalb die
Stickoxidemissionen von Zementwerken meist als NO, pro m® Abgas angegeben werden. Die
prozessbedingten NOx-Emissionen von Zementanlagen wirden in den meisten Fallen die
gesetzlichen  Emissionsgrenzwerte  deutlich  Ubersteigen, weshalb auf  geeignete
MinderungsmafRnahmen fur Stickoxide zurtickgegriffen werden muss.
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6.3.2. MaRnahmen zur Stickoxidminimierung

Unter den Verfahren zur Stickoxidminderung werden priméare (prozessintegrierte) und sekundare
MaRnahmen unterschieden:

Primére (prozessintegrierte) MaBnahmen
- Optimierung der Prozessflhrung bzw. —steuerung

Das wesentliche Ziel ist die Senkung des Wéarmebedarfs und Verbesserung der Klinkerqualit&t
durch VergleichmaRigung der Prozessparameter wie Flammen- und Brenntemperatur. Dies fuhrt
gleichzeitig zu einer Reduktion der NOx-Emissionen. [58]

-  Low NOx Brenner

Bei diesem Brennertyp wird die Bildung von thermischem NOx durch lokale Ausbildung einer
reduzierenden Atmosphére im heiftesten Teil der Flamme vermindert. Der Ausbrand erfolgt Gber
die im weniger heilRen Flammenbereich zugegebene Mantelluft. [58]

- gestufte Verbrennung

Da Sauerstoff eine wesentliche Rolle in der NO-Bildung spielt, kénnen die NO-Emissionen durch
eine gestufte Verbrennung zunachst im unterstéchiometrischen Bereich mit anschlielender
Nachverbrennung, welche relativ rasch erfolgt und dadurch kaum zu zusatzliche NO-Bildung
fuhrt, verringert werden. Allerdings kann bei reduzierender Fahrweise zusatzliches CO entstehen,
welches im Warmetauscher nicht véllig abgebaut wird und dazu fUhren kann, dass vermehrt
Schwefel aus dem HeiBmehl im Ofeneinlauf ausgetrieben und der Schwefelkreislauf verstérkt
wird, was letztlich zu zusatzlichen SO,-Emissionen flhren kann. [58]

Sekundare MaRnahmen
- SNCR (Selective Non-Catalytic Reduction)

Das SNCR-Verfahren beruht auf der Umsetzung von NO mittels eingedistem NH;, wobei in
Anwesenheit von Sauerstoff ohne zusatzlichen Katalysator folgende Reaktionen ablaufen:

6NO + 4NH, — 5N, + 6H,0 (Glg.18)

4NO + 4NH, + O, — 4N, + 6H,0 (Glg.19)

Beide Reaktionen laufen nur in einem sehr engen Temperaturbereich von etwa 950°C +/- 50°C
und bei genlgend langer Verweilzeit von > 0,5 Sekunden in ausreichendem MaRe ab. Bei
héheren Temperaturen verbrennt Ammoniak zu zuséatzlichem NO, bei niedrigeren Temperaturen
fuhrt die langsame Reaktionsgeschwindigkeit zum Ammoniakschlupf. Dabei werden gasférmiges
Ammoniak bzw. Ammoniakverbindungen nach verschiedenen Adsorptionsvorgangen im Bereich
des Kuhlturms, der Mahlanlage und der Filtereinrichtungen am Kamin in Form von Aerosolen
emittiert. SNCR ist Stand der Technik und es werden in Zementwerken der EU und EFTA Staaten
18 Anlagen betrieben. Die meisten SNCR-Anlagen arbeiten mit 10 — 50 % (molares NH3/NO,
Verhaltnis 0,5 — 0,9) Reduktion und emittieren derzeit 500 — 800 mg NOx Nm™ in Abhéngigkeit
von der Rohgaskonzentration und den vorgeschriebenen Grenzwerten. [58]
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- SCR (Selective Catalytic Reduction)

SCR-Anlagen werden sowohl in Reingasschaltung wie auch in Rohgasschaltung bei Kraftwerken
und in Abfallverbrennungsanlagen in gleicher GréRe und unter vergleichbaren Randbedingungen
erprobt und sind dort als Stand der Technik anzusehen. Bei Zementanlagen wurden in
verschiedenen Landern Versuche mit SCR Anlagen durchgefihrt und seit Ende 1999 ist die erste
SCR Anlage in Deutschland groBtechnisch im Einsatz [58]. In Osterreich wird zur Zeit das
Zementwerk Mannersdorf mit einer SCR-Anlage ausgestattet (Stand 2012).

Das wesentliche Element des SCR-Verfahrens ist der Katalysator, an dem bei Temperaturen
zwischen 250 und 350°C die Umsetzung von NO mit einem Reduktionsmittel erfolgt. Im Vergleich
zu SNCR kénnen durch den Katalysator hohe Umsatzraten bis > 90 % auch bei niedrigeren
Temperaturen und Verweilzeiten erreicht werden. Als Promotoren kommen Verbindungen von
Ubergangsmetallen (wie z.B.: V, Fe, Cr, Ni, Cu), Edelmetalle (z.B.: Pt, Pd, Rh, Ru) sowie Zeolithe
und Aktivkohle zum Einsatz [60]. Je nach Wahl des Verfahrens kdénnen diese Katalysatoren in
Form von Wabenkérpern, Plattenmodulen, Drahtformkérpern, Pellets oder Staub eingesetzt
werden. Am Katalysator selbst werden die Stickoxide zu elementarem Stickstoff und
Wasserdampf umgewandelt [58]:

4NO + 4NH, + O, — 4N, + 6H,0 = (Glg.19)
6NO, + 8NH, — 7N, +12H,0 (Glg.20)
2NO, + 4NH, + 0, — 3N, + 6H,0 (Glg.21)

Dabei laufen auch folgende Nebenreaktionen (Ammoniakverbrennung) ab, welche vor allem bei
hdéheren Reaktionstemperaturen zu einem etwas erhéhten Ammoniakbedarf fUhren:

4NH, + 30, — 2N, + 6H,0 (Glg.22)
4NH, + 50, — 4NO +6H,0 (Glg.23)
sowie

250, + 0, —» 280, (Glg.24)

Eine unvollstdndige Reaktion des Ammoniaks und die Oxidation von SO, zu SO; am Katalysator
(Konversation) kénnen zur Ablagerung von Ammoniumsulfatverbindungen flhren:

2NH,; + SO, + H,0 — (NH,),S0O, Ammoniumsulfat (Glg.25)
NH, + SO, + H,O0 —» NH,HSO, Ammoniumhydrogensulfat (Glg.26)

Bei Zementwerkabgasen wird durch die Anwesenheit von Kalziumverbindungen (z.B.: CaO,
CaCQO; oder Ca(OH),) die Bildung von Ammoniumsulfat unterdrtickt und die Bildung von CaSQO,
bevorzugt. Ammoniumhydrogensulfat wird hingegen bei unterstéchiometrischem Verhaltnis von
Ammoniak und SO; als klebriges Reaktionsprodukt gebildet, welches sich an der
Katalysatoroberflache ablagern kann. Um eine Verlegung der Katalysatorflachen zu verhindern,
muss die Reaktionstemperatur der SCR-Anlage Uber der Sublimationstemperatur fir NHsHSO4
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liegen, welche abhéngig von der SO;-Konzentration ist. Bei einer SO;-Konzentration von weniger
als 0,5 mg Nm= liegt die Kondensationstemperatur unter 200°C, bei SOs;-Konzentrationen von
mehr als 20 mg Nm™ sind Reaktionstemperaturen von iiber 280°C notwendig. [58]

In Abhangigkeit von der Position der Entstickungsanlage unterscheidet man zwischen Roh-(High-
Dust) und Reingasschaltung (Low-Dust Schaltung). Bei der Reingasschaltung werden die Abgase
zuerst in einer Entstaubungsanlage gereinigt, dabei meist abgekuhlt und anschlieRend bei Bedarf
wieder auf die fur die Entstickung notwendige Temperatur aufgeheizt. Betrégt die notwendige
Temperaturerhbhung mehr als ca. 40°C, ist der Einsatz einer Warmeverschiebung
(Warmetauscher mit Abgas vor der Entstaubung) bei Ublichen Energiekosten wirtschaftlich. Bei
der Rohgasschaltung sind die Katalysatoren im staubbeladenen Abgasstrom im pro-
zesstechnisch  vorgesehenen Temperaturbereich angeordnet, wodurch eine Kihlung/
Wiedererhitzung der Abgase entféllt. Allerdings kann bedingt durch die hohe Staubfracht und
aufgrund des Gehalts an Schwermetallen und Katalysatorgiften im Abgas die Standzeit des
Katalysators drastisch verklrzt werden. Zuséatzlich mulssen die Kanéle des Katalysators
wesentlich gréRer ausgefuhrt werden, wodurch sich das Katalysatorvolumen stark erhéht.
Vorrichtungen zur Staubabblasung an den Katalysatoren sind ebenfalls unerlésslich. [58]

Reduktionsmittel

Als Reduktionsmittel zur Rauchgasentstickung (sowohl SNCR als auch SCR) kommen alle
Stickstoffverbindungen, deren Zersetzungsprodukt einatomig ist, in Frage, wobei Ammoniak und
Harnstoff am haufigsten Verwendung finden [61]. NH; wird in den Anlagen meist als wassrige
Lésung (25 %) verwendet. Der Einsatz von gasférmigem NH; ist wegen seiner Veratzungsgefahr
und der Lagerproblematik (verflissigt in Druckbehéltern) problematisch. Harnstoff (NH,),CO wird
als weies, kristallines, schwach hygroskopisches Granulat mit einer KorngréBe von 2 mm
geliefert. Die Verwendung von Harnstoff anstelle von Ammoniak verschiebt das optimale
Temperaturfenster bei Verwendung des SNCR-Verfahrens um etwa 50°C zu hoéheren
Temperaturen. Im Vergleich zu Ammoniak sind die Emissionen von Kohlenmonoxid und Lachgas
deutlich héher. Beim SCR-Verfahren in Reingasschaltung kann Harnstoff aufgrund der niedrigen
Temperatur nicht eingesetzt werden. In Rohgasschaltung bei Zementwerken ist der Zusatz von
20 %-iger Harnstofflésung im vorletzten Zyklon bei 500°C méglich. [58]

Bei SNCR-Anlagen ist auch der Einsatz von ammoniumsulfathéltigen L&sungen moglich,
wohingegen dieser bei SCR-Anlagen aufgrund der Gefahr der Bildung von Ablagerung (vgl.
(Glg.25) und (Glg.26)) nicht zu empfehlen ist.

6.4. Schwefeldioxid

Die Schwefeldioxidemissionen eines Zementwerks hangen vorwiegend von der
Verfahrensgestaltung und dem Gesamtinput an Schwefel ab, welcher dem Klinkerprozess Uber
zwei Wege zugeflhrt: Uber die Brennstoffe und Uber die Rohstoffe selbst. In der Anlage selbst
bilden sich aufgrund der Temperatursituation interne Schwefelkreisldufe aus, wobei der gréfite
Teil des Schwefels in Form von Sulphaten (CaSO,4) gebunden zirkuliert. Sulphate sind stabile
Verbindungen, welche trotz der hohen Temperaturen in der Sinterzone nur wenig fllchtig sind
aber z.B. unter lokal reduzierenden Bedingungen im Drehrohrofen in geringem Ausmaf trotzdem
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SO, freisetzen kdnnen. Dieser Schwefelanteil wird zusammen mit dem Uber die Brennstoffe
eingetragenen Schwefel, welcher durch die oxidierenden Bedingungen bei der Verbrennung im
Drehrohrofen und Kalzinator zu Schwefeldioxid umgesetzt wird, dem Abgasweg folgend in die
Vorwéarmzone fur das Rohmehl eingetragen. Dort reagiert SO, in Kontakt mit dem teilweise
kalzinierten Rohmehl zu CaS0O; und weiter zu CaSQO,, welches wiederum in den Drehrohrofen
gelangt und letztlich zum Grofteil mit dem Klinker aus dem Prozess ausgetragen wird. Auf diese
Art bildet sich ein interner Schwefelkreislauf aus, in welchem in Abhangigkeit der
Betriebsbedingungen 40 - 85 % der SO,-Emissionen aus der Verbrennung und dem
Drehrohrofen abgefangen werden kénnen. [52, 57, 58]

In den Rohstoffen selbst kann der Schwefel lagerstattenbedingt nicht nur als Sulfat sondern auch
als Sulfid gebunden vorliegen (z.B. Pyrit, Markasit). Bei der Vorwarmung des Rohmehls kénnen
diese Sulfide in einem Temperaturbereich zwischen 370 und 420°C respektive in den obersten
Stufen des Zyklonwarmetauschersystems zu SO, oxidiert werden. Hier erfolgt aufgrund der
niedrigen Temperaturen nur eine geringe Umsetzung von SO, zu Alkalisulfaten und somit keine
ausreichende Einbindung von SO, in das Rohmehl. 30 % und mehr des mit den Rohstoffen
eingetragenen, sulfidischen Schwefels kénnen als SO, ausgetragen werden, weshalb dieser
Schwefelanteil in direktem MaR fir die SO,-Emissionen eines Zementwerkes verantwortlich
zeichnet. [52, 57, 58]

Grundsétzlich kann SO, bei Zementanlagen, die nach dem Verbundsystem (Rohmehltrocknung
und -mahlung im Abgassstrom) arbeiten, auch eine Einbindung von SO, in der Rohmehimuhle
erfolgen. Dort wird durch den Abrieb stédndig neue, hochreaktive Oberfldche geschaffen, welche
zusammen mit dem hohen Wassergehalt flr eine Absorption und Reaktion von SO, zu Gips
sorgen kann. Auf diesem Weg kénnen noch mal 20 — 70 % des Abgas-SO, in der Rohmehimuhle
abgefangen werden. [52]

Eigene, sekundéare Entschwefelungsanlagen werden derzeit in der Zementindustrie nur selten
eingesetzt. In vergleichbaren Anwendungsféllen (z.B.: Kraftwerke, Abfallverbrennungsanlagen)
erprobte, und fir Zementanlagen angebotene, Techniken zur Abscheidung von SO, sind
quasitrockene Anlagen und Gipssuspensionswéascher. In Osterreich wird in einem Zementwerk
(Lafarge Perimooser AG, Retznei) ein Nasswascher betrieben. Der anfallende Gips wird in der
eigenen Zementproduktion verarbeitet. [58]

6.5. Abwirme

Die Herstellung von Klinker bzw. Zement ist ein dulerst energieintensiver Prozess, da zum einen
hohe Temperaturen notwendig sind, zum Anderen aber auch grole Mengen an Rohstoffen auf
diese hohe Temperaturen gebracht werden muissen. Der thermische Energieeinsatz fur die
Zementerzeugung konnte durch eine ganze Reihe von MalRnahmen Uber die letzten Jahre stark
gesenkt werden und betrug 2010 3806 kJ/kg Klinker bzw. 2771 kJ/kg Zement [56]. Laut VOZ-
Studie aus dem Jahr 2007 lag das Einsparpotenzial des Brennstoffenergiebedarfes flr den
gesamten Branchendurchschnitt damals in einem Bereich zwischen 78 und 238 kJ/kg Klinker
bzw. zwischen 2,2 und 6,5 %. Aus dieser Betrachtung kann abgeleitet werden, dass die
Klinkerherstellung in der dsterreichischen Zementindustrie bezuglich des Brennstoffeinsatzes
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bereits 2007 insgesamt weitgehend optimiert betrieben wurde. Somit kann das Potential flr
Verbesserungen hinsichtlich des Brennstoffeinsatzes fur die Produktion als eher gering
angesehen werden, Abwarmequellen aus dem Produktionsprozess hingegen weisen teilweise ein
hohes ungenutztes Potential auf. Die Energiebilanz in nachfolgender Abbildung 30 enthalt die
wesentlichen thermischen Input- und Output-Energiestréme der &sterreichischen Zementindustrie
zur Herstellung von Zementklinker. Der Brennstoffenergieeinsatz fir den thermischen Prozess
der Klinkerproduktion betrug im Jahr 2007 4012 GWh. Fur die chemisch-mineralogische
Umwandlung des Rohmaterials zu Zementklinker wurden mit 1936 GWh ca. 50 % der
Brennstoffenergie eingesetzt. Der Anteil der vorhandenen, jedoch verfahrenstechnisch oder
aufgrund niedriger Temperaturniveaus nicht weiter nutzbaren Abwarme betrug 1142 GWh bzw.
28 % der fur den Brennprozess eingesetzten thermischen Energie. Hier stellt die Strahlungs-
abwérme des Drehrohrofens den gréRten spezifischen Energieverlust dar, weshalb in der
Vergangenheit immer wieder Anstrengungen unternommen wurden, diese Strahlungswarme zu
nutzen. Schwierigkeiten bei der Umsetzung solcher Technologien bereitet zum Einen das niedrige
Temperaturniveau der anfallenden Warme, zum Anderen die aus betriebstechnischer Sicht
wichtige Zugénglichkeit der Ofenwand zur Uberwachung einer méglichen Hotspot-Bildung. [51]

Output
Kiuhlerabluft*
Input
P Rohgas™
Themischer
Energieei
4012 GWh
chemisch-
mineralogische
Reaktion
nicht nutzbare
Abwame™™
*Jetwa 44% der **) Etwa 59% der ) Nicht nutzbare Abwarme enthalt:
verfiigbaren verfiigbaren -Wandwarmeverluste
Abwarme derKihlerluft  Rohabgasw&rme werden - Bypassgas
werden genutzt genutzt - Kaltkdinker

-Wasserverdampfung
-Abwarme <100°C

Abbildung 30 - Energiebilanz der dsterreichischen Zementwerke im Jahr 2007 [51]

Abwarme steht in Zementwerken nach Abbildung 30 vor allem mit dem Rohgas und der
Kuhlerabluft zur Verfigung, wobei davon ausgegangen wurde, dass das Abgas nur bis zu einer
Temperatur von 100°C genutzt werden kann, um eine gesicherte Ableitung Uber den Kamin zu
gewahrleisten. Die nutzbare Abwarme im Rohgas betrug demnach im Jahr 2007 ca. 710 GWh,
die Abwarme aus der Kuhlerabluft belief sich auf insgesamt 225 GWh. Der 6&sterreichischen
Zementindustrie standen mit 935 GWh an nutzbarer Abwarme aus Rohgas und Kuhlerabluft somit
etwa 23 % der eingesetzten thermischen Energie zur Verfiugung. Davon wurden &sterreichweit
ca. 55 % bzw. 515 GWh fur die Rohmaterialtrocknung und die Rohmehlerwarmung,
Brennstoffvorwdrmung, interne Heizanlagen bzw. Fernwarmeausspeisung (Fernwarmenetz
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Kirchdorf/Micheldorf) verwendet. Das noch nutzbare Abwarmepotenzial der gesamten
Osterreichischen Zementindustrie betrug im Jahr 2007 ca. 420 GWh bzw. 45 % der nutzbaren
Abwarme (vgl. Abbildung 31). Dies entspricht ca. 10,5 % der eingesetzten thermischen Energie.

MNutzbare Abwarme
Rohgas 935 CWh Nutzung

Klinkerkithler 35

Abbildung 31 - Nutzbare Abwarmepotentiale der &sterreichischen Zementindustrie im Jahr 2007, [51]

Die noch verfigbare Abwarme kann intern am Standortselbst oder von externen Verbrauchern
genutzt werden. Zur Nutzung dieser Restwarmeenergie werden derzeit die unterschiedlichsten
Anséatze verfolgt:

* interne Brennstofftrocknung / Brennstoffvorwarmung
» externe Raumheizung / kommunale Warmenetze
» Kélteerzeugung mit Kompressions- / Absorptionskélteanlagen

» Stromerzeugung tber ORC-Prozess [51]

6.6. Zementanlagen, Produktionsdaten und Emissionsgrenzwerte in
Osterreich

In der &sterreichischen Zementindustrie wird Klinker in Drehrohrofenanlagen Uberwiegend nach
dem Trockenverfahren produziert. Derzeit (Stand 2012) sind in Osterreich folgende neun Anlagen
mit Ofenbetrieb aktiv:

- Zementwerk Leube Ges.m.b.H. (Gartenau / Salzburg)

- Gmundner Zementwerke Hans Hatschek AG (Gmunden)

- Kirchdorfer Zementwerk Hofmann Ges.m.b.H. (Kirchdorf / Krems)
- Lafarge Perimooser AG (Betriebsstandort: Mannersdorf)

- Lafarge Perimooser AG (Betriebsstandort: Retznei)

- Schretter & Cie (Vils)

- Wietersdorfer & Peggauer Zementwerke GmbH (Peggau)

- Wietersdorfer & Peggauer Zementwerke GmbH (Wietersdorf)

- Wopfinger Baustoffindustrie GmbH (Waldegg)
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Im Jahr 2010 waren an den angefUhrten Standorten 2 Lepoldéfen mit 418.000 t Klinker/a,
3 Warmetauscher-Drehrohréfen mit 1.207.000 t Klinker/a sowie 6 Warmetauscher-Drehrohréfen
mit Kalzinator und 3.146.500 t Klinker/a betriebsbereit. Mit dieser installierten Gesamtkapazitat
von 4.771.500 t Klinker wurden 3.097.043 t Klinker und daraus 4.254.004 t Zement Uber das Jahr
2010 produziert. Insgesamt emittierten die Zementwerke dabei Massenstréme von 2.644.270 t
CO,, 2823 t NOx (gerechnet als NO,), 84,8 t NH; (Ammoniakschlupf) und 199,5 t SO,. [56]

Die Luft-Emissionsgrenze flr Osterreichische Zementanlagen, die keine Abfélle einsetzen, sind
durch die Verordnung fur Anlagen zur Zementerzeugung BGBI. Nr. 63/1993 geregelt. Im Jahr
2002 wurde in Osterreich die Europdische Richtlinie Uber die Verbrennung von Abféllen
(2000/76/EG) durch die Abfallverbrennungsverordnung BGBI. Il Nr. 389/2002 umgesetzt. Werden
in  Mitverbrennungsanlagen mehr als 40 % der im Monat tatsachlich zugefuhrten
durchschnittichen Gesamtbrennstoffwarmeleistung mit geféhrlichen Abféllen erzeugt oder
unaufbereitete gemischte Siedlungsabfélle verbrannt, so missen diese Anlagen die Grenzwerte
laut AbfallverbrennungsVO einhalten. Die Grenzwerte fir NOx und SO, beider maRgeblicher
Verordnungen flr Zementanlagen sind in Tabelle 15 wiedergegeben. [58]

Tabelle 15 - Emissionsgrenzwerte fir NOx und SO, in Zementanlagen

ZementanlagenVO AbfallverbrennungsVO
(kein Abfalleinsatz) (bei Abfalleinsatz)
Parameter BGBI. Nr. 63/1993 BGBI. Il Nr. 389/2002
[mg Nm™] [mg Nm™~]
NOXx 500 500
S0, 200’ 50° / 350°

T eine Uberschreitung dieses Grenzwertes, die nachweislich durch sulfidhéltige Einschliisse im Rohmaterial

verursacht wird ist zulassig, wobei ein Wert von 400 mg/m3 nicht Uberschritten werden darf

eine Uberschreitung dieses Grenzwertes, die nachweislich durch sulfidhaltige Einschliisse im Rohmaterial
verursacht wird ist zulassig, wobei ein Wert von 200 mg/m3 nicht Uberschritten werden darf

die Behérde kann fur SO, das nachweislich nicht aus der Verbrennung von Abféllen stammt (z.B.:
sulfidhaltige Einschlisse im Rohmaterial) eine Ausnahme genehmigen, wobei 350 mg/m3 nicht Uberschritten
werden durfen

2

3

Alle Grenzwerte in Tabelle 15 sind gerechnet auf Normbedingungen mit T=0°C und
p=1,013 mbar, sowie 10 % Bezugssauerstoffgehalt abzlglich betriebsbedingtem Wasserdampf
und der nicht prozessbedingten Abgasmenge.

6.7. Aktuelle Situation der Zementindustrie in Osterreich

In der von der Vereinigung Osterreichischer Zementwerke herausgegebenen Jahresbilanz wird
fur das Jahr 2010 von einem deutlichen Einbruch in der Zementproduktion im Vergleich zum Jahr
2009 berichtet (Jahresumsatz 2009: 412 Mio. €; 2010: 378 Mio €). Im Jahr 2011 erhdhte sich der
Jahresumsatz wieder leicht um knapp 4 % auf 394 Millionen Euro. Der Einbruch der letzten Jahre
wird auf die wirtschaftlich angespannte Situation vor allem durch Verteuerungen am Rohstoff- und
Energiemarkt zurtickgeflhrt. [62, 63]

Da der Anteil der Energiekosten an den gesamten Herstellungskosten in der Zementindustrie im
Vergleich zu anderen Industrien relativ hoch ausféllt, stellt die Einsparung von Energie und die
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gleichzeitige Minderung von CO,-Emissionen im Hinblick auf die Kosten aus dem
Emissionshandel eine bedeutende Aufgabe fur die Zementindustrie dar [51]. Wie bereits in
Kapitel 6.5 angefihrt, sind in punkto Energieeinsparungen seitens der Produktionsanlagen kaum
mehr Potentiale zu erzielen. Der Fokus liegt also auf CO,-Einsparungen. Nachdem Experten bis
2050 nahezu eine Verdoppelung der weltweiten Zementproduktion erwarten, investieren
Zementwerke und die Zementindustrie in Osterreich in Forschungsprojekte fir den Klimaschutz.
Allein 2011 wurden 22,9 Millionen Euro in Umweltschutzmanahmen investiert. Laut Jahresbilanz
2011 konnte eine Erhéhung des Anteils an alternativen Brennstoffen um 4 % gegeniber 2010
erreicht werden. 2010 wurden 62,78 % (7.399.346 GJ/a) des thermischen Energiebedarfs der
Osterreichischen Zementwerke durch Sekundéarbrennstoffe bzw. Abfélle gedeckt. Auch zuklnftig
wird einer weiteren Erhéhung des Anteils an Sekundérroh- und -brennstoffen als wichtiger Faktor
zur Ressourcenschonung groRe Bedeutung innerhalb der Zementbranche zukommen. [56, 63]

Im Hinblick auf die Reduktion von Stickoxidemissionen ist die dsterreichische Zementindustrie
eine freiwillige Selbstverpflichtung gegeniber dem Lebens- und Wirtschaftsministerium
eingegangen, die besagt, dass ab dem Jahr 2012 die ésterreichweiten, durchschnittlichen NOx-
Emissionen der Zementindustrie auf 395 mg/Nm? gesenkt werden sollen. Bereits 2011 konnten
laut Jahresbericht der VOZ 389 mg/Nm? erreicht werden, wobei die Zementwerke Wopfing und
Kirchdorf bis Ende 2011 dafir SCR-Pilotanlagen installiert hatten. Mit Evaluierung der Ergebnisse
geht im Lafarge-Werk Mannersdorf eine groRtechnische SCR-Anlage in Betrieb (Eréffnung Ende
September 2012). [63]
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7. Kopplung von Biogasanlagen und Zementwerken

In dem mittlerweile nicht mehr aufrechten Patent aus dem Jahr 2007 beschreiben Werner
Kepplinger und Bernd Hollauf (beide Institut fur Verfahrenstechnik) den direkten Einsatz von
Rohbiogas als Brennstoff in einem Zementwerk, wobei vorgewarmtes Biogas bevorzugt Uber
einen Gasbrenner im Kalzinator verfeuert werden soll und die Verbrennungsprodukte in direktem
Kontakt mit dem Rohmehl stehen. [64]

Wahrend der wirtschaftliche Betrieb von Biogasanlagen unter anderem durch die notwendige
Aufbereitung und Abwéarmenutzung im Zuge der Gasverwertung erschwert wird, sind
Zementwerke auf der stdndigen Suche nach einer Erweiterung des Sekundar-
Brennstoffspekirums und damit erneuerbaren Energietrédgern. Der Einsatz von unaufbereitetem
(Roh-)Biogas als Brennstoff in einem Zementwerk bzw. der Betrieb einer Biogasanlage in
Kombination mit einem Zementwerk kann beide Problematiken entschérfen und einen sinnvollen
Stoffstromverbund schaffen. Da Aspekte der Abfallverwertung schon lange Zeit den
Zementprozess begleiten (z.B. Altreifeneinsatz oder Klarschlamm-Mitverbrennung), stellt die
Biogastechnologie eine sinnvolle Erweiterung dieser Aspekte dar. Im Gegensatz zu
Abwarmenutzungstechnologien wie ORC-Anlagen, die wenig mit dem Zementprozess an sich zu
tun haben und im Hinblick auf Sicherheitstechnik und das betriebliche Umfeld eher als
~Fremdkérper® in Zementanlagen angesehen werden kénnen, l&sst sich eine Biogasanlage
besser in das Umfeld eines Zementwerks integrieren. Als ,low-technology“-System im Vergleich
zu ORC-Anlagen stellt eine Biogasanlage eigentlich einen Brennstoffvorbehandlungsschritt dar,
weil aus verschiedenen Grinden nicht direkt einsetzbare Stoffe (Abfélle oder auch
Energiepflanzen) durch Upgrade in der Biogasanlage in einen hochwertigen und leicht nutzbaren
Brennstoff umgewandelt werden. Dartber hinaus tritt durch den Betrieb einer Biogasanlage in
Kombination mit einem Zementwerk eine ganze Reihe weiterer Synergieeffekte auf, welche zu
beiderseitigem Vorteil in den Aspekten Energieeffizienz, Rohstoffsubstitution und CO,-
Einsparungen und damit der Nachhaltigkeit genutzt werden kdénnen. Unter anderem kdnnen die
verschiedenen nutzbaren Niedertemperatur-Abwarmequellen sowohl flr die Fermenterheizung
wie auch zur Vorbehandlung oder Garrestaufbereitung genutzt werden und steigern somit die
Energieeffizienz der Zementanlage. Durch die anaerobe Fermentation kann aufl3erdem der
Stickstoff in den Ausgangsmaterialien, der bei Einbringung und direkter Verbrennung zu NOx-
Emissionen flhren wirde, in Form von Ammonium aus Géarresten wiedergewonnen und einer
Nutzung als Entstickungsmittel zugefiuihrt werden. Nicht zuletzt werden durch Verwendung von
unaufbereitetem Rohbiogas Primérenergietréger wie Erdgas oder Ol ersetzt und damit CO,-
Emissionen eingespart.
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Tabelle 16 fasst die wesentlichen Vorteile eines Verbunds von Biogas- und Zementanlagen
UberblicksmaRig zusammen. Detailbetrachtungen zu den Punkten thermische Biogasverwertung,
Abwarmeverbund und Géarrestverwertung folgen in den nachsten Kapiteln.

Tabelle 16 - Aspekte eines Anlagenverbundsystems aus Biogasanlage und Zementwerk

Thermische - Substitution von Primarbrennstoffen (Erdgas, Schwerdl u.a.) durch
Biogasverwertung erneuerbaren Brennstoff; CO,-Einsparungen

- keine Aufbereitung von Rohbiogas notwendig (Entschwefelung, CO,-
Entfernung)

- keine Wirkungsgrad-/Abwéarmeverluste bei Verstromung
Abwarme- Abwarmenutzung fur
verbundsystem - Fermenterheizung (thermophiler BGA-Betrieb)
- Pasteurisierung / Aufschluss von Biogassubstraten
- Aufbereitung / Trocknung / Strippung von Géarresten
Garrestverwertung - Rickgewinnung von Ammonium fiir Entstickungszwecke (SCR und SNCR)
- dadurch SchlieRung des Prozesswasserkreislaufs der BGA (NH;-Hemmung)
- getrocknete Garriickstande als Dunger / Ersatzbrennstoff
Anlagenverbund Anlagenbau an bestehendem Industriestandort vorteilhaft da:
- geringere Investitionskosten fir BGA (BHKW / Aufbereitung entfallt)
- geringere Biogasgestehungskosten da héhere Energieausbeute
- Substratlogistik und Zementlogistik kombinierbar (Anlieferung, Abwicklung)
- Geruchsproblematik entscharft (industrielles Umfeld)
- Akzeptanz in Bevdlkerung héher

Public Relations - Werbeeffekt und Imagegewinn durch ,green cement®

Abbildung 32 zeigt das mdgliche FlieRschema zur Einbindung einer Biogasanlage in den
Zementprozess.
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Abbildung 32 - FlieBschema BGA und Zementwerk

Dabei kann in direkter Kopplung Abwarme aus dem Zementprozess genutzt und im Gegenzug
Biogas und aus den Garresten gewonnene Entstickungsmittel im Zementprozess verwertet
werden. Im geplanten Anlagenverbund kénnen so Stoff- und Energiekreisldufe geschlossen und
auftretende Synergieeffekte zwischen beiden Anlagen genutzt werden.

In den folgenden Kapiteln werden die Hauptaspekte eines Anlagenverbunds aus Biogasanlagen
und Zementwerken naher betrachtet. Zu Beginn werden Fragestellungen zum Einsatz von
Rohbiogas als Brennstoff im Zementprozess beleuchtet, bevor die Nutzung von Abwarmequellen
aus dem Zementwerk untersucht wird und die Erstellung von Energiebilanzen konventioneller und
kombinierter Anlagen erfolgt. In weiterer Folge wird ein Verfahren zur Verwertung von Gérresten
im Anlagenverbundsystem bzw. zur Gewinnung eines Entstickungsmittels aus der
Garrestflissigphase in der Theorie entwickelt und im Rahmen experimenteller Untersuchungen
auf die praktische Umsetzbarkeit getestet. Den Abschluss bilden die Erérterung weiterer Aspekte
einer Kopplung von Biogasanlagen und Zementwerken sowie die Entwicklung eines Feasibility-
Modells zur individuellen, wirtschaftlichen Beurteilung kombinierter Biogasanlagen im
Allgemeinen und potentieller Standorte im Speziellen.
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8. Biogasnutzung im Verbundsystem Biogasanlage/Zementwerk

Im folgenden Kapitel werden die Grundlagen fir eine Rohbiogasnutzung im Zementwerk
erarbeitet. In diesem Zusammenhang werden die Schwerpunkte vor allem auf den Verbleib von
H,S und NHjs, die anlagentechnische Umsetzung und die méglichen Einsatzorte fir Rohbiogas als
Brennstoff im Zementprozess eingehend beleuchtet. Abschlielfend werden im Rahmen einer
Modellrechnung die Auswirkungen des Einsatzes von Biogas auf die gasférmigen Emissionen
eines Zementwerks quantitativ abgeschéatzt.

8.1. Verbrennungsrechnung fiir Rohbiogas

Auf den folgenden Seiten soll eine Verbrennungsrechnung fir Rohbiogas prasentiert werden, die
in Abhangigkeit der CH4- bzw. CO,- und H,O-Konzentration eine Bestimmung des Heizwertes
erméglicht und eine Abschatzung der erzielbaren adiabaten Verbrennungstemperatur erméglicht.
Diese Berechnungen sind entscheidend flur die Bestimmung der Einsatzmengen und der
moglichen Einsatzorte von Biogas im Zementprozess (primére/sekundare Feuerung).

Die Berechnungen wurden im Programm HSC 6.1 der Outotec Research Oy (Finnland, Version
6.12) angestellt, welches thermodynamische Berechnungen anhand einer umfangreichen
Datenbank fur verschiedene Verbindungen durchfihren kann. Im Programmmodus ,Heat and
Material Balances* wird eine Eingabemaske definiert, in der die wesentlichen Angaben fur die
Verbrennungsrechnung zu finden sind (Abbildung 33). Gelb hinterlegte Zellen kédnnen vom
Benutzer frei gewahlt werden, Querverweise werden durch Zellbezlige innerhalb von HSC
automatisch  hergestellt. Exemplarisch wird als Basis fur die Berechnung der
Abgaszusammensetzung die folgende Ausgangszusammensetzung von Rohbiogas in Anlehnung
an die Vorgaben nach Tabelle 9 angenommen.

Rohbiogas Abgas
Menge [Nm3] 1 Menge [Nm3] 5.75

[kmol] 0.045 [kmol] 0.26
Temperatur [°C] 25 Temperatur [°C] 25
Biogas-Zusammensetzung [Vol.-%] [kmol] Abgas-Zusammensetzung  [Vol.-%] [kmol]
CH4 50.0 2.2E-02 CH4 - -
Co, 46.5 2.1E-02 co, 16.8 4.3E-02
H,S 0.5 2.2E-04 H,S 0.1 2.2E-04
H,O 1.0 4.5E-04 H,0 17.7 4.5E-02
N, 1.0 4.5E-04 N, 65.5 1.7E-01
0, 1.0 4.5E-04 0, 0.0 0.0
Summe 100.0 0.045 Summe 100.0 0.26
Verbrennungsparameter
Luftliberschusszahl [-] 1
Verbrennungslufttemperatur [°C] 25
notwendige Luftmenge [kmol] 0.21

[Nm3] 4.75

CH,4/CO,-Verhéltnis [-] 1.08

Abbildung 33 - Eingabemaske der Rohbiogasverbrennung im Programm HSC 6.1
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Fur die Berechnungen wird von 1 Nm? Biogas mit der angefihrten Zusammensetzung in Vol.-%
ausgegangen, aus der sich z.B. die Stoffmenge fur Methan (Basis kmol) nach folgender
Gleichung ergibt:

3
New, = VV'“-' e, = *[Nem ;]3 -*0,5 = 2,2*10°? [kmol] (Glg.27)
olar 22,414
‘_ kmol_‘
mit V, ... Basisvolumen
ot molares Gasvolumen bei Normbedingungen
c ... Volumskonzentration Methan

CH,

Die erhaltenen Stoffmengen werden innerhalb von HSC in das separate Input-Bilanzblatt
Ubertragen, die notwendigen Stoffdaten (latente Warmen, Enthalpien) werden von HSC
automatisch erganzt (Abbildung 34). Daraus ergibt sich folgendes Bild:

INPFUT SPECIES (1) Temper. Amsount Anaount Anaount Latent H Tatal H LatH | Tt H
Formula C Lemol kg Nm? kWh LWh
1 iﬁgu 0 B3 L3 ES JEEER L) 26
| 2 |CH4g) KLRLLY 0022 0.358 0300 000 046 0.050 -2M.673
| 3 !'DDZ{g} 500 (M) 0021 0.213 0443 0.00 227 00532 -L0e233
| 4 |H2S{g) 30004 000022 0.008 0005 000 0.00 0048 -5.647
E :}Dﬂ(g) 3000} LALLISN] 0.008 0000 0.00 -0.03 0047 47127
| & |N2(gz) 30 (K LELEISN] 0012 0.0L0 0.00 000 0040 0.040|
7|0z KLALLY JALLISN] 0014 0.000 0.00 0.00 0041 0041
8 [Verlrennangsinh ] 0212 EEE 47ap apE i ond
| 5 IOQ.(g) 3000 0.045 1424 0997 000 .00 0.041 0.041
| 10 |N2{z) 530,004 0.167 4.660 3.752 0m 0.0 0.040 0.040

Abbildung 34 - Input-Bilanzblatt der Rohbiogasverbrennung im Programm HSC 6.1

Im Input-Bilanzblatt wird die Menge an Verbrennungsluft definiert, welche Uber die Mindestmenge
an Sauerstoff fir eine stdchiometrische Verbrennung berechnet werden kann (Glg.30). Als
Umsetzungsreaktionen fur CH4 und H,S werden folgende Gleichungen zugrunde gelegt:

CH, +20, —» CO, + 2H,0 (Glg.28)
H,S +150, — SO, + H,0O (Glg.29)
No, Verbr. = At (2*n0H4 + 175*nst - noz) =
(Glg.30)
=1* (2*0,022 +15%22*10* - 4,5*10'4) = 0,045 [kmol 02]

mit No, verbr. ... Sauerstoffbedarf fiir Verbrennung

N, Ney,, Mys - Komponentenim Rohbiogas

A ... Luftiberschusszahl
N, verbr. = Mo, verbr. ¥ 8 ;? = 0,167 [km0| Nz] (Glg.31)
mit Ny vemr. ... Stickstoffmenge inVerbrennungsluft (bei 79% N, und 21%0, )
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Auf Grundlage der Umsetzungsreaktionen und der berechneten Verbrennungsluftmenge kann die
Abgaszusammensetzung im Output-Bilanzblatt von HSC berechnet werden (Abbildung 35).

OUTFUT SPECIES {1} Temper. Amount Amount Amount Latenmt H Total H LatH T H
Formaula aC lmal | kg Nm?* k¥Wh k¥Wh

1 |[Alpas 12058 B30E ?3,:5;1’ i & Tt -1.53

2 |CO2(z) 120K 0043 1.803 0063 0.04 -4 .66 1.033 -108.272
| 2 |802=) 120HK) (LR | 0014 LLILIN 000 .02 L. LK} -31.348
| 4 |[HXNg) 120K 0043 0.816| 1013 0.2 =300 0804 -66. 280
| 5 |02z 1201 0.0HH} JALL {{HH} 0.00 0.0 0783 0783

6 |N2gE) 120041 0163 4.2 3Ta2 013 0.13 07T 0T

Abbildung 35 - Output-Bilanzblatt der Rohbiogasverbrennung im Programm HSC 6.1

Dazu werden die im Abgas enthaltenen Komponenten definiert und die Stoffmengen aus dem
Input-Bilanzblatt zusammengerechnet. So werden aus den 0,022 kmol CH,4 im Rohbiogas laut
(Glg.28) 0,022 kmol CO; und 2 * 0,022 kmol H,O im Abgas. Die aus der Methanverbrennung
entstandenen Mengen an CO, und H,O werden zusammen mit dem im Rohbiogas vorhandenen
CO; und H,O bzw. dem aus der H,S-Umsetzung gebildeten Wasser zur Gesamtmenge an
Kohlendioxid und Wasser im Abgas aufsummiert. Selbiges gilt fir den Stickstoff im Biogas und in
der Verbrennungsluft. SO, bildet sich im Molverhdltnis 1:1 aus dem Uber das Rohbiogas
eingebrachten H,S. Flr den Restsauerstoff im Abgas gestaltet sich die Berechnung wie folgt:

— * * —
nOZAbgas - nOQVerbr._ ‘\2 nCH4 +15 nst o noz) -

(Glg.32)
= 0,045 - (2%0,022 +15*2,2*10* - 4,5*10*) = 0 [kmol O, ]

mit N apgas Restsauerstoff im Abgas

Im vorliegenden Fall wird durch die Luftiberschusszahl von A = 1 eine stdchiometrische
Verbrennung erreicht, weshalb der Sauerstoffgehalt im Abgas gleich 0 sein muss.

Fur die Verbrennung von 1 Nm? Biogas der gewahlten Zusammensetzung ergibt sich ein
Luftbedarf bei A = 1 von 4,75 Nm3. Legt man Gastemperaturen von 25°C fur alle Gasstréme
zugrunde, so ergibt sich daraus laut HSC-Bilanz ein Heizwert von - 5,01 kWh oder - 18,02 MJ pro
Nm? Rohbiogas. Im betrieblichen Umfeld (Annahme Rohbiogas 30°C, Verbrennungsluft 30°C und
Abgastemperatur 120°C) ergibt sich unter Bertcksichtigung der latenten Warmen ein erzielbarer
Heizwert von - 4,80 kWh oder - 17.29 MJ pro Nm3. Die errechnete adiabate Verbrennungs-
temperatur liegt unter betrieblichen Bedingungen bei 1850,4°C.

Mit Hilfe der Bilanzblatter und der Eingabemaske kénnen nun Berechnungen fur verschiedene
Rohbiogaszusammensetzungen, Gastemperaturen sowie Luftiberschusszahlen vorgenommen
werden. Fur den Einsatz im Zementwerk sind vor allem der erzielbare Heizwert und die im Betrieb
erreichbare adiabate Verbrennungstemperatur entscheidend.

In den folgenden Berechnungen wurden eine fixe Rohbiogastemperatur von 30°C, eine
Abgastemperatur von 120°C sowie eine Konzentration an H,S, O, und N, von 0,5, 1 und 1 Vol.-%
gewahlt. Variiert wurden das CH4/CO,-Verhéltnis im Rohbiogas (1,0 bis 4,5), die
Luftiberschusszahl im Bereich von 1 bis 1,2 und der Wassergehalt zwischen 1 und 5 Vol.-%.
Dies entspricht Ublichen Luftiberschusszahlen fir die Verbrennung von Gasen bzw. typischen
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H,O-Gehalten von Rohbiogas (vgl. Abbildung 23; 35 g H,O/m*® entsprechen ~ 5 Vol.%). Der
Heizwert und die adiabate Verbrennungstemperatur wurden fir Gastemperaturen von 25°C
berechnet. AuRerdem wurden die Auswirkung einer Vorwarmung der Verbrennungsluft auf 110°C
auf die adiabate Verbrennungstemperatur und den Heizwert untersucht. Die Diagramme zeigen
den Verlauf dieser beiden Gréfen in Abhéngigkeit des CH,/CO,-Verhéltnisses im Rohbiogas
(Abbildung 36).
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Abbildung 36 - Adiabate Verbrennungstemperaturen (oben) und Heizwerte (unten)
fuir die Verbrennung von Rohbiogas unterschiedlicher Zusammensetzungen und Verbrennungsparameter

Abbildung 36 unten zeigt, dass die erzielbaren Heizwerte flr Rohbiogas zwischen 17 und
28 MJ/m?® bzw. rund 4,7 bis 7,7 kWh/m? liegen. Bei gegebenem CH,/CO,-Verhaltnis (z.B. 1,5) ist
der Heizwert bei einem Wassergehalt von 1 % (- 20 MJ/m?) héher als bei einem Wassergehalt
von 5 % (- 19 MJ/m?®), da durch das Vorhandensein von Wasser die absolute Menge an CH, fur
die exotherme Umsetzung sinkt. Die Luftiberschusszahl hat auf den Heizwert praktisch keinen
Einfluss (bei gleichem Wassergehalt deckungsgleiche Kurven).
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Die adiabate Verbrennungstemperatur (Abbildung 36 oben) liegt je nach Ausgangs-
zusammensetzung und gewahlten Verbrennungsparametern zwischen 1650 und 2050°C. Mit
steigendem A sinkt die Verbrennungstemperatur drastisch ab, wohingegen eine Erhdéhung des
Wassergehalts von 1 auf 5 % nur geringen Einfluss auf die Verbrennungstemperatur hat.

Bei beiden Kurven zeigt sich der Einfluss einer Vorwdrmung der Verbrennungsluft auf 110°C,
denn dadurch lassen sich die héchsten Heizwerte (~ 28 MJ/Nm?) und die héchsten Temperaturen
(~ 2050°C) erreichen.

Aus der Verbrennungsrechnung lasst sich ableiten, dass ein Einsatz von Rohbiogas zur
Aufrechterhaltung der Prozesstemperaturen im Zementwerk méglich ist. Die adiabate
Verbrennungstemperatur stellt einen theoretischen Maximalwert der erreichbaren Temperatur in
der Verbrennungszone dar. In der Praxis kann davon ausgegangen werden, dass die
erreichbaren Flammentemperaturen aufgrund der realen Vorgadnge bei der Rohbiogas-
verbrennung (Strahlung, Konvektion, inhomogene Reaktionszone und Sauerstoffzufuhr) deutlich
darunter liegen. Ein Einsatz von Rohbiogas am primaren Feuerungssystem eines Zementwerks
ist daher aufgrund der erzielbaren Flammentemperaturen von deutlich unter 2000°C nicht
moglich. Rohbiogas kann allerdings sehr gut als Brennstoff im Sekundarfeuerungssystem
eingesetzt werden (Prozesstemperaturen um 900°C).

8.2. Verbleib von H,S bei der Verbrennung von Rohbiogas im Kalzinator

Im folgenden Kapitel sollen thermodynamische Berechnungen zum Verbleib von H,S beim
Einsatz von nicht entschwefeltem Rohbiogas im Kalzinator eines Zementwerks angestellt werden.
Es wird angenommen, dass H,S unter den oxidierenden Bedingungen im Drehrofen bzw.
Kalzinator zunachst zu SO, umgesetzt und dann durch Reaktion mit dem kalzinierten Rohmehl
als Kalziumsulfat (Gips, CaSO,) beim Durchlaufen der Zyklonvorwdrmer in den Klinker
eingebunden wird. Laut Literatur tragen somit Schwefelanteile im Brennstoff nicht zu den SO,-
Emissionen eines Zementwerks bei, wohingegen Schwefelverbindungen in den Rohmaterialien
(z.B. Pyrit FeS,) Hauptverursacher dieser Emissionen sind. [52, 57, 58]

Die Berechnungen wurden mithilfe des Programms HSC 6.1 durchgefiihrt. Die Gesamtreaktion
wird in die Schritte ,Umsetzung von H,S zu SO," und ,Einbindung von SO, ins Rohmehl*
aufgeteilt.

Schritt 1: Umsetzung von H,S zu SO,

Die Umsetzung von Schwefelwasserstoff erfolgt nach folgender grundlegender Gleichung:
H,S + 150, = H,0 + SO, AG® 50, = —495,35[kJ] (Glg.33)

Die Reaktion ist also bei den betrachteten Bedingungen (25°C, 1 bar Druck laut HSC-Definition)
exergon und lauft thermodynamisch gesehen freiwilig ab. Mit HSC kann nun die
Abgaszusammensetzung bei Zugabe von H,S in den Gasstrom aus dem Drehrohrofen berechnet
werden (Programmmodus ,Equilibrium Compositions), wobei HSC auf Grundlage -einer
Minimierung der freien Enthalpie (Gibbs-Energie) des Gesamtsystems die Zusammensetzung im
Gleichgewicht berechnet. Zur Identifikation der im Ofenabgas mdglicherweise vorkommenden
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Spezies wurden zunachst alle in HSC definierten, gasférmigen Elemente und Verbindungen, die
Kohlenstoff, Stickstoff, Sauerstoff, Wasserstoff und Schwefel enthalten, ausgewahlt. Danach
wurden jene Spezies ausgeschlossen, flr die im betrachteten Temperaturbereich von 100 —
1600°C unzureichende Daten vorhanden waren. Fur die Hauptkomponenten wurde eine mégliche
Zusammensetzung von Abgas aus einem Zementdrehrohrofen anhand von Literaturvorgaben
erstellt [52]. In weiterer Folge wurden auf Grundlage einer ersten Zusammensetzungsrechnung
alle Spezies aus den weiteren Berechnungen ausgeschlossen, deren Konzentration kleiner
10°Vol.-% im Abgas lag. Dadurch konnte die Berechnung der Abgaszusammensetzung auf
folgende mdglicherweise auftretende Spezies eingeschrankt werden (Tabelle 17):

Tabelle 17 — Komponenten und vorgegebene Stoffmenge fiur die H,S-Umsetzung

. Stoffmenge Anfangszusammensetzung
Spezles [kmol] [Vol.-%)]
N> 7,695 70,7
NO 0,011 0,1
NO, 0,001 0,01
0O, 0,435 40
H,O 0,327 3,0
SO, 0,109 1,0
S0O; 0,011 0,1
Cco 0,109 1,0
CO, 2177 20,0
H,S 0,011 0,1

Um die Reaktionen darstellbar zu machen wurden typische H,S-Mengen flir Rohbiogas, aber
vergleichsweise hohe Mengen von SO, vorgegeben. Fur Rohbiogas liegen die maximalen H,S-
Gehalte um 0,5 Vol.-% (vgl. Tabelle 9), im Abgas européischer Zementanlagen wurden
Konzentrationen bis etwa 0,16 Vol.-% SO, gemessen [52]. Abbildung 37 zeigt die auftretenden
Abgaskomponenten bei Zugabe einer H,S-Menge von 0,01 kmol in das oben definierte Abgas
und kontinuierlicher Steigerung der Temperatur.
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Abbildung 37 — Abgaskomponenten in Abhangigkeit der Temperatur

Die H,S-Menge liegt Uber den gesamten betrachteten Temperaturbereich unter 10™"° kmol und
wird somit nahezu vollstédndig zu SO; bzw. SO, umgesetzt. Es zeigt sich, dass bei niedrigen
Temperaturen die anfanglich vorgegebene Sauerstoffmenge von 435 mol auf 310,5 mol sinkt
(AOz = - 124,5 mol). Dies kann einerseits auf die Umsetzung von H,S zu SO, zurlickgefihrt
werden (AO; = - 16,5 mol), andererseits reagiert SO, (sowohl das gebildete wie auch das
anfanglich vorhandene) nahezu vollstédndig zu SO; weiter, wobei ebenfalls Sauerstoff verbraucht
wird (AO, = - 5,5 bzw. - 54,5 mol). Gleichzeitig wird CO zu CO, umgewandelt (AO, = - 54,5 mol)
und die Stickoxide zerfallen zu N, und O; (AOno) = + 5,5 mol und AO,noz) = + 1 mol). In Summe
ergibt sich daraus der angegebene O,-Gehalt des Abgases (AO, = - 124,5 mol).

Insgesamt sind folgende Gleichgewichtsreaktionen in der Gasphase beteiligt:

SO, + 0,50, = SO, AG® 50, = —141,84[kJ] (Glg.34)
CO+050, = CO, AG® 5., = —257,18[kJ] (Glg.35)
2NO = N, + 0, AG’ p5c) = —173,23[kJ] (Glg.36)
2NO, = N, + 20, AG’ p5c) = —102,45[kJ] (Glg.37)

Ab einer Temperatur von etwa 400°C beginnt der Zerfall von SO; zu SO, und O,, was sich
deutlich im Diagramm widerspiegelt. Ab Temperaturen von etwa 1000°C beginnt auRerdem die
thermische NOx-Bildung, bei héheren Temperaturen finden sich auch Spuren von CO im Abgas.
Betrachtet man die Zusammensetzung des Abgases bei 900°C und 1 bar Druck bei stufenweiser
Erhéhung der H,S-Zugabemenge, so zeigt sich folgendes Bild (Abbildung 38):
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Abbildung 38 — Abgaskomponenten in Abhdngigkeit der H,S-Zugabemenge (900°C, 1 bar)

Steigert man bei 900°C die H,S-Zugabe zum vorher definierten Abgas kontinuierlich, so wird
solange SO, gebildet, bis der gesamte Sauerstoff verbraucht und die Umsetzung nicht mehr
moglich ist (Molverhéltnis H,S/O,: 1/1,5). Im Diagramm zeigt sich dieser Punkt bei einer H,S-
Menge von etwa 260 mol H,S. Im Abgas befinden sich zu jenem Zeitpunkt laut Abbildung 38 etwa
375 mol Sauerstoff, die laut Molverhdltnis der H,S-Reaktion fir die Umsetzung von 250 mol H,S
reichen wirden. Die restlichen 10 mol Sauerstoff werden aus SO; gebildet, dessen Menge
kontinuierlich abnimmt und schlielich vollstdndig zu SO, reagiert.

Die thermodynamischen Berechnungen belegen also, dass H,S bis zum Verbrauch des
gesamten Sauerstoffs im Abgas zu SO; bzw. SO, umgesetzt wird. Diese Umsetzung erfolgt
praktisch vollstandig Uber einen Temperaturbereich von 100 — 1600°C.

Schritt 2 : Umsetzung von SO, mit Rohmehl

Nachdem der Nachweis der Umsetzung von H,S in SO, theoretisch erbracht wurde, sollen die
Berechnungen nun durch Einfihren einer festen Klinkerphase erweitert werden. Dabei soll der
Verbleib von SO, im Vorwdrmesystem des Drehrohrofens Uber einen Temperaturbereich von 100
— 1600°C betrachtet werden.

Dazu wird eine feste Klinkerphase eingeflhrt, wobei vereinfachend nur Kalziumkomponenten
beriicksichtigt werden. Uber den bereits oben angefilhrten Prozess der Vorauswahl am
Gleichgewicht beteiligter Spezies werden die wichtigsten, auftretenden Verbindungen identifiziert
und far die Berechnungen herangezogen. Die Klinkerphase in der Berechnung umfasst die
folgenden Komponenten (Tabelle 18).
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Tabelle 18 — Spezies der Klinkerphase

. Stoffmenge
Spezies Name kmol]

mo

CaCO; Calcit 0,5

Ca0o Kalziumoxid -

CaS0; Kalziumsulfit -

CaS0Q, Kalziumsulfat -

H,S Kalziumsulfat-Dihydrat (Gips) -

Abbildung 39 zeigt den Verlauf der Gas- und Feststoffzusammensetzung flir den
Temperaturbereich von 100 — 1600°C.

kmol File: C:\Programme\HSC\Gibbs\H2S_Umsetzung_mitKlinker.OGI
0.50 : ‘
‘ Ca0
0.45 ‘ ‘
0.40 ‘ VA I
CaCO3 | _—_— 02(g)
035 |[H20(g) — | N i
\
0.30
0.25
0.20
0.15 |Cas04 SO2(g)
0.10 \/
0.05
NO(g)~.CO
0.00 — dRs \/xb__ﬁ(g] Temperature
100 300 500 700 900 1100 1300 1500 c

Abbildung 39 — Temperaturabhéngige Gas-/Feststoffzusammensetzung bei H,S-Zugabe

An der Anderung der Zusammensetzung der Feststoffphase ist deutlich die Kalzinierungsreaktion
zu erkennen, welche ab ca. 600°C startet.

CaCO, = CaO0 + CO, AG® 50, = +130,42[kJ] (Glg.38)

Wie schon oben gezeigt wurde, ist H>S praktisch nicht im Abgas zu finden, sondern bildet SO,,
welches offensichtlich umgehend in Form von CaSO, als Feststoff abgebunden wird. Dies
geschieht theoretisch durch die direkte Reaktion von CaCO; mit SO, nach folgender
Reaktionsgleichung:

2CaCo, +2S0, + 0O, = 2CaS0, +2CO, AG® 5.0, = —582,65[kJ]|  (Glg.39)
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Die Reaktionskinetik dieser Umsetzung ist allerdings &duRerst langsam, weshalb auch bei
Rauchgasreinigungsverfahren immer der “Umweg” Uber das CaO unternommen werden muss,
um akzeptable Reaktionsraten zu bekommen. Aus diesem Grund ist die Reaktion

2Ca0 + 280, + 0, = 2CaS0, AG® 55, = —843,50[kJ]  (Glg.40)

auch die vom kinetischen aber auch thermodynamischen Standpunkt her bevorzugt ablaufende
Reaktion (vergleiche AG der beiden Reaktionen). Das bedeutet, dass fur die Einbindung von SO,
in den Klinker kalzinietes CaCO; vorhanden sein muss, um eine ausreichend rasche
Reaktionszeit fur die Gipsbildung zu erhalten. Die Spezies CaCO; wird daher fur die weiteren
Berechnungen aus der Klinkerphase entfernt, um ausschliellich die Reaktion CaO mit SO,
modellieren zu kénnen.

Betrachtet man das sich ergebende System bei einer Temperatur von 900°C und stufenweise

erhéhter Zugabe von H,S, so ergibt sich folgendes Bild (Abbildung 40):
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Abbildung 40 — Gas-/Feststoffzusammensetzung bei stufenweiser H,S-Zugabe und 900°C

Analog zu Abbildung 38 wird aus dem H,S praktisch vollstdndig SO, gebildet (erkennbar an der
Zunahme von Wasser), welches als CaSO, im Klinker eingebunden wird. Dies geschieht Uber die
Reaktion mit CaO und zwar solange, bis der gesamte Sauerstoff verbraucht ist (Glg.40).

Danach findet offensichtlich in begrenztem Umfang immer noch eine Reaktion von H,S zu SO,
statt (Wasser bildet sich), wobei der Sauerstoff zum Teil aus der Reduktion von CO, zu CO
stammt (aufgrund der Skalierung ist die CO,-Menge im Gas nicht dargestellt). Ein Teil des zuvor
gebildeten CaSQ, wird unter Sauerstofffreisetzung zu CaSO; reduziert. AulRerdem kommt es
offensichtlich zu einer neuerlichen Bildung von CaO und damit Freisetzung eines Teils des schon
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abgebundenen SO,. Bei genugend groRer H,S-Zugabe finden allerdings keine weiteren
Feststoffreaktionen mehr statt, die SO,—Menge bleibt konstant und H,S steigt linear an.

Fur die Einbindung von SO, in das Rohmehl in Form von Gips wird nach (Glg.40) Sauerstoff
benétigt, weshalb fur die Gesamtumsetzung von 1 mol H,S tber SO, hin zu CaSO, insgesamt 2,5
mol O, bendtigt werden. Im vorliegenden Fall bedeutet das, dass bereits 165 mol H,S ausreichen,
um die Sauerstoffkapazitéat des Systems zu erschépfen (vgl. ohne Klinkerphase 260 mol H,S). Bei
einer Ausgangsmenge von 310 mol O, laut Abbildung 4 bedeutet dies, dass unter
Berlicksichtigung aller Nebenreaktionen ein Molverhéltnis O,/H,S von 310/165 oder 1,88
eingehalten werden muss, um eine vollstdndige Umsetzung von H,S zu gewahrleisten.

Zum Vergleich: das O,/H,S-Verhéltnis in einem Rohbiogas mit 1 Vol.-% Sauerstoff und 0,5 Vol.-%
Schwefelwasserstoff (vgl. Tabelle 9) betragt 2. Demnach reicht bereits der Sauerstoffgehalt des
Rohbiogases fir eine Umsetzung des gesamten enthaltenen H,S, vorausgesetzt, der
Verbrennungsluftbedarf wird au3er acht gelassen.

In jedem Fall muss aufgrund der langsamen Kinetik der SO, Reaktion mit CaCO; eine
Kalzinierung des Rohmehls erfolgen, bevor damit gerechnet werden kann, dass SO, im
Vorwarmsystem zu Gips reagiert. Die angestellten Berechnungen bilden ausschlieRlich
thermodynamische Gleichgewichtszusténde und den idealen Fall ab, sind jedoch fur
grundlegende Betrachtungen und die Klarung der Reaktionsmechanismen gut geeignet.

8.3. Verbleib von NH; bei der Verbrennung von Rohbiogas im Kalzinator

Auf den folgenden Seiten werden thermodynamische Berechnungen zum Verbleib des mit dem
Rohbiogas eingebrachten NH; im Kalzinator bzw. Abgassystem eines Zementwerks prasentiert.
Grundsétzlich besteht die Méglichkeit, dass das NH; bei den Temperaturen im Kalzinator (900°C)
zu einer Entstickung des Ofenabgases beitrégt, es kdnnte aber auch eine Oxidation zu NO bzw.
NO, erfolgen. Mittels Berechnungen in HSC 6.1 (Modul ,Equilibrium Compositions®) soll
untersucht werden, ob bzw. unter welchen Bedingungen NH; im Rohbiogas zu NO umgesetzt
werden und so zu den NOx-Emissionen eines Zementwerks beitragen kann.

Mégliche relevante Spezies fur die Stickoxidbildung und die Ausgangsgaszusammensetzung
wurden fUr die weiteren exemplarischen Berechnungen wie folgt festgelegt (Abbildung 41). Dabei
wird davon ausgegangen, dass die Stickoxide hauptséchlich als NO vorliegen und nur ein
geringerer Teil als NO,. Die Konzentrationen von H,S und SO, bzw. SO; werden ebenso wie die
Sauerstoffmenge im Vergleich zur Abgaszusammensetzung nach Tabelle 17 leicht reduziert, um
die Stickoxidreaktionen besser darstellbar zu machen.

Verbleib von NH3 bei der Verbrennung von Rohbiogas im Kalzinator Seite 102 von 188



Biogasnutzung im Verbundsystem Biogasanlage/Zementwerk

SPECIES | Temper. | Amoumt | Amoumt | Step
Formula c Ekmol L] kmol |
1 |Mbmee e HO380 dbHBED A1
2 |0 25,000 0.100 0.945 ‘
| 3 |Colg 25,000 2500 23629
| 4 [N 25,000 7.500 70.888)
| 5 |NO(g) 25.000 0.100 0.545
6 |HOZ(z) 25,000 0.010 0.093
7 |NHi(g) 25,000 0.000 0.001 0.010/
8 |0ig 25,000 0.300 283
| 9 |HiOg 25,000
10 Mg 25.000
11 |Og 25,000
12 [HO3g) 25.000
| 13 |N20(g 25,000
14 |[N203(z 25,000
15 [N304(g) 25,000
16 (M205(z) 25,000
17 [HIstE 25,000 0.010 0.095
18 [302(g) 25,000 0.050 0.473
| 19 3038 25.000 0.010 0.095

Abbildung 41 - Komponenten und vorgegebene Stoffmengen fiir die NOx-Berechnungen

Fur die Berechnung der thermodynamischen Gleichgewichtszusammensetzung dieses Abgases
in einem Temperaturbereich von 200 — 1300°C wird zunachst der Ammoniakgehalt auf O gesetzt
und die Temperatur schrittweise erhéht. HSC berechnet dabei die Gleichgewichts-
zusammensetzung der Gasphase die sich in Abhéngigkeit der Temperatur folgendermafen
darstellt (Abbildung 42):
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Abbildung 42 - Gleichgewichtszusammensetzung der Gasphase
ohne Ammoniak (links) und mit 0.01 kmol Ammoniak (rechts) im Ausgangsgas

Die thermodynamische Berechnung zeigt deutlich das Auftreten von thermisch gebildetem NO ab
Temperaturen von etwa 800 — 900°C. Bei héheren Temperaturen > 1200°C wird auRerdem CO
gebildet. Das Gleichgewicht zwischen SO, und SO; verschiebt sich indessen ebenfalls mit
steigender Temperatur in Richtung SO,. Aus Grinden der Skalierung sind die Komponenten CO,,
O, und N in den Diagrammen nicht dargestellt, die Konzentrationen der restlichen Spezies liegen
durchwegs unterhalb von 102 Vol.-%. Die in der Ausgangszusammensetzung vorgegebenen
Stickoxide (0,1 kmol NO und 0,01 kmol NO,) zerfallen demnach in die Elemente Stickstoff und
Sauerstoff, deren Menge sich dabei von 7,5 kmol auf 7,555 kmol N, und von 0,3 kmol auf
0,351 kmol O, bei 0°C erhoht.
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Es zeigt sich auRerdem, dass bei Zugabe von Ammoniak kein Unterschied in der Menge oder
Entwicklungstemperatur von NO festzustellen ist, allerdings ist die absolute Wassermenge im
Abgas bei Zugabe von 0,01 kmol Ammoniak um 0,015 kmol H,O héher. Dies deutet auf eine
Umsetzung nach (Glg.22) hin, d.h. es findet eine Reaktion von Ammoniak mit dem
Abgassauerstoff zu Stickstoff und Wasser statt. Aus der stdchiometrischen Umsetzung von
0,01 kmol NH; bilden sich genau 0,015 kmol Wasser. Aus Grinden der Skalierung ist die
gleichzeitige Zunahme von N, von 7,555 kmol auf 7,56 kmol im Diagramm nicht erkennbar bzw.
dargestellt.

4NH, + 30, — 2N, + 6H,0 (Glg.22)

Eine Bildung von NO Uber die Reaktion nach (GIg.23), wie sie gezielt zur Erzeugung von
Salpetersdure nach dem Ostwald-Verfahren genutzt wird, kann nur unter Anwesenheit von
Platin/Rhodium-Katalysatoren erfolgen.

4NH, + 50, —» 4NO + 6H,0 (Glg.23)

Es ist also davon auszugehen, dass Uber Rohbiogas eingebrachter Ammoniak unter den
vorherrschenden Bedingungen im Kalzinator bzw. Zyklonvorwarmsystem grundséatzlich nicht zur
Bildung von zuséatzlichem NO fihrt, sondern zu Stickstoff und Wasser umgesetzt wird.

Die Reaktion nach (Glg.22) weist Uber den betrachteten Temperaturbereich eine stark negative
freie Enthalpie bzw. Gibbs-Energie auf, weshalb es zu einer Konkurrenz um den im Abgas
vorhandenen Sauerstoff mit den Stickoxidbildungsreaktionen kommt. Dies zeigt sich deutlich,
wenn man die Gleichgewichtszusammensetzung bei 1300°C und 1013 mbar unter schrittweiser
Zugabe von NH; zum nach Abbildung 41 definierten Abgas betrachtet (Abbildung 43 und
Abbildung 44).
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Abbildung 43 - Abgaszusammensetzung in Abhangigkeit der NH;-Menge (1300°C, 1013 mbar)
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Abbildung 44 - Abgaszusammensetzung in Abhangigkeit der NHs;-Menge (1300°C, MaRstab verandert)

Zunachst fallt auf, dass anfénglich NO aus der thermischen Stickoxidbildung im Abgas vorhanden
ist (Abbildung 43). Die Menge an O, und NO nimmt allerdings bei Zugabe von NH; rasch ab, da
eine Umsetzung von Ammoniak zu Wasser und Stickstoff erfolgt. Ist der gesamte Sauerstoff im
Abgas verbraucht und NO zu Stickstoff und O, reduziert, kommt es offensichtlich zu einer
Reduktion von CO, zu CO, wodurch wieder Sauerstoff fir die NH;-Umsetzung zur Verfligung
steht. Erst nachdem auch das vorhandene SO, wieder zu H,S reduziert wurde und samtliches
CO; zu CO umgesetzt wurde, tritt NH; im Abgas auf (Abbildung 44). Dementsprechend ist also
die Ammoniakverbrennung die thermodynamisch gesehen am meisten bevorzugte Reaktion.

Es ist daher wie bereits oben festgehalten nicht davon auszugehen, dass das Uber Rohbiogas
eingebrachte NH; zu einer Erhéhung der NOx-Emissionen fuhrt. Méglich, allerdings
thermodynamisch schwierig nachzuweisen, ist, dass Ammoniak im Biogas zu einer Minderung
der Stickoxidemissionen beitrégt. Grundsétzlich kann durch die Schaffung lokal reduzierender
Bedingungen durch die NH;-Verbrennung in einer Biogasflamme ein Beitrag zur NOx-Minderung
geleistet werden, was allerdings auf Grund der Komplexitat der Verbrennungsvorgange (Kinetik,
lokale Inhomogenitaten, Temperaturspitzen) auf diesem Weg nicht pauschal nachgewiesen
werden kann.

8.4. Siloxane

Neben den Spurengasen H,S und NH; enthalt Biogas in Abhangigkeit der eingesetzten Substrate
Spuren von Siloxanen. Silkoxane sind eine Gruppe von Sauerstoff-Verbindungen des Siliziums,
deren Polymerisationsprodukte auch Silikone genannt werden. Siloxane und Silikone finden sich
in den unterschiedlichsten Produkten des taglichen Gebrauchs (z.B. Kosmetika, Lacke, Harze,
Seifen und Waschmittel) und gelangen speziell beim Einsatz von Abfall als Garsubstrat bzw. auf
kommunalen Kléranlagen mit dem Abwasserstrom in den Fermenter bzw den Faulturm. Dort
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werden die Siloxane durch den Abbau der Biomasse freigesetzt und gelangen teilweise ins
Biogas bzw. Klargas. Bei der Verbrennung bildet sich aus diesen organosilikatischen
Verbindungen mikrokristallines SiO,, welches zu Verschlei oder Anbackungen und glasartigen
Uberziigen an Bauteilen der Gasverwertungseinrichtungen fihrt. Dies beeintrachtigt zum Teil in
erheblichem MafRe die Lebensdauer von Turbinen und Gasmotoren. Gasverwertungspfade wie
Mikrogasturbinen oder Brennstoffzellen stellen hohe Anforderungen an die Gasreinheit. Dort wird
die maximal zuldssige Siloxankonzentration zum Teil mit der Nachweisgrenze gangiger
Analysemethoden beschrankt (~ 10 ppb organisches Silizium /m* CH,). [65]

Siloxane finden sich bevorzugt in Deponiegasen (~ 3 — 25 mg/m® Gesamtsilizium) oder Klargasen
kommunaler Abwasserbehandlungsanlagen (~14,9 mg/m® Gesamtsilizium). Landwirtschaftliches
Biogas und solches aus Speiseabféllen ist hingegen praktisch siloxanfrei. Zwar wére ein Eintrag
Uber die Biosphédre und Nahrungskette grundséatzlich denkbar, dieser wurde aber bisher noch
nicht nachgewiesen. [65]

Bei der Verbrennung von Rohbiogas im Zementwerk stellen Siloxane, sofern diese Uberhaupt
durch die Wahl der eingesetzten Substrate ins Biogas gelangen, grundsétzlich kein Problem dar,
da das entstehende SiO, unter anderem einer der Hauptbestandteile im Zement ist. Die duRerst
geringen Mengen an SiO,, die sich bilden, stellen auch aus Sicht zusatzlicher Staubemissionen
keinen Hinderungsgrund fur den Biogaseinsatz dar. Mégliche Anbackungen im Kalzinator und
Zyklon-Warmetauschersystem resultieren bei der Zementherstellung vor allem durch das
Zusammenspiel von Chloriden mit SO; und stellen mengenmaBig ein wesentlich groReres
Problem dar, als die vergleichsweise geringen SiO,-Anlagerungen durch einen eventuellen
Siloxaneintrag.

8.5. Anlagentechnik der Rohbiogasnutzung im Zementwerk

In einem weiten Zusammensetzungsbereich kann Biogas in den meisten biogastauglichen
Industriefeuerungsanlagen relativ  problemlos zur ausschlieBlichen Warmebereitstellung
eingesetzt werden. Auch urspriinglich fir andere Brennstoffe vorgesehene Anlagen (Olbrenner)
kénnen fast immer an Biogas angepasst bzw. flr einen Zweistoffbetrieb umgeristet werden. In
industriellen Feuerungen kann unter Verwendung einer kontinuierlichen Heizwertiberwachung
die Verbrennungsluftzufuhr geregelt werden, um eine optimale Verbrennung sicherzustellen. [66]
Derzeit werden Gasbrenner in Biogasanlagen vorrangig als Sicherheitsaggregat eingesetzt um
einen eventuellen Stillstand des BHKWs zu kompensieren (Gasfackel) und eine
Warmeversorgung z.B. Uber einen Heizkessel sicherzustellen. [34]

Grundsatzlich ist auch eine Zufeuerung von Biogas zu anderen Brennstoffen denkbar. So ist z.B.
in Mehrkanalbrennern flr Drehrohréfen meist eine eigene Aufgabeposition flr gasférmige
Brennstoffe vorgesehen (Abbildung 45).
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Abbildung 45 - Mehrstoffbrenner fiir Drehrohrofenanlagen; nach [52]

Bei den reinen Gasbrennern unterscheidet man zwischen Brennern ohne Geblése
(atmospharische Brenner) und solchen mit Geblése. Die atmosphérischen Gerate sind klein und
gunstig in der Anschaffung und beziehen die Verbrennungsluft meist durch Selbstansaugung aus
der Umgebung, werden in der Regel aber fur niedrige Brennstoffwérmeleistungsbereiche bis ca.
30 kW eingesetzt. [67] Grundsatzlich ist in diesen Leistungsbereichen eine Verbrennung bei
direkter Zufuhr von Biogas aus dem Fermenter ohne Vorverdichtung maéglich. [68]

Industrielle Feuerungsanlagen fur gréRere Leistungsbereiche werden aufgrund der besseren
erzielbaren Vermischung praktisch immer mit einem Ventilator ausgestattet, der den Brennstoff
und die Uber eine Regelklappe zudosierte Verbrennungsluft dem Brennerkopf zuflhrt.
Gebléasebrenner benétigen einen Gasvordruck von mindestens 15 mbar. In den vorwiegend zum
Einsatz kommenden Niederdruck-Foliengasspeichern bzw. derzeit Ublichen Biogasfermentern
liegt fir Biogasbrenner ein zu geringer Gasdruck vor, weshalb ein Verdichter mit Druckregler
erforderlich ist. [67]

Die Konstruktion des Brenners, d.h. das Zusammenspiel von Duse, Mischrohr und
Reaktionskdérper  in Abhangigkeit des verwendeten Gasdrucks bedingt das
Primér/Sekundarluftverhdltnis und damit die Austrittsgeschwindigkeit des Brennstoffgemisches
am Brennerkopf. FUr einen stabilen Brennprozess ist die Abstimmung zwischen
Zundgeschwindigkeit des Gemisches und Austrittsgeschwindigkeit entscheidend, um ein
Abheben der Flamme bei zu hoher oder ein Rulckschlagen bei zu geringer
Austrittsgeschwindigkeit zu verhindern. Deshalb ist auch die Anpassung an den jeweiligen
Brennstoff erforderlich, vor allem da bei Biogas aufgrund des geringeren Heizwertes im Vergleich
zu Erdgas hoéhere Gasvolumina eingebracht werden mdissen, um die gleiche
Brennstoffwarmeleistung zu erzielen.

Zurzeit gibt es am Markt eine ganze Reihe von Anbietern fur Gasbrenner, die sich auch auf
Biogas umrlsten lassen. Derzeit dominieren Brenneranlagen in Kombination mit Heizkesseln zur
Warmwasserbereitstellung, wobei diese im industriellen Bereich mangels ausreichender
Biogasmengen meistens im Mischbetrieb mit Erdgas gefahren werden. Ein Beispiel daflr ware
die Zuckerfabrik Kaposvar der AGRANA, an der die erforderliche Energie fur die Trocknung
Uberwiegend durch thermische Biogasverwertung gedeckt wird.
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Im Bereich unter 10 MW kdénnen sogenannte Monoblockbrenner (Brenner und Ventilator
kombiniert) zum Einsatz kommen, welche aufgrund der einfachen NachrUstbarkeit vorteilhaft sind.
Als Beispiel kdnnen hier Gasbrenner von elco (E 10.14000) angefuhrt werden, die im Bereich
zwischen 2 und 14 MW in einer Einbaugrélke von ca. 1,5 x 1,5 x 2 m und ~ 600 kg
Montagegewicht angeboten werden. Im hoéheren Leistungsbereich von 2 bis 120 MW sind
entsprechende Feuerungssysteme z.B. von Saacke, Unitherm, Pillard, LBE oder ERC verflgbar.
Nach Rucksprache mit den Lieferanten wurden von allen Seiten bestétigt, dass ein Betrieb der
Brenner mit Biogas aus feuerungstechnischer Sicht problemlos méglich ist. Eine detaillierte
Auslegung und Gestaltung der Brenner und des Feuerungssystems héngen vom Einsatzbereich,
der Leistung und der Gestaltung des Feuerungsraumes ab. Je nach Leistungsbereich kann fir ein
Zementwerk aus Redundanzgrinden der Einsatz mehrerer, kleiner dimensionierter Brenner
empfohlen werden, wobei beim Biogaseinsatz aufgrund des Schwefelwasserstoffgehaltes bzw.
aus Korrosionsgrinden durch den hohen Wassergehalt die Gasregelstrecke aus Edelstahl
bestehen sollte. Denkbar wére auch durch Vorwarmung des gesattigten Biogases mittels
Abwarme die relative Feuchte abzusenken und so Kondensation im Rohrleitungssystem der
Gasregelstrecke zu verhindern. Grundséatzlich kann mit einem geeigneten Brenner praktisch jede
denkbare Biogasmenge von einer Kleinanlage mit 100 Nm?3®/h bis hin zur GroRanlage mit
10.000 Nm?h im Kalzinator eines grélenordnungsmalig passenden Zementwerks verwertet
werden (siehe dazu Kapitel 8.6).

8.6. Modellrechnung, Schlussfolgerungen und Zusammenfassung

Zur Deckung des thermischen Energiebedarfs eines mittleren Zementwerks in Osterreich
(Klinkerleistung ca. 440.000 t/a = 80 t Klinker/h; Basis: 5500 Ofenbetriebsstunden pro Jahr) ist bei
einem spezifischen Energieeinsatz von etwa 3800 MJ/t Klinker eine Gesamtenergie von
304.000 MJ/h notwendig. Unter der Annahme, dass 50 % dieser Energie durch Biogas gedeckt
werden sollen, ergibt sich bei einem mittleren Heizwert von 23 MJ/m®* Rohbiogas ein
Spitzenbedarf von rund 6600 m* Rohbiogas pro Stunde. Dies entspricht in etwa der Gré3e einer
13 — 15 MW -Biogasanlage.

Um nachzuweisen, dass der flr die H,S-Umsetzung benétigte Sauerstoff in einem Zementabgas
in ausreichender Menge vorhanden ist, wird das Molverhaltnis O./H,S flr den Betrieb des oben
definierten Zementwerks berechnet und mit dem thermodynamisch notwendigen Molverhéltnis
laut Rechnung aus Kapitel 8.2 verglichen. Zun&chst wird aus dem Emissionsdaten der
Zementindustrie in Osterreich fir das Jahr 2010 (MAUSCHITZ 2011; [56]) der spezifische
Klinkeremissionsfaktor errechnet, indem die Gesamtabgasmenge 6sterreichischer Zementwerke
durch die gesamte Klinkerproduktion dividiert wird.

N
7 068 192 000
Abgasvolumen_ ., . a Nm?
KEFspez. = - - : = = = =2280| —— (Glg.41)
Klinkerproduktion ... 3 597 ga3| tinker Hinker
a
mit KEF, ... spezifischer Klinkeremissionsfaktor ; nach [56]

spez.

Modellrechnung, Schlussfolgerungen und Zusammenfassung Seite 108 von 188



Biogasnutzung im Verbundsystem Biogasanlage/Zementwerk

Bei einem Zementwerk mit 80 t Klinker pro Stunde ergibt sich eine Abgasmenge von etwas Uber
180.000 Nm?/h. Geht man von einem durchschnittlichen Gehalt von 3 % O, im Abgas aus [52], so
finden sich pro Stunde rund 240 [kmol O,] im Abgas.

o
180000‘ Nm™ 1.0 03 ol
Ozzementabgas = B v _ - % 240‘ mf] 2 (G|g42)
22 414/ XM - »
kmol

Im Gegensatz dazu ergibt sich bei einem durchschnittichen Gehalt von 4000 ppm H.S im
Rohbiogas (vgl. Tabelle 9) bei einer Einsatzmenge von rund 6600 [Nm3/h] (vgl.
Heizwertberechnung oben) folgende Stoffmenge an H,S.

mg
4000[ A s - -
stﬁmas = iy m, Nm 3 *6600 Nm*~ ~ 0,77‘ kmol H,S ‘ (Glg.43)
10°| M9 |+34.08| K9 - -
kg | " Lkmol

Daraus errechnet sich ein Molverhaltnis O,/H,S von 240/0,77 also rund 310. Dies bedeutet, dass
selbst bei vollstandiger Deckung des Brennstoffbedarfs flr die Kalzinierung durch Rohbiogas im
Drehrohrofenabgas immer noch genligend Sauerstoff fur die Umsetzung und Einbindung von H,S
als Gips im Rohmehl zur Verfligung steht (benétigtes Molverhéltnis laut Kapitel 8.2: 1,88).

Unter der Annahme, dass entgegen den Ausfuhrungen in Kapitel 8.3 dennoch eine Umsetzung
von Ammoniak zu Stickoxiden erfolgt, sollen die daraus resultierenden Auswirkungen auf die
Gesamt-NOx-Emissionen des Zementwerks quantifiziert werden:

Die stundlichen NOx-Emissionen eines Zementwerks mit 80 t Klinker/h betragen bei einem
mittleren Gehalt von 350 mg NO,/Nm? Abgas und einer Abgasmenge von 180.000 Nm?/h in etwa
63 kg NO./h. Der Ammoniakgehalt von Rohbiogas bewegt sich im Bereich zwischen 0 und
0,05 Vol.-%. Angenommen, davon werden 20 % wahrend des Rohbiogaseinsatzes in Stickstoff-
monoxid umgesetzt, so ergeben sich bei einem Einsatz von 6600 Nm?® Rohbiogas (vollstédndiger
Energiebedarf der Kalizinierung gedeckt):

"Nm? |, 0,05[Vol. - % NO]
6600‘th -0l ?oo 0 OJ*O’2 ‘kmolNO
NOBos=s _ L T - 0,029‘LO ‘ (Glg.44)
22,414{ m } -
kmol

Dies entspricht einer Masse von

i ) ] 1 . 46|NO i |
0,029 ‘ M * 30‘ kg NO | * M ~ 13 kg NO, (Glg.45)

) ) _kmol _ 30[NO] - h

Werden also 50 % des gesamten Energiebedarfs der Zementanlage durch Rohbiogas gedeckt,
s0 ergibt sich unter den &uBerst pessimistischen Annahmen von 0,05 Vol.-% NH; im Biogas und
einer 20 %-igen Umsetzungsrate zu NO eine Erhéhung der gesamten Stickoxidemissionen des
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Zementwerks von etwa 2 %. Dabei werden allerdings die eingesparten Stickoxidemissionen aus
den durch Biogas substituierten Brennstoffen nicht in die Rechnung miteinbezogen. In Summe ist
also der mdgliche Beitrag von Brennstoff-NOx aus Ammoniak im Rohbiogas als vernachlassigbar
gering einzustufen.

Wird ohne BerUcksichtigung der Ausflhrungen in Kapitel 8.4 angenommen, dass im Rohbiogas
Siloxane enthalten sind, so flhren diese bei einer Konzentration von 15 mg/m*® zu folgendem
SiO,-Eintrag in den Kalzinator (Glg.46):

*15 {ﬂ} * 10°® L ~ 0,1 [m} (Glg.46)
Nm?* mg h

N
Siloxane®s - 6600‘ N%

Die Menge von etwa 100 g ist angesichts der Produktionsmenge von 80 t vernachléssigbar gering
und wlrde streng genommen eigentlich nur zu einer Einsparung von Rohstoffen beitragen.

Grundsatzlich benétigt ein Zementwerk mit der Kapazitat von 80 t Klinker pro h bei einem Einsatz
von 60 % der thermischen Energie im Kalzinator in etwa eine thermische Brennerleistung von
rund 51 MW.

Brennerleistung, i, = 3800 {%
Klinker _

1:Klin ker

* 80

*0,6 * LPW ~ 51[MW]
] 3600/ s

Im derzeit gréBten Biogasanlagenverbund (BioEnergiepark Gustrow, Deutschland; Stand: Juli
2012; http://iwww.nawaro.ag) werden rund 10.000 m*® Rohbiogas pro h erzeugt. Fur die
Verfeuerung dieser Menge an Rohbiogas wére ein Brenner mit einer Leistung von etwa 64 MW
notwendig. Vergleicht man die notwendige Brennerleistung fur ein mittelgrolRes Zementwerk in
Osterreich (51 MW) mit der Leistung, die durch thermische Verwertung der derzeit als
Obergrenze anzusehenden, maximal realisierten Biogasproduktionsmenge von 10.000 Nm?/h, so
zeigt  sich, dass nicht der Energiebedarf des Zementwerks, sondern  die
Biogasproduktionskapazitat als limitierender Faktor angesehen werden muss. Demnach ist fur die
Auswahl von Biogasbrennern der Bereich unter 60 MW Brennstoffwarmeleistung interessant. Die
Untergrenze wird durch wirtschaftliche Uberlegungen vorgegeben.

Zusammenfassend konnte gezeigt werden, dass ein Einsatz von Rohbiogas im Zementprozess
moglich ist, wobei aufgrund der zu erwartenden Flammentemperaturen als bevorzugter Einsatzort
der Kalzinator gewahlt werden sollte. Weiters konnte bewiesen werden, dass thermodynamisch
gesehen H,S Uber die Umwandlung zu SO, als CaSQ, in den Klinker eingebunden wird, solange
Sauerstoff im System vorhanden ist. Generell ist in etwa die doppelten molare Menge an
Sauerstoff im Vergleich zur eingebrachten H,S-Menge notwendig, um von einer sicheren
Einbindung ausgehen zu kénnen. NH; spielt aufgrund der geringen Mengen im Rohbiogas und
der bevorzugten Umsetzung zu Stickstoff und Wasser keine Rolle fir eine Rohbiogasverwertung
im Zementwerk. Ebenso ausgeschlossen werden kann ein negativer Einfluss durch Siloxane. Als
Brenner fUr den Biogaseinsatz im Zementwerk kénnen je nach Leistungsbereich ausgewahilte,
umgeristete und in industriellem MaRstab verfligbare Gasbrenner eingesetzt werden.
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9. Abwarmenutzung im Verbundsystem Biogasanlage/Zementwerk

Nach den Erhebungen des vorangegangenen Kapitels, in dem die prinzipielle Machbarkeit der
Biogasverwertung in einem Zementwerk gezeigt wurde, wird im folgenden Kapitel der
Schwerpunkt auf die energetische Bilanzierung und Abwéarmenutzung gelegt. Dabei werden
folgende Systeme evaluiert und bilanziert bzw. vom Standpunkt der Energieeffizienz aus
miteinander verglichen:

- Zementwerk (ZW)

- Biogasanlage mit Gasverwertung in BHKW (BGA-BHKW)

- Biogasanlage mit Gasaufbereitung zu Biomethan in Erdgasqualitét (BGA-BioMeth)
- Biogasanlage im Verbundbetrieb mit Zementwerk (kombinierte BGA)

Die Energiebilanzen bilden die Basis fur das Berechnungsmodell zur Kopplung von
Biogasanlagen und Zementwerken (BioZem-Modell) und die daraus abgeleiteten
Wirtschaftlichkeitsrechnungen des Kapitels 11. Mittels dieses Modells kdnnen abhéangig von frei
wahlbaren AnlagengréRen die Energiebilanzen der oben angefihrten Anlagen sowie des
Anlagenverbunds BGA/Zementwerk quantitativ berechnet und automatisch in Form von Sankey-
Diagrammen dargestellt werden (Kopplung MS Excel und e!Sankey). Fur konkrete
Beispielanlagen werden die quantitativen Ergebnisse in Form von Auszligen aus dem Modell im
Detail prasentiert. Im Gegensatz zum vorhergehenden Kapitel, in dem die theoretisch maximal
moglichen Emissionen bei der Biogasverwertung im Zementwerk abgeschétzt wurden, sollen die
Bilanzierungen in diesem Kapitel nicht flr einen angenommenen Maximalwert der
Biogasproduktion (~ 10.000 Nm?3/h) erfolgen, sondern flr realistische Anlagengréfzenordungen in
Osterreich. Aus diesem Grund werden ein Zementwerk mit einer Produktionskapazitdt von
440.000 t Klinker pro Jahr und eine Biogasanlage mit 250 Nm3®h Rohbiogasproduktion als
Referenzanlagen gewahlt. Diese Kapazitdten entsprechen mittleren AnlagengréRen der beiden
Branchen in Osterreich.

Auf Grundlage der Modellrechnungen wird ein Vergleich von Biogasanlagen und Zementwerken
hinsichtlich der GréRenordnungen der vorhandenen und der bendtigten Abwarmemengen
angestellt und die Wirkungsgrade der Stand-Alone-Biogasanlagen (BGA-BHKW, BGA-BioMeth)
mit einer kombinierten Biogasanlage verglichen. AuRerdem werden prinzipielle Konzepte zur
Nutzung der Abwarmequellen erarbeitet.

9.1. Energiebilanz eines Zementwerks

Anhand der Erhebungen aus Kapitel 6.5 sowie Literaturdaten kann die Energiebilanz eines
Zementwerks (Trockenverfahren) mit einer Produktion von 440.000 t Klinker/a erstellt werden. Die
wesentlichen Abwarmestrdome werden dabei basierend auf der Gesamtenergiebilanz
Osterreichischer Zementwerke aus dem Jahr 2007 [51] prozentual auf eine Modellanlage
umgelegt, welche die angefihrte Klinkerproduktion aufweist. Zur Berechnung des thermischen
Gesamtwirkungsgrades wird die nach Abzug der nicht nutzbaren Abwérme sowie der
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ungenutzten Energie in der Klinkerkihlerabluft und dem Rohgas erhaltene Energiemenge auf den
gesamten thermischen Energiebedarf bzw. -input der Modellanlage bezogen. Es ergibt sich ein
mittlerer thermischer Gesamtwirkungsgrad von 61,1 % (Abbildung 46).

Sankey-Diagramm Basisdaten
Produktionskapazitat Zementwerk 440000|[txjinker/al
spezifischer thermischer Energiebedarf' 3 646 |[kJ/KOkiinker]
thermischer Gesamtwirkungsgrad Zementwerk 61.1|[%]
Energiebilanz [GWh/a] [%]
thermischer Energiebedarf 4456 100.0
chemisch/mineralogischer Energiebedarf 215.0 48.3
nicht nutzbare Abwarme 126.7 28.5
Restenergie Klinkerkiihlerabluft 25.0 56
genutzt 11.0 2.5
ungenutzt 14.0 3.1
Restenergie Rohgas 78.9 17.7
genutzt 46.2 10.4
ungenuftzt 32.7 7.3
genutzte Energie 57.2 12.8
verbleibende nutzbare thermische Energie 46.7 10.5

T aus [51]; vergleiche dazu 3618 kJ/kg nach Mauschitz, Basisjahr 2007 [69]

Abbildung 46 - Berechnung der Energiebilanz eines Zementwerks
Basis: 440.000 t Klinker pro Jahr; berechnet nach [51] (Auszug aus BioZem-Modell)

In Form eines Sankey-Diagramms stellt sich diese Energiebilanz wie folgt dar (Abbildung 47).

thermischer
Gesamtenergiebedarf

126.7 GWh/a
28,5 %

nicht nutzbare
Abwarme*

215 GWh/a  chemisch/mineralogischer

Energiebedarf

P .

4456 GWh/a
100 %

483 %

y 57.2GWhia

genutzte Abwarme

Zementwerk
440 000 t Klinker/a

12,8 %

1]

32.7 GWhfa 14 GWh/a
73% 31% * ... Abwarme < 100°C. Wasserverdampfung,
5 . Strahlungsverluste. Kaltklinker. Bypassgas
Reslenergie Reslenergie 4 Hpe
Rohgas Klinkerkihlerabluft

Abbildung 47 - Darstellung der Energiebilanz eines Zementwerks
Basis: 440.000 t Klinker pro Jahr; berechnet nach [51] (Auszug aus BioZem-Modell)

Der groRte Teil der produzierten Abwéarme (126,7 GWh/a) ist in nach derzeitigem Stand nicht
nutzbaren Stoff- und Energiestrdbmen enthalten, wie z.B. in den Strahlungsverlusten des
Drehrohrofens, der Wasserverdampfung der Rohstoffe oder in Abwarmequellen < 100°C.

Aus der Darstellung ist deutlich zu erkennen, dass die wesentlichen, nutzbaren Abwarmestréme
die Restenergien im Rohgas und in der Klinkerkihlerabluft sind und bei einem Zementwerk
mittlerer GrofRe (440.000 txine/@) zusammen etwa 46,7 GWh/a oder knapp Uber 10 % des

thermischen Energieinputs ausmachen.
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9.2. Energiebilanz Biogasanlage mit BHKW

Zur Berechnung der mittleren Energiebilanz einer Biogasanlage mit BHKW werden Literaturdaten
mehrerer Quellen miteinander verglichen und auf deren Basis die wichtigsten Parameter flr die
Erstellung der Energiebilanz einer Modellanlage abgeleitet. Um eine freie Skalierbarkeit der
AnlagengréRe der Modellanlage zu erméglichen, werden alle absoluten Daten auf den
theoretischen Energiewert des produzierten Biogases bezogen.

GRUNDMANN et al. (2002; [70]) prasentieren Anhaltswerte fUr die relative Energiebilanz einer
landwirtschaftlichen Biogasanlage mit BHKW. BOHNI et al. (2002; [71]) erheben reale
Betriebsdaten zweier Biogasanlagen mit relativ kleiner AnlagengréfRe (55 und 80 kW, installierte
BHKW-Leistung). In einer Studie von WEILAND et al. (2004, [72]) werden die Betriebsdaten von 12
verschiedenen Biogasanlagen in Deutschland gesammelt. Die absoluten Betriebsdaten dieser
beiden Studien wurden fur die Darstellung in Tabelle 19 bezogen auf den Gesamtenergieoutput
bzw. die produzierte Wéarme- und Strommenge der jeweiligen Anlagen umgerechnet und Uber die
Anlagenanzahl gemittelt. Von der FACHAGENTUR NACHWACHSENDE ROHSTOFFE e.V. (FNR) (2012;
[73]) werden Faustzahlen fUr die Erstellung der Energiebilanz einer Biogasanlage angegeben.

Tabelle 19 - Energiebilanzen von Biogasanlagen mit BHKW aus unterschiedlichen Literaturquellen

GRUNDMANN et BOHNI et al. Weiland 2004;

FNR 2012;[73]  BioZem-Modell
Quelle al. 2002: [70] 2002; [71] [72] [73] Biozem-Mode

Gesamtwirkungs- 82 75,3 73,3 ca. 85 80
grad BHKW [%]

elektrischer
Wirkungsgrad 28,7 33,9 35,1 33-45 35

BHKW [%]

thermischer
Wirkungsgrad 533 41,4 38,2 25-56 45

BHKW [%]

Eigenstrom-

verbrauch [% der 52 6,6 6,4 5-20 725"
produzierten
Strommenge]

Eigenwarme-
verbrauch [% der 24 35,8 32,5 5.25 32 (14,5")
produzierten
Warmemenge]

Anlagen-

. - - 58,3 - 63,15
wirkungsgrad [%]

in % des theoretischen Energiewerts des produzierten Biogases (Gesamtenergieoutput der Anlage)

Es zeigt sich eine gute Ubereinstimmung der verschiedenen Literaturquellen, obwohl diese aus
unterschiedlichen Jahren stammen und fur unterschiedliche AnlagengréRen erhoben wurden.

Fur die Erstellung der Energiebilanz der Biogasanlage mit BHKW im BioZem-Modell wurden die
Wirkungsgrade laut Tabelle 19 gewéhlt, welche aus den Angaben der angeflhrten
Literaturquellen abgeleitet wurden. Daraus ergibt sich fur eine 250 Nm?/h Biogasanlage nach dem
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BioZem-Modell (Auszug in Abbildung 48) die in Abbildung 49 in Form eines Sankey-Diagramms
dargestellte Energiebilanz.

Energiebilanz Biogasanlage 250 Nm® Biogas/h = 550 kW,

Biogasproduktion

Methangehalt
Energiegehalt Methan
theoretischer Energiewert Biogas

250 [Nme/h]
273 [Bm*/h] bei 25°C
57.2 [%]
35.9 [MJ/m?]
5601 [MJ/h]

1556 [kWh]
12.4 [GWh/a]
Installierte BHKW-Leistung 545 [k\Wel]

2.2 [kWhel/m?]
elektrischer Wirkungsgrad 35.0 [%]
Stromproduktion BHKW 540 [kWh]

4.36 [GWh/a]
thermischer Wirkungsgrad 45.0 [%]
Abwarmeproduktion BHKW 700 [kWh]

5.60 [GWh/aq]
Gesamtwirkungsgrad BHKW 80.0 [%]
BHKW Abwarmeverluste 20.0 [%]

2.5 [GWh/a]
spezifischer Eigenstrombedarf BGA 2.5 [% d. Stromproduktion]
Eigenstrombedarf 39 [kWh]

0.31 [GWh/a]
spezifischer Warmebedarf BGA 14.5 [%]
interner Warmebedarf 226 [KWh]

1.80 [GWh/a]
Thermischer Energieoutput 3.8 [GWh/a]

- 30.5 [%]
Stromoutput 4.0 [GWh/a]

32.5 [%]

Anlagenwirkungsgrad gesamt 63.0 [%]

Abbildung 48 - Berechnung der Energiebilanz einer Biogasanlage
Basis: 250 Nm?/h mit BHKW (545 kW, (Auszug aus BioZem-Modell)

Interner\Warmebedarf

1.8 Gwhia
o theoretischer
Energieinput EnergiewertBiogas
(Substrate) Energieoutput
, Gesamtanlage
12.45 GWhia 1245 GWhia - 7.8 Gwh
100% 100% = 4 63 %
Fermenter EHKW
1.8 GWhia 2.49 Gwhla 0.31 GWhia i
145:’?0 EDUD/-‘Q 2I5% IENZISTENgS Densl:

Abwarme Fermenter Abwarme BHEW Eigenstromverbrauch BGA

Abbildung 49 - Darstellung der Energiebilanz einer Biogasanlage
Basis: 250 Nm?/h mit BHKW (545 kW) (Auszug aus BioZem-Modell)
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Die Ergebnisse zeigen, dass bei Biogasanlagen mit BHKW durch die Verstromung hohe
Abwarmemengen anfallen, die intern nur zum Teil genutzt werden kénnen. Dies unterstreicht die
schon in Kapitel 3.4 deutlich zum Ausdruck gebrachte Notwendigkeit von Verwertungskonzepten
fur die Abwéarme, von der derzeit allerdings ein Grofdteil nach wie vor ungenutzt bleibt. Der
elektrische Gesamtwirkungsgrad einer Biogasanlage betrdgt ohne diese Abwarmenutzung rund
32,5 % und kann erst bei vollstdndiger Verwertung auf einen energetischen Gesamtwirkungsgrad
von 63 % gesteigert werden. Der Gesamtwirkungsgrad realer Biogasanlagen liegt je nach
Abwarmenutzungsgrad zwischen diesen beiden Extremwerten.

Grundséatzlich kann davon ausgegangen werden, dass der Warmebedarf flur die
Fermenterheizung hauptsachlich von der Anlagengréfle beeinflusst wird und mit steigender
Produktionskapazitat sinkt. Alle anderen Parameter andern sich nur in geringem Ausmaf mit der
produzierten Biogasmenge. FUr die Berechnungen im BioZem-Modell ist dieser Warmebedarf
entscheidend, vor allem da eine thermophile Fahrweise der Anlage angestrebt werden soll.
Deshalb wird in weiterer Folge dieser Warmebedarf nicht durch einen prozentualen Anhaltswert,
sondern auf Grundlage einer Warmebilanzierung berechnet (siehe Kapitel 11.1). Fir die in
diesem Kapitel angestellten Uberlegungen ist die Verwendung eines spezifischen Anhaltswertes
zunéchst ausreichend, wobei dadurch auch ein Abgleich zwischen den Literaturdaten und den
Ergebnissen der Warmebilanz im BioZem-Modell mdglich wird.

9.3. Biogasanlage mit Gasaufbereitung zu Biomethan

Fur die Aufbereitung von Rohbiogas auf Erdgasqualitdt (Biomethan) kommen nach derzeitigem
Stand der Technik die im Kapitel 5.4.3 beschriebenen Verfahren zum Einsatz. Dabei entstehen an
der Biogasanlage selbst keine Abwéarmestrome bzw. -verluste, allerdings muss ein gewisser
Energieaufwand fur den Betrieb der Biogasaufbereitungsanlagen kalkuliert werden, welcher aus
Literaturdaten abgeschéatzt wird. Nach GOTz (2009; [74]) kann der Energiebedarf als spezifischer
Wert in Abhéngigkeit der produzierten Biogasmenge (kWh/m®) angesetzt werden. BEIL et al.
(2010; [75]) présentieren den Energiebedarf der Aufbereitungsverfahren in kW flur zwei
verschiedene Anlagengréoen (250 Nm*h und 1000 Nm?*h Rohbiogas). Der notwendige
Energieeinsatz fur die Aufbereitung wird in Prozent des theoretischen Energiewerts des
produzierten Biogases umgerechnet und aus Grinden der besseren Vergleichbarkeit
entsprechend den AnlagengréRen nach BEIL et al. in Tabelle 20 dargestellt.
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Tabelle 20 - Energieaufwand verschiedener Biogasaufbereitungsverfahren, Angaben in % des
theoretischen Energiewerts des produzierten Biogases; berechnet nach [74, 75]

AnlagengréBe [Nm3/h] 250 1000

theoreftische1r Energie- 1495 8 59833

wert Biogas ' [kWh]

Energiebedarf

[% des theoretischen | elektrisch thermisch gesamt elektrisch thermisch gesamt

Energiewerts Biogas]

Druckwechsel- 42-50 0 42-50 | 40-42 0 40-42
adsorption (DWA)
Druckwasserwasche | 35_g 0 38-60 | 33-38 0 33-3,8
(DWW)
chemische
Druckwésche (MEA, 1,2-2,3 7,4-10 9,7-11,2 1,2-2,0 7,3-10,0 9,3-11,2
DEA, MDEA)
physikalische
Druckwische 48-5 1,8-2,8 6,7-7,8 44-438 1,8-2,7 6,7-71
(Genosorb GW)
Membranverfahren ~3,3 0 ~33 ~3,2 0 ~3,2

" berechnet fur 60 % Methangehalt im Rohbiogas; Heizwert Methan = 35,9 MJ/m?

Generell weichen beide Literaturquellen um ein bis zwei Prozentpunkte voneinander ab, wobei
GOTz tendenziell dazu neigt einen héheren elektrischen zugunsten eines niedrigeren thermischen
Energiebedarfs anzusetzen. Es zeigt sich, dass bei der gréReren Anlage (1000 Nm?3h) die
Abweichung zwischen beiden Literaturquellen geringer wird.

Der niedrigste Gesamtenergieverlust in der Biogasaufbereitung l&sst sich laut Tabelle 20
entweder mit Membranverfahren oder bei gréieren Anlagen auch mit einer Druckwasserwasche
erzielen. Dieser liegt im Bereich von etwa 3 — 4 %. Auf dieser Grundlage ergibt sich aus der
Bilanzierung im BioZem-Modell fUr eine Biogasanlage mit Biogasaufbereitung die Energiebilanz
nach Abbildung 50. Dabei wird von einem mittleren Methanschlupf bei der Aufbereitung von 1 %
ausgegangen (vgl. dazu Tabelle 13), wobei das dabei produzierte Schwachgas zur
Warmeversorgung des Fermenters herangezogen wird. Die fehlende Wéarmemenge flr die
Fermenterheizung wird durch Verbrennung eines Anteils des produzierten Biomethans in einem
Heizkessel (Wirkungsgrad 85 %) zur Verfugung gestellt. Unter diesen Annahmen ergibt sich die in
Abbildung 51 in Form eines Sankey-Diagramms dargestellte Energiebilanz einer Biogasanlage
mit Gasaufbereitung.
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Energiebilanz Biogasanlage 250 Nm? Biogas/h

250 [Nm/h]
57.2 [%]
35.9 [MJ/m?]
5601 [MJ/h]

Biogasproduktion

Methangehalt

Energiegehalt Methan
theoretischer Energiewert Biogas

1656 [kwWh]
12.45 [GWh/a]
Methanschlupf - Schwachgas 1.0 [%]
1.56 [m® CH4/h]
Wirkungsgrad Schwachgasverwertung 80 [%]
12.4 [KWh]
0.10 [GWh/a]
Energiewert Restbiogas 1543 [kWh]
12.35 [GWh/a]
Strombedarf Biogasaufbereitung 4 [%]
62.2 [kWh]
0.50 [GWh/a]
spezifischer Eigenstrombedarf BGA 2.5 [%]
Eigenstrombedarf 38.9 [kWh]
0.31 [GWh/a]
spezifischer Warmebedarf BGA 14.5 [%]
Warmebedarf 225.6 [kWh]

1.80 [GWh/a]
1.71 [GWh/a]
13.7 [%]
2.01 [GWha]
0.30 [GWhia]
2.3 [%]
13.26 [GWh/a]
10.34 [GWh/a]
78.0 [%]

Warmebedarf abzgl. Schwachgasenergie

Biomethaninput Heizkessel
Abwarme Heizkessel

gesamter Energieinput
nutzbarer Energieoutput Biomethan
Anlagenwirkungsgrad gesamt

85 [%]
8.79 [GWhia]
1.55 [GWh/a]
66.3 [%]

Wirkungsgrad Biomethannutzung
produzierte Biomethanenergie
Abwarme Heizkessel dezentral
Anlagenwirkungsgrad inkl. Gasnutzung

Abbildung 50 - Berechnung der Energiebilanz einer Biogasanlage

Basis: 250 Nm?®/h mit Gasaufbereitung zu Biomethan (Auszug aus BioZem-Modell)
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{in Form von
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93.9%

W
Farmenter ) ';:Wé‘f{ Heizkessal
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Abbildung 51 - Darstellung der Energiebilanz einer Biogasanlage
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Basis: 250 Nm?/h mit Gasaufbereitung zu Biomethan (Auszug aus BioZem-Modell)
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Vom energetischen Standpunkt aus ist daher die Biomethanerzeugung durch Aufbereitung von
Rohbiogas gegentber der Stromerzeugung in einem BHKW aufgrund des hoéheren
Gesamtwirkungsgrades zu bevorzugen. Zu bertcksichtigen ist allerdings, dass der Energieoutput
in Form von Biomethan erst in einem weiteren Aggregat in nutzbare Energie (z.B. Gastherme flr
Heizzwecke) umgewandelt werden muss, wodurch neuerlich Verluste entstehen. Rechnet man
mit einem Wirkungsgrad von z.B. 85 % fur einen Heizkessel oder eine Gastherme zur
Warmebereitstellung, so reduziert sich der Gesamtwirkungsgrad bis zum Endverbraucher von
78 % auf rund 66,3 %.

9.4. Biogasanlage im Verbundbetrieb mit Zementwerk

Der Betrieb einer Biogasanlage in direkter Kopplung mit einem Zementwerk bietet den Vorteil,
dass durch die thermische Verwertung praktisch der gesamte theoretische Energiewert des
produzierten Rohbiogases genutzt werden kann. Aufgrund des Wegfalls von
Aufbereitungssystemen bzw. Verstromungsaggregaten, erhéht sich der Gesamtwirkungsgrad
einer Biogasanlage erheblich. Die Berechnung der Energiebilanz flr eine mit einem Zementwerk
kombinierte Biogasanlage wird in Abbildung 52 als Auszug aus dem BioZem-Modell gezeigt.
Dabei werden Logistikverluste fur Transport und Speicherung von Rohbiogas in der Héhe von
1 % der Gesamtgasproduktion angesetzt. Der Warmebedarf fir die Fermenterheizung wird tber
Abwarme aus dem Zementwerk gedeckt.

Energiebilanz Eiogasanlage 250 Nm® Eiogas/h; kombinierte Anlage
Biogasproduktion 250 [Nm?/h]
theoretischer Energiewert Biogas 12.45 [GWh/a]
Gasverluste Lagerung/Transport 1.0 [%]
15.4 [kWh]
0.12 [GWh/a]
Energiewert Restbiogas 1540 [kWh]
12.3 [GWh/a]
spezifischer Eigenstrombedarf BGA 2.5 [%]
Eigenstrombedarf 38.9 [kWh]
0.31 [GWh/a]
spezifischer Warmebedarf BGA 14.5 [%]
Warmebedarf 225.6 [kWh]
1.80 [GWh/a]
gesamter Energieinput 14.56 [GWh/a]
nutzbarer Energieoutput Biomethan 12.3 [GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad gesamt 84.6 [%]

Abbildung 52 - Berechnung der Energiebilanz einer Biogasanlage
Basis: 250 Nm?/h im Verbundbetrieb mit einem Zementwerk (Auszug aus BioZem-Modell)

Abbildung 53 zeigt die berechnete Energiebilanz in Form eines Sankey-Diagramms.
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Wérmebedarf BGA
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Abbildung 53 - Darstellung der Energiebilanz einer Biogasanlage
Basis: 250 Nm?/h im Verbundbetrieb mit einem Zementwerk (auszug aus BioZem-Modell)

Im Sankey-Diagramm zeigt sich der mit 84,6 % signifikant héhere Gesamtwirkungsgrad der
Biogasanlage im Verbundbetrieb im Vergleich zu konventionellen Biogasanlagen. Zwar andert
sich der Warmebedarf der Biogasanlage grundsatzlich nicht, dadurch dass dieser Bedarf aber
durch ungenutzte Abwéarmequellen des Zementwerks gedeckt wird, steigt gleichzeitig der
Gesamtwirkungsgrad der Zementanlage. Im vorliegenden Beispiel wird durch die Kopplung eines
Zementwerks mit 440.000 t Klinker/a mit einer 250 Nm3/h Biogasanlage eine Steigerung des
thermischen Wirkungsgrades des Zementwerks von 61,1 auf 61,5 % erreicht (vgl. dazu Abbildung
46).

9.5. Schlussfolgerungen und Zusammenfassung

Der Vergleich der Energiebilanzen zeigt, dass im Verbundsystem mit 84,6 % der héchste
Gesamtwirkungsgrad der betrachteten drei Varianten eines Biogasanlagenbetriebs erreichbar ist,
wobei gleichzeitig - in verringertem Ausmal - die Energiebilanz einer Zementanlage durch
Nutzung vorhandener Abwarmequellen verbessert wird. Der Vergleich des Warmebedarfs einer
250 Nm?/h Biogasanlage mit dem mittleren Abwéarmeangebot aus einem Zementwerk mit einer
Produktionskapazitat von 440.000 t Klinker/a zeigt, dass der Bedarf mehr als ausreichend
gedeckt werden kann (1,8 GWh/a Warmebedarf; 46,7 GWh/a unmittelbar nutzbare Abwéarme).
Die mittlere, unmittelbar nutzbare Abwéarme aus Rohgas und Klinkerklhlerabluft wirde auf
Grundlage der Modellrechnungen theoretisch flir den Betrieb einer Biogasanlage mit rund
6500 Nm?h ausreichen. Grundsétzlich sind aufgrund des notwendigen Temperaturniveaus auch
Abwarmequellen unter 100°C fur die Fermenterheizung geeignet. Diese Quellen werden
allerdings in der Energiebilanz des Zementwerks den nicht nutzbaren Abwarmequellen
zugerechnet, welche in Summe an der prasentierten Beispielanlage 126,7 GWh/a und damit ein
Vielfaches des Energiebedarfs der Biogasanlage ausmachen.

Demnach gibt es zwei denkbare Szenarien fur die Abwérmenutzung:
- Nutzung der Restenergie im Rohgas und der Klinkerklhlerabluft

Um diese beiden Quellen zu nutzen genigen grundsétzlich Gas-/Flussig-Warmetauscher
herkémmlicher Bauarten, welche je nach bendtigter Abwarmemenge die Energie aus einem Teil
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oder aus dem gesamten Abgasstrom ziehen. Dabei kann von Rohgas- bzw.
Klinkerablufttemperaturen um die 350°C ausgegangen werden, welche grundsatzlich bis 10°C
Uber dem Abgastaupunkt (ca. 110°C) oder auch darunter genutzt werden kdénnten. Hier gibt es
bereits einige Ansatze zur Nutzung z.B. flr die Stromerzeugung in einem ORC-Prozess.

- Nutzung unkonventioneller Abwéarmequellen

Nach verfahrenstechnischen Gesichtspunkten wirde fur die Beheizung eines mesophilen
Fermenters mit 35°C Substrattemperatur und externer Beheizung Uber einen Fllssig/FlUssig-
Warmetauscher eine Temperaturdifferenz zwischen Substrat und Beheizungsmedium von etwa
10°C fur einen ausreichenden Warmelbergang gentgen. Das bedeutet, dass theoretisch
Abwarmequellen bis ca. 45°C flr eine ausreichende Beheizung des Fermenters gentgen wirden,
sofern ein sinnvolles Konzept zur Nutzung z.B. der Strahlungswadrme des Drehrohrofens
gefunden werden kann.

Grundsatzlich kann festgehalten werden, dass der Betrieb einer Biogasanlage im Verbund mit
einem Zementwerk energetisch gesehen &uBerst vorteilhaft ist, da der erreichbare
Anlagenwirkungsgrad der Biogasanlage im Vergleich zu Stand-Alone-Ldsungen deutlich hdher
wird. Die vorhandenen, unmittelbar nutzbaren Abwérmequellen eines Zementwerks (Rohgas- und
Klinkerklhlerrestenergie) kdnnen den Warmebedarf einer Biogasanlage ausreichend abdecken.
Eine genaue Quantifizierung der vorhandenen Abwarmequellen muss naturlich standortbedingt
erfolgen. Generell kann aber aufgrund der unterschiedlichen Anlagenskalierung davon
ausgegangenen werden, dass nicht die vorhandene Abwarme von Zementwerken, sondern die
lokale Substratverfugbarkeit limitierend fir die BiogasanlagengrofRe im Verbundsystem ist. So
reicht z.B. die mittlere Abwarmemenge eines Zementwerks in der GréRe des derzeit gréRten
Osterreichischen Zementwerks (Mannersdorf) mit einer Produktionskapazitat von rund 1 Mio. t
Klinker pro Jahr fur den Betrieb einer Biogasanlage mit knapp 15.000 Nm?h Biogasproduktion.
Dieser Wert liegt im Bereich der mit 10.000 Nm3*h gréRten derzeit realisierten
Biogasproduktionskapazitat (BioEnergiepark Gulzow, vgl. Kapitel 8.6).
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10. Gaérrestverwertung und Gewinnung eines Entstickungsmittels

An Biogasanlagen entstehen neben dem eigentlichen Biogas, welches einer Verstromung oder
Einspeisung ins Erdgasnetz zugefuhrt wird, als Reststoff des anaeroben Abbaus auch Garreste.
Diese stellen im Wesentlichen eine wéssrige Suspension mit TS-Gehalten von 4 — 10 % dar,
welche neben nicht abbaubaren Substratbestandteilen, Phosphor und Kalium abhé&ngig vom
Ausgangssubstrat signifikante Mengen an Stickstoff, vorwiegend in Form von Ammonium,
enthalten [19, 76]. Oft wird bei der Planung von Biogasanlagen der Entsorgung der entstehenden
Garrickstdnde und den dadurch entstehenden Zusatzkosten wenig Beachtung geschenkt.
Mégliche Varianten zur Entsorgung bzw. Aufbereitung der Garrickstédnde werden in Kapitel 5.5
ausfuhrlich beschrieben.

Kurz zusammengefasst erfolgt die Garrestverwertung bei landwirtschaftlichen Anlagen aufgrund
der Dungerwirkung (N,P,K-Gehalt) meist Uber den Weg der Ausbringung auf landwirtschaftliche
Flachen, welche allerdings durch rechtliche Vorgaben stark reglementiert wird. Verschéarft durch
die Situation beim Einsatz stark stickstoffhaltiger Substrate bzw. biogener Reststoffe neben rein
landwirtschaftlichen Substraten (Co-Fermentation) reichen die Zwischenlagerkapazitaten bzw. die
in einem 6konomisch erreichbaren Transportradius um die Biogasanlage herum verflgbaren
Agrarflachen fur die vollstdndige Garrestausbringung oft nicht aus. Abfallwirtschaftliche bzw.
industrielle Biogasanlagen gehen deshalb meist andere Wege zur Garrestverwertung, welchen
vielfach eine Fest-/FlUssigtrennung vorausgeht. Der feste Gérrlickstand kann z.B. getrocknet und
als Ersatzbrennstoff verwertet werden, die FlUssigphase muss aufgrund des Ammoniumgehaltes
(~ 1 =3 g/l und héher, je nach eingesetzten Substrat) meist betriebsintern nachbehandelt oder in
eine kommunale Klaranlage eingeleitet werden (Indirekteinleiter). Eine direkte Kreislauffihrung
der Garrestfllissigphase als Prozesswasser flr die TS-Einstellung im Fermenter ist aufgrund einer
mdglichen Hemmung der anaeroben Abbauprozesse bei Konzentrationen > 5 g NH,'/I oft nicht
moglich. Zur NH, -Entfrachtung der Garrestfliissigphase kénnen beispielsweise SBR-Anlagen
oder das Anammox-Verfahren zum Einsatz kommen, deren Investitions- und Betriebkosten den
wirtschaftlichen Betrieb einer Biogasanlage negativ beeinflussen [45, 49, 77, 78]. Beim Anastrip-
Verfahren wird versucht, durch Luftstrippung einen konzentrierten Dinger als Produkt zu
erzeugen, dessen Wertschdpfung den Betrieb der Zusatzanlage rechtfertigt.

Eine andere Méglichkeit zur Verwertung von aus dem Garrest selektiv abgetrenntem Ammonium
ware, ein Produkt zu erzeugen, welches im Rahmen der Stickoxidminimierung z.B. in Form von
Ammoniumsulfat oder einer ammoniakhéltigen Lésung in SNCR bzw. SCR-Anlagen zum Einsatz
kommen kann. Dafir notwendig ist ein industrielles Aufbereitungs- und Stickstoffrick-
gewinnungsverfahren fur Garreste, welches unter besonderer Berlcksichtigung maoglicher
Synergien bei einer Kopplung von Zement- und Biogasanlagen wirtschaftlich einsetzbar ist. Auf
Grundlage der Erhebungen des Kapitels 5.5.3 kann als potentielles Verfahren die Luft- oder
Dampfstrippung des Garrestes identifiziert werden. Diese bietet die Vorteile einer guten
Skalierbarkeit, die Verflgbarkeit von Erfahrungen aus anderen Bereichen und dass vorhandene
Abwarmestréme bzw. eventuell vorhandener Prozessdampf des Zementwerks fur die Strippung
genutzt werden kdnnen. AuBerdem spricht die hohe erreichbare Entfrachtungs-/Strippleistung (80
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— 95 % NH,'-Entfernung) fir diese Verfahren. Laut Literatur erweist sich aufgrund der zusétzlich
erforderlichen Investitions- und Betriebskosten die direkte Strippung des gesamten anfallenden
Garrestes fur Biogasanlagen als nicht kostendeckend bzw. wirtschaftlich durchfihrbar. [77]

Es stellt sich demnach die Frage, ob der Betrieb einer Géarrestentfrachtung in einem
Verbundsystem Biogasanlage/Zementwerk aus technischer und wirtschaftlicher Sicht vorteilhafter
im Vergleich zu konventionellen Biogasanlagen ist. Aus Sicht des Zementwerks wird im
Gegensatz zur Gefahr der vermehrten Stickoxidemissionen bei der direkten Verbrennung
N-haltiger Biomasse durch den Schritt der anaeroben Vergérung ein groRer Teil des Stickstoffs in
Ammonium umgewandelt, welches als potentielles Entstickungsmittel Harnstoff oder
Ammoniaklésungen ersetzen kann. Dadurch wird einerseits der Stickstoffkreislauf ohne die
Gefahr einer Grundwasserbelastung oder von Ammoniakverlusten bei der landwirtschaftlichen
Ausbringung von Garresten geschlossen, andererseits ist durch Entfernung von NH," aus der
Garrestflussigphase eine Kreislauffihrung des Prozesswassers an der Biogasanlage mdglich.
Biogasanlagen kénnen das Spektrum an einsetzbaren Substraten deutlich erhéhen, da mdgliche
Stickstoffhemmungen im Prozess oder die Uberschreitung von Ablauf- oder Indirekteinleiter-
grenzwerten wegfallen. Unabhangig vom Stickstoffgehalt kédnnen somit praktisch beliebige
Substratmischungen, deren Zusammensetzung sich nach einer méglichst hohen Gasausbeute
richtet, eingesetzt werden. Zusatzlich wird aus dem Garrest ein Produkt generiert, welches eine
Wertschépfung bringt und fur das ein Markt und eine Einsatzméglichkeit gegeben sind, welche
unabhangig von zeitlichen Beschrankungen des Dingemittelrechts bestehen.

10.1. NH/ -Entfernung mittels lonentauscher-Loop-Stripping

Im Hinblick auf die oben angeflhrten Aspekte wird ein Verfahren zur selektiven Abtrennung von
NH," basierend auf Luft-/Dampfstrippung fir den Betrieb in einem Anlagenverbund
Biogasanlage/Zementwerk entwickelt. Da die Hauptkostenpunkte einer konventionellen Strippung
(Abbildung 54 oben) die Investitions- und Betriebsmittelkosten sind (ApparategréoRen, Dampf,
Laugen und Sauren fir pH-Anpassung) [77], kann allein aufgrund der mdglichen Nutzung
vorhandener Abwéarmequellen oder von Prozessdampf ein Strippverfahren im Verbundsystem
trotzdem nicht wirtschaftlich werden. Daher wird der Ansatz verfolgt, mittels lonentauscher
(Zeolith) einen mit Ammonium angereicherten Teilstrom aus der Garrestflissigphase zu gewinnen
und dadurch die Investitions- und Betriebskosten der nachfolgenden Strippung zu senken
(lonentauscher-Loop-Stripping, Abbildung 54 unten). Da eine Dampfstrippung aufgrund der
Betriebskosten zur Garrestentfrachtung praktisch nicht in Frage kommt, wird als Vergleichbasis in
beiden Fallen von einer Luftstrippung zur Ammoniumabtrennung ausgegangen. Beim Einsatz
eines lonentauschers fur die NH,-Vorabtrennung muss somit nur ein konzentrierter Teilstrom
(Regenerationslésung des lonentauschers) einer Strippung unterzogen werden, wodurch neben
den Luftmengen auch die Apparategréllen und der Energieeinsatz deutlich reduziert werden.
Durch Senkung des Energie- und Betriebsmitteleinsatzes sowie der Investitionskosten kénnte das
Gesamtverfahren wirtschaftlicher als eine konventionelle Luftstrippung sein. Zusétzlich dazu
werden beim lonenaustausch die Qualitdtseigenschaften des flissigen Garrestes im Hinblick auf
eine Ruckflhrung als Prozesswasser nicht negativ beeinflusst (z.B. keine Aufsalzung durch pH-
Anpassung).
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Der Einsatz von lonentauschern in der Géarrestaufbereitung wird zwar grundsétzlich in der
Literatur als mogliches Verfahren erwahnt (z.B. [79]), experimentelle Versuche wurden aber
bisher nur im Bereich der Nachbehandlung von Permeat aus einem Membranverfahren angestellt
[80]. Ein Verfahren wie hier angefthrt wurde im Zusammenhang mit der Verwertung von
Garresten in der Literatur bisher nicht beschrieben.

In Abbildung 54 sind die VerfahrensflieRbilder der konventionellen Luftstrippung und des
lonentauscher-Loop-Strippings angefihrt, welche die Basis der folgenden Erhebungen bilden.
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Abbildung 54 - FlieRbilder der konventionellen Luftstrippung und des lonentauscher-Loop-Strippings

Die konventionelle Luftstrippung arbeitet bei Temperaturen um 50 — 60°C und dartber und pH-
Werten zwischen 10 und 11,5. Dadurch wird eine ausreichende Bildung und Freisetzung von
Ammoniak in die Gasphase sichergestellt (vgl. Abbildung 12). Die pH-Anpassung wird meist
durch Zugabe von Natronlauge vor der Strippkolonne durchgefiihrt, meist erfolgt eine
Neutralisation mit H,SO, nach der Strippung. Die Zufuhr der Prozesswéarme wird entweder Uber
einen Warmetauscher (Luftstrippung) oder im Falle einer Dampfstrippung Uber den Energieinhalt
des Wasserdampfes realisiert, der direkt in die Strippkolonne eingebracht wird.

Im Falle einer Vorkonzentrierung Uber ein lonentauscherbett (lonentauscher-Loop-Stripping)
kénnte, sofern die Austauschkapazitaten dies erlauben, durch regelméaRige Regeneration des
lonentauschers mit Schwefelsdure eine (NH,),SO4-héltige Ldésung erzeugt werden (direkte
Varianten). Diese kénnte in ausreichender Konzentration (> 40 Gew.-% (NH4).SO,4) als NHs-
abgebender Stoff an DeNOx-Anlagen (SNCR) zum Einsatz kommen [81]. Der indirekte Weg fuhrt
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Uber eine NaCl-Lésung zur Regeneration des lonentauschers und nachfolgende Luftstrippung der
Regenerationslésung. Bei dieser Variante muss jedenfalls eine Strippung erfolgen, da die direkte
Verwendung der Regenerationslésung fur Entstickungszwecke in einem Zementwerk aufgrund
des Chloridgehalts nicht méglich ist (Chlorid-Kreislauf im Zementprozess). Durch die Strippung
kann im Falle einer sauren Wasche (H,SO,) entweder eine ammoniumsulfathéltige Lésung oder
eine Ammoniaklésung bei Absorption der Strippluft in Wasser bzw. Teilkondensation des
Wasserdampfes durch Strippluftkiihlung erzeugt werden kann. Eine ammoniakhaltige Lésung ist
auch fur den Einsatz in SCR-Anlagen geeignet, allerdings ist aufgrund der Lagerstabilitdt und aus
sicherheitstechnischen Aspekten Ammoniumsulfat vorteilhafter.

Als lonentauscher werden fir den Einsatz zur Garrestentfrachtung Zeolithe vorgeschlagen,
welche aulerst selektiv fur die Abtrennung von Ammonium aus FlUssigkeiten sind. Zeolithe sind
Alumosilikate, welche unterschiedliche, dreidimensionale Gerlststrukturen aus SiO4 und AlO,-
Tetraedern bilden. Aufgrund dieses Gerlstaufbaus weist die Zeolith-Matrix eine porése Struktur
mit regulérer Anordnung von Hohlrdumen und Kanalen auf. Diese besitzen eine bestimmte
GroRe, wodurch Zeolithe wie ein molekulares Sieb wirken und Moleklle bestimmter GroRe
aufnehmen bzw. aufgrund der Ladungsverhéltnisse binden kénnen, wéahrend andere
zurlickgehalten werden oder durch die Gitterstruktur durchtreten. Vor allem Kationen in den
Zeolithen weisen eine hohe Mobilitdt auf, was zu einem erleichterten lonenaustausch fihrt. Die
austauschbaren Kationen stammen meist aus der ersten oder zweiten Hauptgruppe des
Periodensystems wie z.B. Na', K*, Ca** und Mg** (Abbildung 55). Viele Zeolithe kénnen und
werden auch gezielt synthetisch hergestellt. [82]
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Abbildung 55 - Kristallstruktur von Na-Klinoptilolith (Agoura, Kalifornien; KOYAMA & TAKEUCHI 1977; [83])

Im Bereich der Abwasserreinigung wird vor allem Klinoptilolith eingesetzt (Abbildung 55), welcher
sich durch eine hohe Kationenaustauschkapazitdt (KAK) und eine hohe Selektivitdt fir
Ammonium auszeichnet. Die theoretische KAK wird in der Literatur mit 14 — 32 mg NH,/ g
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angegeben. Die praktisch erreichbare Austauschkapazitat wird vor allem von der KorngréRe, der
Kontaktdauer mit und dem Gehalt an NH," bzw. anderen Kationen in der zu behandelnden
Lésung beeinflusst. Mittels Uberfiihrung des Zeoliths in die H- bzw. Na-Form, d.h. Austausch der
natrlich vorhandenen Kationen in den Nanoporen durch Behandlung mit Salzsdure oder NaCl-
Lésungen, kann die Austauschkapazitdt zusatzlich erhéht werden. Die meisten praktischen
Untersuchungen zur Abwasserreinigung mittels Zeolith beschréanken sich auf Versuche im
LabormafRstab und Abwasser/Modellésungen mit NH, -Gehalten unter 100 mg/l. [84, 85]

Da zur Entfrachtung von Losungen und Garresten mit Konzentrationen Gber 100 mg NH,4'/I mittels
Zeolith keine Angaben in der Literatur gefunden werden konnten, werden eigene Laborversuche
zur Beurteilung der prinzipiellen, technischen Durchflhrbarkeit des lonentauscher-Loop-
Strippings angestellt. Um grundlegende Verfahrensparameter festlegen zu kdénnen, werden
gezielte Experimente bezlglich Standzeiten, Regenerationsfahigkeit und mdgliche
Aufkonzentrierung durch ein lonentauscherbett bei unterschiedlichen Prozessbhedingungen
durchgeflihrt. Aus den Ergebnissen der Laborversuche kann die Anwendbarkeit von Zeolith bzw.
des lonentauscher-Loop-Strippings fur eine Entfrachtung von Garresten (> 1000 mg NH,'/I, vgl.
Tabelle 14) beurteilt werden.

Die Grundlagen zu Aufbau, Struktur, Verwendung und Adsorptionsmechanismen von Zeolithen
kénnen [86] entnommen werden. Nachfolgend werden die Ergebnisse eigener Laborexperimente
vorgestellt und diskutiert.

10.2. NH/ - bzw. NH;-Analytik in der Gas- und Fliissigphase

Fur die Laborversuche zur Ammoniumabtrennung mittels Zeolithen bzw. Strippung der
Regenerationslosung sind Analytikverfahren fur die Bestimmung von NH4" in flissigen Phasen
bzw. fur NH; in der Gasphase notwendig. Die prinzipiell einsetzbaren Analytikmethoden werden
auf den folgenden Seiten angefuhrt und deren Vor- bzw. Nachteile in kompakter Form dargestellt.
Gleichzeitig werden die Verfahren bezuglich ihrer Eignung flr die geplanten Laborversuche
bewertet und in Frage kommende Verfahren ausgewahilt.

10.2.1. Flussigphase

Fur die quantitative Ammoniumbestimmung in der FllUssigphase existiert eine Reihe von
titrimetrischen, photometrischen aber auch elektrochemischen Verfahren.

10.2.1.1. Titrationsverfahren

Bei der Titrimetrie wird durch Umsetzung mit einem Reagenz genau bekannter Konzentration
(MaRlésung) die unbekannte Konzentration eines Stoffes in einer Probeldsung bestimmt. Die
quantitative Bestimmung von Ammonium kann z.B. Uber den Weg einer Neutralisation
(Acidimetrie) erfolgen. Eine direkte Titration fir eine quantitative Bestimmung von NH, ist
aufgrund der geringen Aciditdt des Ammoniumions (pKs = 9,38) allerdings nicht mit
ausreichender Genauigkeit méglich [87]. Deshalb missen Umwege entweder Uber eine Formol-
Titration oder durch Zusatz einer starken Base und Verdrangung der schwécheren Base aus
ihrem Salz gewahlt werden (Verdréngungstitrationen).
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Formol-Titration

Die Formol-Titration stellt ein quantitatives, indirektes Verfahren zur Bestimmung der
Ammoniumkonzentration in wassrigen Lésungen dar. Dabei wird durch Zugabe von Formaldehyd
(Formol) schwach basisches Urotropin (Hexamethylentetramin) gebildet.

4NH," + BHCHO + 4 H,0 — CH,N,+6H,0 + 4H,0" (Glg.47)

Die dabei freigesetzten H;O'-lonen kénnen mit Natronlauge und Phenolphthalein als Indikator
titriert werden. [88, 89] Als Analytikmethode fur die Laborversuche scheidet die Formol-Titration
aufgrund der erschwerten Handhabung des giftigen Formaldehyds aus.

Wasserdampfdestillation mit Borsiure- oder Schwefelsaureauffanglésung

Durch Zugabe von Natronlauge wird der pH-Wert einer ammoniumhaltigen Lésung erhéht und der
entstehende Ammoniak in eine Vorlage mit Borsédure oder Schwefelsdure Uberdestilliert. Als
Auffanglésung kann prinzipiell jede Saure verwendet werden, welche man als MaRlésung
herstellen kann. Bei Verwendung von Schwefelsdure (starke Saure) muss die vorgelegte Menge
genau bekannt sein, da die verbleibende Saure mit einer Base ricktitriert wird. Bei Verwendung
einer schwachen Sé&ure (Borsdure), kann die beim Auffangen entstandene, starke konjugierte
Base (Borat) mit einer starken Séure (HCI) titriert werden, ohne dass Uberschissige Auffangsaure
mit erfasst wird und die vorgelegte Sduremenge im Vorfeld nicht genau bestimmt werden muss.
Fur die Laboranalytik wurden beide Methoden in praktischen Versuchen getestet.

Im Falle von Borsaure wird fUr die Wasserdampfdestillation eine wéssrige, 2 %-ige Borsdure-
I6sung hergestellt. Aufgrund der schlechten Léslichkeit (max. 4,5 % Borsaure pro Liter Wasser bei
20°C) muss die Lésung fur etwa eine halbe Stunde intensiv gerthrt werden. Danach werden
einige Tropfen Tashiro-Indikator (Mischindikator aus 0,2 g Methylrot und 0,1 g Methylenblau in
200 ml Ethanol) zugegeben, wodurch die Ldésung eine violette Farbung erhalt. Die Borsaure
protolysiert dabei nach folgender Gleichung zu Borat:

B(OH), +H,0 = [B(OH), | +H (Glg.48)

Dabei stellt sich ein leicht saurer pH-Wert ein. Wird dieser Lésung Ammoniak aus der Destillation
zugefihrt, bildet sich Ammonium, wobei H*-lonen verbraucht und der pH-Wert angehoben wird.

NH,, +[B(OH), | o T H g = NH g + [B(OH), | ” (Glg.49)

Dabei erfolgt ein Farbumschlag des Indikators von violett Uber grau nach griin. Nach Abschluss
der Wasserdampfdestillation wird das Borat mit HCI direkt bis zum Farbumschlag auf grau
zurlcktitriert. Die verbrauchte Menge an HCI gibt Aufschluss Uber die Ammoniak- bzw.
Ammoniumkonzentration in der Probeldsung.

Bei der Verwendung von Schwefelsdure als Auffanglésung wird eine genau abgemessene Menge
als saure Maflésung vorgelegt und der Ammoniak aus der Destillation darin aufgefangen.

H,SO, + 2NH, — 2NH," + SO,? (Glg.50)
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Am Ende der Destillation wird die Uberschiissige Schwefelsdure mit einer NaOH-MalIésung
unter Verwendung von Methylrot zurUcktitriert.

H,SO, + 2NaOH —» NaSO, + 2H,0 (Glg.51)

Aus der Differenz zwischen vorgelegter Menge an Saure und verbleibender Menge kann auf den
Ammoniumgehalt der Ausgangsprobe zurtickgerechnet werden. [88, 89]

In Versuchen mit Ammoniumlésungen bekannter Konzentration konnte gezeigt werden, dass
beide Verfahren fir die quantitative Bestimmung von NH," in der Flussigphase geeignet sind. Die
Abweichung der gemessenen von der vorgelegten Ammoniummenge lag bei allen durchgefihrten
Versuchen (n = 8 fur H,SO,4 und n = 9 fur B(OH)3) durchwegs unter 1 %.

Problematisch an der Bestimmung der Ammoniumkonzentration mittels Wasserdampfdestillation
sowohl in Borsdure wie auch in Schwefelsdure ist die relativ lange Dauer der Destillation (~ 30 —
60 min) sowie die umfangreichen Vorbereitungsschritte (Titerbestimmungen, Herstellen der
Auffanglédsungen). Die Vorbereitungen bei Verwendung von Borsédure sind weniger aufwendig, da
keine genaue Bestimmung der Vorlagemenge an Séure notwendig ist. Da schon geringe Mengen
an absorbiertem NH; zum Farbumschlag von grin nach grau in der Auffanglésung flhren, ist eine
visuelle Beurteilung des Ammoniaktbergangs wahrend der Destillation mdglich. Allerdings stellt
die Entsorgung der Borsaureabfélle einen nicht zu vernachlassigenden Kostenfaktor dar.

10.2.1.2. lonenselektive Elektrode (ISE)

Mittels lonenselektiven Elektroden (ISE) kann die Konzentration bestimmter lonen einer Lésung
selektiv gemessen werden. Eine ISE besteht aus einer Membran, welche nur fir die zu
bestimmenden lonen durchlassig ist und einem Elektrolyt innerhalb der Elektrode. Die wichtigsten
Ausfuhrungsformen sind Glas-, Festkérper- und Kunststoffmembranen. Durch die Membran
diffundieren die zu analysierenden lonen hindurch und werden durch eine spezielle Beschichtung
an der Oberfléache festgehalten. Es entsteht eine Potentialdifferenz, die durch den Innenelekrolyt
an den Ableiter Ubertragen wird (Abbildung 56). Um die Potentialdifferenz in Beziehung zum
elektrischen Nullpunkt der Messlésung zu setzen, bendtigen ISE eine Referenzelektrode. [90]

Ableitelektrode zum Messgerat

Schatft

Elektrolyt

— \ ~— Membran

Messlosung Ort der Potentialbildung

Abbildung 56 - Aufbau einer ionenselektiven Elektrode [91]
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Die Bestimmung von Ammonium erfolgt in der ISE-Messtechnik Uber eine sogenannte
LSAmmoniakelektrode®, bei der das pH-abhéngige Gleichgewicht zwischen Ammonium und
Ammoniak  genutzt  wird. Eine  Ammoniakelektrode ist mit einer  wassrigen
Ammoniumchlorididsung als Elektrolyt gefullt. Das durch die Membran eindiffundierende
Ammoniak reagiert mit dem Wasser des Elektrolyten und verandert dessen pH-Wert. Diese pH-
Anderung ist direkt proportional zur NHs;-Konzentration der Messlésung. Da bei einem pH-
Wert > 12 das Ammonium/Ammoniak-Gleichgewicht in der Messlésung praktisch vollstandig auf
Seiten des NHj; liegt, ist eine quantitative Bestimmung von Ammonium Uber den Umweg der
Ammoiakbildung mdglich. Streng genommen handelt es sich bei diesen Elektroden nicht um
ionenselektive sondern um ,gassensitive” Elektroden, bei denen die Membran flr bestimmte
Gase wie z.B. NH; durchldssig ist. Messelektrode (pH) und Referenzelektrode von gassensitiven
Elektroden werden meist als Einstabmesskette ausgefiihrt. [90]

Laut Literatur und eigenen praktischen Vorversuchen ist bei der Arbeit mit ionenselektiven
Elektroden darauf zu achten, dass Kalibier- und Messlédsungen sich hinsichtlich ihrer
Zusammensetzung nicht unterscheiden. Diese Vorgabe ist vor allem fur die in Kapitel 10.3
beschriebenen Versuche zur Garrestentfrachtung mit Zeolith zu beachten. Kalibrier- und
Messlésung mussen auerdem die gleiche Temperatur aufweisen. Neben intensivem Rihren der
Messlésung sollte die Einstellung des pH-Wertes erst unmittelbar vor der eigentlichen Messung
erfolgen, da wahrend der Ammoniumbestimmung gasférmiges Ammoniak entsteht, welches nicht
aus dem System entweichen darf (gasdichte Ausfihrung des Messsystems notwendig). [92]

Der groRe Vorteil der ionenselektiven Messung liegt in der Einfachheit und Schnelligkeit des
Messsystems. So konnten in den Versuchen bei Konzentrationen um 10 — 100 mg/l NH4
Ansprechzeiten der Elektrode deutlich unter 3 min erreicht werden. Der lineare Messbereich der
Elektrode erstreckt sich von ca. 1 mg/l bis 1000 mg/l. Im Gegensatz zu anderen Messverfahren
wie z.B. der Photometrie stdéren Tribungen und eventuell vorhandene Fremdionen die Messung
nicht, solange die lonenkonzentrationen unter 0,1 mol/l liegen. Ein Nachteil ist die geringere
Genauigkeit, welche laut Literatur und eigenen Messerfahrungen im Bereich zwischen 2 und 5 %
liegt. [91]

10.2.1.3. Photometrische Ammoniumbestimmung (DIN 38406/5)

Diese erfolgt durch Reaktion von Ammonium mit Hypochlorit- und Silicylationen in Gegenwart
eines Katalysators zu einem blauen Farbstoff (Indophenolblau). Durch Messung der Absorption
eines Lichtstrahls, die abhangig von der Schichtdicke und der Konzentration des Farbstoffs in der
Lésung ist (Lambert-Beer-Gesetz), kann auf die Ammoniumkonzentration in der L&sung
geschlossen werden. [93] Problematisch an dieser Methode ist hinsichtlich der geplanten
Versuche der Dissertation einerseits die Inhomogenitat und Tribung von Géarrestproben, welche
eine aufwendige Kalibration notwendig machen, andererseits auch die relativ lange
Reaktionsdauer der Indophenolblau-Bildung (mindestens 1 h). Dadurch stellt die photometrische
NH,"-Bestimmung fiir die geplanten Versuche keinen praktikablen Weg dar.
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10.2.1.4. FlieBinjektionsanalyse mit Gasdiffusion und photometrischer Detektion
(DIN-EN-ISO 11732)

Dabei wird die Probe in einen Tragerstrom injiziert, welcher mit einer kontinuierlich einfliellenden
alkalischen Lésung versetzt wird, wodurch sich NH; bildet. Dieses wird Uber eine Membran
abgetrennt und in einer Indikatorlésung aufgefangen, wodurch sich deren pH-Wert andert. Mittels
pH-abhéngiger Farbadnderung des Indikators wird spektral-photometrisch auf die
Ammoniumkonzentration der Ausgangsprobe geschlossen. [93] Dieses Verfahren scheidet
aufgrund des hohen apparativen Aufwandes und fehlender Geratschaften aus.

10.2.2. Gasphase

Neben der Flussiganalytik ist fur die geplanten Versuche auch eine Bestimmung der
Ammoniakkonzentration in einem Gasstrom (Strippluft) notwendig. Da Gasmesssysteme generell
in der Anschaffung wesentlich teurer sind als die meisten der oben angefihrten
Flussiganalytiksysteme, sollte bei der Auswahl eines geeigneten Systems auf eine vielseitige
Einsetzbarkeit und projektibergreifende Nutzbarkeit im Bereich der Abgasanalyse Bedacht
genommen werden. Aus diesem Grund wurde vom Autor im Jahr 2010 ein umfassender Bericht
zur Auswahl geeigneter Messverfahren fir NH; in Abgasstrémen verfasst, welcher als Grundlage
fur die Auswahl und Anschaffung eines Gasanalytiksystems dienen sollte. Tabelle 21 zeigt als
Auszug aus diesem Bericht einen Uberblick und eine grundlegende Bewertung aller evaluierten
Messverfahren.

Tabelle 21 - Vergleich von Messverfahren fiir Ammoniak in (Ab-)Gasen

Einfach-  Genauig- Viel-

Messverfahren System Kommentar . . o Kosten Gesamt
heit keit seitigkeit
Impinger, kumulative
Immissions- Denuder, Gesamt- ++ - - niedrig -
messysteme .
Passivsammler messungen
Infrarot- FTIR simultane
spektroskopie (z.B. Gasmet Messung . . - sehr -
DX4000 Ansyco) anderer hoch
Gase, mobil
Uv- Uv- H,O und CO,
Spektroskopie Gasanalysator transparent + : _
(z.B. DEFOR von ° ° mittel
Sick)
Laser- Laser- in-situ-
spektroskopie spektrometer System
(z.B. DEGAS ]
Fraunhofer IMP; + ++ - mittel +
LDS 6 von
Siemens; Berndt
Lasergas Il)
Photoakustische  PAS Mikrophon
Messung (z.B. PAS-Tech  statt Detektor 0 + - hoch +
Gasanalytik)
Beurteilung: ++ ... sehr gut; + ... gut o ... zufriedenstellend; - ... wenig zufriedenstellend

NH4+- bzw. NH3-Analytik in der Gas- und Flussigphase Seite 129 von 188



Garrestverwertung und Gewinnung eines Entstickungsmittels

Bei samtlichen Messverfahren sind die Art der Probenahme und der Transport zur Messstation
von enormer Bedeutung. So muss bei der NH3;-Messung durch Begleitheizung der Messstrecke
ein Auskondensieren von Wasser, in dem sich Ammoniak aufgrund der hohen Ld&slichkeit
niederschlagen wurde, unbedingt verhindert werden.

10.2.3. Auswahl geeigneter NHy/NH, -Analytikverfahren fir die Laborversuche

Fur die Bestimmung der Ammoniumkonzentration in der Fllssigphase wird fur die Laborversuche
aufgrund der Robustheit und Einfachheit die ionenselektive Messung als Hauptanalytikverfahren
gewahlt (gassensitive Elektrode NH 500/2 gekoppelt mit InoLab750, beide WTW). In Einzelféllen
wird aufgrund der hdheren Genauigkeit auf die aufwendigere Tragerdampfdestillation und
Verdrangungstitration zurtickgegriffen.

Far die Ammoniak-Analytik in der Gasphase wird aufgrund des praktikablen Aufbaus, der guten
Nachrustbarkeit und der Mdglichkeit eine Vielzahl von Gaskomponenten simultan messen zu
kénnen, auf ein mobiles FTIR-Analysengerdt der Firma Ansyco zuruckgegriffen (GASMET
DX4000N und beheizbares Probenahmesystem SYCOS P-HOT).

10.3. Laborversuche zum lonentauscher-Loop-Stripping

Aufgrund der langen Dauer der Einzelversuche (> 10 h, abhangig von der Verfahrensweise)
werden in gezielten Experimenten die wesentlichen Einflussparameter auf die
Ammoniumaufnahme durch Zeolith untersucht. Aufgrund des einfacheren Aufbaus und der
Gefahr der Bildung von Abrieb in einem Wirbelbettverfahren (Verschlei® der Laborpumpe), wird
fur die beschriebenen Experimente eine Packungskolonne mit einer durchstrdmten
Festbettschuttung aus Zeolith verwendet.

10.3.1. Versuchsaufbau zur NH4 -Adsorption an einem lonentauscherfestbett

Abbildung 2 zeigt den Versuchsaufbau im Uberblick.
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Abbildung 57 - Laboraufbau lonentauscher-Versuche; (1) Vorlagebehalter,
(2) Mischbehiélter, (3) Probenahmesystem, (4) Pumpe, (5) Packungskolonne, (6) Kolonnenheizung
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Der Aufbau besteht aus einem Vorlage- und einem Mischbehdlter (jeweils 1000 ml) sowie einer
gléasernen Packungskolonne (Innendurchmesser 5 cm, Gesamthdhe ca. 40 cm, Doppelmantel),
welche mit lonentauschermaterial befillt wird. Die lonentauscherschuttung ist oben und unten von
porésen Keramikfilterplatten begrenzt. Oberhalb der Bodenfilterplatte sorgt eine ca. 2 cm dicke
Schicht aus Glaskigelchen (Durchmesser 1 mm) fur eine homogene Verteilung des
FlUssigkeitsstromes Uber den Kolonnenquerschnitt. Aus dem Vorlagebehélter wird vor
Versuchsbeginn ein bestimmtes Ldésungsvolumen in das Mischgefal? eingebracht und Uber die
Pumpe von unten nach oben durch die Packungskolonne geférdert. Vom Uberlauf der
Packungskolonne lauft die Lésung wieder in den Mischbehalter zurlck. Die Kreislauffuhrung der
Lésung wird aufgrund der zu erwartenden Adsorptionskinetik der NH, -Aufnahme gewahlt, um die
Dauer der Kontaktzeit zwischen lonentauschermaterial und Lésung einfach variieren zu kénnen.
Durch Drehzahlregelung der Pumpe kann die Strémungsgeschwindigkeit in der Packung
verandert werden. Im Kreislaufbetrieb sind im System insgesamt maximal 2000 ml an Lésung im
Umlauf. Sowohl das Mischgefa® als auch die Kolonne selbst sind bis zu einer Temperatur von
etwa 120°C durch einen Thermodlkreislauf indirekt beheizbar.

Die Probenahme erfolgt Uber ein Einleiterohr aus Glas direkt aus dem Mischbehélter. Dabei
werden mittels Einwegspritze in vordefinierten Zeitabstanden jeweils 5 ml Lésung enthommen
und in einen 50 ml Messkolben Uberfuhrt, welcher mit destilliertem Wasser aufgeflllt wird
(Verdinnung 1:10). Die Probenlésung wird in eine 100 ml Schott-Flasche gefillt, verschlossen
und bis zur Messung des Ammoniumgehalts (siehe Kapitel 10.3.3) im Wasserbad bei 25°C
gelagert.

10.3.2. Versuchsaufbau zur NH,"-Adsorption mit simultaner Strippung

Fur diese Untersuchungen wurde der urspriingliche Versuchsaufbau (Abbildung 57) um einen
Luftkreislauf zur simultanen Strippung der NaCl-Lésung wahrend der Regeneration der
lonentauscherschuttung erweitert. Der Versuchsaufbau ist in Abbildung 58 dargestellit.

—f  FTIR >

s
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» Ablauf

Abbildung 58 - Laboraufbau lonentauscher-Versuche (simultane Strippung); (1) Vorlagebehlter,
(2) Mischbehiélter, (3) Probenahmesystem, (4) Pumpe, (5) Packungskolonne, (6) Kolonnenheizung,
(7) Gaswaschflasche/Absorptionsbehalter, (8) Probenahmesystem FTIR, (9) Kondensatfanger
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Im erweiterten Versuchsaufbau ist eine Glasfritte zur Einbringung von Strippluft in den
geschlossenen Mischbehélter eingebaut. Die Strippluft gelangt in eine nachgeschaltete
Gaswaschflasche (Absorptionsbehélter). Der NH;-Gehalt der Strippluft wird mittels FTIR-
Gasanalysengerat (ANSYCO GASMET und SYCOS P-HOT) kontinuierlich Gberwacht. Nach dem
Austritt aus dem FTIR-Messgerat wird die Luft Uber einen Kondensatfanger wieder in den
Mischbehalter zurtickgefuhrt. Die Zirkulation der Kreislaufluft wird durch das Probenahmesystem
des FTIR (auf 180°C beheiztes Pumpensystem) aufrechterhalten, wobei mittels Schwebekérper-
Durchflussmesser und Nadelventil der Luftdurchfluss im Kreislaufbetrieb geregelt werden kann.

10.3.3. Durchfuihrung der NH4 -Analytik

Zur Bestimmung der NH,-Konzentration von Flissigproben aus den Versuchen kommt eine
gassensitive, ionenselektive Einstabmesskette (NH 500/2, WTW) zum Einsatz. Unter
Berilcksichtigung der in Kapitel 10.2.1.2 aufgesteliten Empfehlungen fur die Arbeit mit
ionenselektiven Elektroden, werden sowohl die Proben wie auch die Kalibrationslésungen bis zur
Analyse in geschlossenen Schott-Flaschen (100 ml) aufbewahrt und im Wasserbad auf 25°C
temperiert. FlUr die Messung selbst wird der Deckel einer Gaswaschflasche mit gleicher
GewindegréfRe wie die 100 ml Schott-Flaschen mit einer Dichtung und Durchflihrungen fir die
Ammoniakelektrode und fir eine pH-Sonde versehen, durch den auch die Kantle einer 5 ml
Spritze fur die NaOH-Zugabe gesteckt wird. Damit wird ein gasdichtes System fur die Analytik
hergestellt, aus dem kein Ammoniak entweichen kann. Die Kalibration der Elektrode erfolgt vor
jedem Versuch mittels selbst hergestellten Standardliésungen. Dazu wird wasserfreies
Ammoniumchlorid verwogen und Kalibrationslésungen mit 1, 10, 100, 200, 500 und 1000 mg
NH,'/I hergestellt. Die Aufnahme der Kalibrationsgerade und Blindwertkompensation erfolgt
mittels Auswertesoftware der Messdatenerfassung (InoLab750, WTW), welches Uber eine
RS232-Schnittstelle mit einem Rechner verbunden ist und gesteuert wird. Vor Beginn der
eigentlichen Messung werden die Schott-Flaschen mit den temperierten Kalibrations- bzw.
Probenlésungen mit einem Ruhrfisch versehen, auf einen Magnetrthrer gestellt und der Deckel
durch den gasdichten Aufsatz mit den Elektroden ersetzt. Nach Start des Ruhrvorgangs wird
Natronlauge (32 %) zudosiert, bis der pH-Wert der Lésung > 12 liegt. Mittels Messdatenerfassung
werden die aktuellen Werte der pH-Sonde, der Ammoniakelektrode sowie die Temperatur der
Probenldsung an den Auswerterechner Ubertragen, welcher auf Grundlage der zuvor bestimmten
Kalibrationsgerade  mittels  automatischer  Driftkontrolle  und  eventuell notwendiger
Temperaturkompensation durch das Softwareprogramm den finalen Messwert der Ammoniak-
/Ammoniumkonzentration in der Lésung bestimmt und abspeichert.

10.3.4. Charakterisierung des lonentauschermaterials (Zeolith)

Als lonentauschermaterial wird in allen Versuchen natlrlicher Zeolith mit einer KorngréfRe
zwischen 1 und 2,5 mm gewahlt. Laut Herstellerangaben betragt der Klinoptilolith-Gehalt 82 —
85 %, das Si/Al-Verhaltnis 4,9. Die Kationenaustauschkapazitéat (KAK) liegt bei 1,5 mEqg/g Zeolith
bestimmt nach der Ammoniumacetat-Methode. Dabei wird gemahlener, unbehandelter Zeolith
(< 100 pm) mit einer 1 N CH3;COONH,-Lésung Uber mindestens 12 h bei einem pH-Wert von 7 in
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Kontakt gebracht und die NH4-Aufnahme gemessen. Die Kationenaustauschkapazitét kann durch
feinere Mahlung (< 5 um) auf etwa 1,56 mEqg/g gesteigert werden.

Die mittels Ammoniumacetatmethode gemessene Kationenaustauschkapazitét entspricht einer
Ammoniumaufnahme von 1,5 mmol NH,'/g oder umgerechnet 27,05 mg NH,'/g Zeolith.

10.3.5. Beschreibung der Versuchsdurchfihrung

Der Ablauf jedes Versuchs gliedert sich in die Phasen Vorbehandlung, Beladung (Adsorption) und
Regeneration (Desorption), deren Dauer und Art unterschiedlich gestaltet sind. Aul3erdem
variieren die Zeolithmenge in und der Durchfluss durch die Packungskolonne sowie die
verwendeten Vorbehandlungs, Beladungs- und Regenerationslésungen. Tabelle 22 zeigt die
Versuchsbedingungen im Uberblick.

Ublicherweise wird als wichtige KenngroRe bei lonenaustauscher-Verfahren das Bettvolumen
(BV) angegeben, welches das Volumen an behandelter Lésung pro Stunde auf das Bettvolumen
der lonentauscherpackung bezieht. Ubliche Werte liegen im Bereich von 5 — 50 BV/h. Aufgrund
der Kreislaufflhrung der Ldsung im gewahlten Versuchsaufbau, werden anstelle des
Bettvolumens das Z/L-Verhdltnis (Zeolithmasse/Ldsungsmenge im Kreislaufbetrieb) und die
Strémungsgeschwindigkeit bezogen auf den leeren Packungskolonnenquerschnitt separat
angegeben. Die errechneten Bettvolumina bewegen sich im Bereich zwischen 45 und 110 BV/h
(gemessene Schuttdichte Zeolith: 0,90 g/cm?).

Tabelle 22 - Versuchsbedingungen fiir die Beladung / Regeneration der Packungskolonne

v, z' oz VP

mimin] [l gml] [emis] Vorbehandlung Beladung Regeneration

@) 300 250 0,125 0,25 - 1-stufig, 1000 mg NH, "/, -
2000 ml, 150 min

2 500 250 0,167 0,42 - 1-stufig, 1000 mg NH, "/, 3 %-ige HySOy,
1500 ml, 90 min 1000 ml, 25°C, 30 min
3) 400 250 0,125 0,34 - 1-stufig, 1000 mg NH, "/, 10 %-ige H,SO,,
2000 ml, 90 min 1000 ml, 60°C, 60 min
4 400 250 0,125 0,34 - 1-stufig, 1000 mg NH, "/, 100 g/l NaCl,
2000 ml, 90 min 1000 ml, 25°C, 60 min
(4A) 400 250 0,125 0,34 Zeolith aus (4) 1-stufig, 1000 mg NH4'/I, 150 g/l NaCl,
2000 ml, 90 min 1000 ml, 25°C, 60 min
5) 400 350 0,175 0,34 100 g/l NaCl, 2-stufig, 1000 mg NH,'/I, 100 g/l NaCl,
1000 ml, 20 min  2x 2000 ml, 2x je 60 min 1000 ml, 25°C, 60 min
6) 400 350 0,175 0,34 3 N NaCl (pH 5), 2-stufig, 1000 mg NH4'/, 3 N NaCl (pH 5),
1000 ml, 120 min  2x 2000 ml, 2x je 90 min 1000 ml, 25°C, 120 min
@) 400 350 0,175 0,34 3 NNaCl(pH 11), 1-stufig, 3000 mg NH4/, 150 g/l NaCl,
1000 ml, 60 min 2000 ml, 60 min 1000 ml, 25°C, 90 min,
simultane Strippung
t) 400 350 0,175 0,34 3N NaCl, 1-stufig, realer Garrest, 150 g/l NaCl, 1000 ml,
1000 ml, 90 min 2000 ml, 90 min, 25°C, 60 min

! Zeolithmenge in der Packungskolonne
2 Verhaltnis Zeolithmasse zu Lésungsmenge wahrend der Beladung gerechnet pro Stufe
3 Stréomungsgeschwindigkeit bezogen auf leeren Kolonnenquerschnitt (Durchmesser =5 cm)
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Da reale Garrestproben nur bedingt lagerstabil sind und vor allem hinsichtlich des
Ammoniumgehalts keine sichere Konservierung mdglich ist, werden fur die Versuche 1 -7
Modelllésungen mit 1000 bzw. 3000 mg NH,"/l (NH,CI in deionisiertem Wasser) verwendet. Die
Ergebnisse dieser Versuche mit Modellldsungen werden durch einen Versuch mit einer realen
Garrestprobe verifiziert, welche am Tag der Durchfiihrung von der Kléranlage Knittelfeld geholt
und unmittelbar verarbeitet wurde. Dadurch soll die Ubertragbarkeit der Ergebnisse aus den
Versuchen 1 — 7 auf reale Garreste Uberprift werden (Versuch 8).

Unterschiedliche Durchflussraten V| sollen den méglichen Einfluss der Strémungsgeschwindigkeit
v auf die Ammoniumaufnahme quantifizieren. Zusatzlich wird die Zeolithmasse Z in der
Packungskolonne veréandert und damit das Verhaltnis lonentauschermasse zu Lésungsvolumen
in den Beladungszyklen variiert (Z/L-Verhaltnis).

Vor Beginn jedes Versuchs wird die Packungskolonne mit frischem, im Trockenschrank flr 24 h
bei 105°C getrocknetem, Zeolith beflllt und mit deionisiertem Wasser entschlammt. Im Rahmen
der Versuche 1 — 4 erfolgt dariber hinaus keine weitergehende Vorbehandlung des Packungs-
materials. Fur den Versuch 4A wird das mit NaCl-Lésung regenerierte Zeolithbett aus Versuch 4
mit deionisiertem Wasser gespult und neuerlich fur einen Beladungsyzyklus verwendet. In den
Versuchen 5 — 8 wird das Zeolithbett vor der Beladung mit unterschiedlich konzentrierten NaCl-
Lésungen vorbehandelt. Die in Versuch 6 verwendete 3N-NaCl-Lésung (175,32 g/l NaCl) ist mit
konzentrierter Salzsdure auf einen pH-Wert von 5, die Vorbehandlungslésung fir Versuch 7 vor
der Verwendung durch Zugabe von 32 %-iger NaOH auf einen pH-Wert von 11 eingestellt. Nach
Abschluss der Vorbehandlung wird das gesamte System mit deionisiertem Wasser gespult und
die Beladungslésungen in den Mischbehalter eingebracht. Nach Ende des Beladungszyklus wird
die Kolonne mit Isopropanol gespult, um oberflachliche Lésungs- bzw. Ammoniumreste zu
entfernen. Alle eingesetzten Spullésungen wurden beprobt und auf ihren Ammoniumgehalt hin
analysiert. Die Konzentration lag bei allen Versuchen durchwegs unter 1 mg NH4"/I. Die Frachten
an ausgetragenem Ammonium lagen laut Berechnungen bei allen Versuchen deutlich unter 1 %
der eingetragenen NH,-Menge, weshalb der Austrag von Ammonium durch das Spllen als
vernachlassigbar gering angesehen werden kann.

Im Falle der zweistufigen Beladung erfolgt nach der ersten Beladungsstufe ein vollstandiger
Ersatz der verbrauchten durch frische Beladungslésung (1000 mg NH,'/l) ohne Zwischenspulen.
Die Regeneration des Zeolithbettes wird mit jeweils 1000 ml, unterschiedlich konzentrierten,
schwefelsaure- bzw. natriumchloridhaltigen Lésungen durchgeflhrt. Die Versuchsdauer variiert
sowohl bei der Beladung wie auch bei der Regeneration zwischen 30 und 120 min.

Versuch 7 (simultane Strippung)

Nach den im Kapitel 10.3.2 beschriebenen Anpassungen am Gesamtsystem wird ein Versuch mit
simultaner Strippung der Regenerationslésung (Tabelle 22, Versuch Nr. 7) durchgefuhrt. Dabei
erfolgt nach einer Vorbehandlungsphase die Beladung des Zeolithbettes mit einer im Vergleich zu
den Versuchen 1 - 6 héher konzentrierten Beladungslésung (3000 mg NH,'/l). Nach der Beladung
wird die Regenerationslésung in den Mischbehdlter eingebracht (3 N NaCl) und im Kreislauf Gber
die Kolonne geftihrt. Mit Beginn der Regeneration wird auch der Strippluftkreislauf gestartet und
die Regenerationslésung durch Zugabe von 32 %-iger NaOH auf einen pH-Wert Uber 11
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eingestellt. Da dieser im Laufe des Strippvorganges abféllt, wird er im Zuge der Probenahme aus
dem Mischbehalter kontrolliert und gegebenenfalls durch Natronlaugezugabe neuerlich
angepasst. Die Strippluft wird Uber die Gaswaschflasche gefuhrt, in der sich eine
Schwefelsédurevorlage bekannter Konzentration befindet und in der das ausgestrippte Ammoniak
als Ammoniumsulfat aufgefangen wird. Die Ammoniumkonzentration im Auffanggefa® wird durch
Beprobung der Auffanglésung und Rdcktitration der nicht verbrauchten Schwefelsdure in
bestimmten Abstédnden wahrend des Versuches ermittelt (siehe Kapitel 10.2.1.1). Die
Durchflussrate in Versuch 7 wird mittels Nadelventil auf 3 I/min eingestellt. Dies entspricht einem
10-fachen Gasumschlag pro Minute im Mischbehélter (Gasraum ca. 0,3 ). Die
Ammoniakkonzentration in der Strippluft wird durch das FTIR-Gasanalytiksystem bestimmt und
wahrend des Versuchs in Abstédnden von einer Minute gemessen bzw. aufgezeichnet. Nach 90
Minuten Regenerationsdauer wird der Versuch beendet.

Versuch 8 (Géarrest)

Fur diesen Versuch wird eine Géarrestprobe (20 |) der Klaranlage Knittelfeld und Umgebung
verwendet. Es handelt sich dabei um Filtratwasser aus einer Schneckenzentrifuge, welche den
aus dem Faulturm der Klaranlage stammenden Schlamm mechanisch entwéssert. Nach Auskunft
des Anlagenbetreibers sollten zum Zeitpunkt der Probenahme laut internen Messungen etwa
1200 mg NH,'/I in dieser Probe enthalten sein. Die Probe wurde am Tag des Laborversuchs
genommen und unmittelbar anschlieBend im Labor VTIU verarbeitet. Die urspringliche
Filtratprobe wird vor der Verwendung fur die Beladungsversuche mittels Weilbandfilter filtriert.
Jeweils 1 | der urspringlichen, der filtrierten und der behandelten Géarrestiésung wird an das
Labor des Instituts flr Abfallwirtschaft und Entsorgungstechnik flir eine umfassende chemische
Analyse weitergegeben (Ergebnisse siehe Kapitel 10.3.8).

10.3.6. Versuchsergebnisse

Auf den folgenden Seiten werden die Ergebnisse der Laborversuche in Form von Diagrammen
dargestellt und interpretiert. In den Konzentrationsverldufen wird die ,relative L&sungs-
konzentration [%]" in Abhangigkeit der Versuchsdauer aufgetragen. Diese errechnet sich aus der
gemessenen Losungskonzentration zum jeweiligen Zeitpunkt t dividiert durch die Ausgangs-
konzentration der Beladungslésungen. Die Beladungsverlaufe ergeben sich, indem die aus den
gemessenen L&sungskonzentrationen berechnete Menge an adsorbiertem NH,  auf die
Zeolithmasse in der Kolonne bezogen wird.
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10.3.6.1. Ergebnisse und Interpretation der Versuche 1 -4

In Abbildung 59 sind die Ergebnisse der Versuche 1 — 4 dargestellt.

Konzentrationsverlauf
{Beladungs|dsung: 1000 [mg NH,*fI); 1000 m| Regenerations|dsung)
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o
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’ —o— (2) Z/L=0,167, v=0,42; 3% H2S04 Reg.

70 —0— (3) Z/L=0,125, v=0,34; 10%H2S04 & 60°C Reg.
’ ——(4) Z/L=0,125, v=0,34; 100 g/l NaCl Reg.
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Zeolithbeladung [mg NH4'/g]
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Abbildung 59 - Relative NH, -Konzentration und Zeolithbeladung wahrend der Versuche 1 — 4
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Ergebnisse

Die Verlaufe der relativen Lésungskonzentrationen der Versuche 1 — 4 zeigen in den ersten zehn
Minuten leichte Unterschiede, danach verlaufen die Kurven nahezu deckungsgleich. In den
Versuchen 1, 3 und 4 kénnen bei einem Z/L-Verhaltnis von 0,125 nach 90 min Versuchsdauer
Beladungen um 5 mg NH4'/g Zeolith erreicht werden, die gemessene Beladung in Versuch 2
betragt nach 90 Minuten ca. 3,8 mg/g. Bezlglich der Regeneration zeigt sich, dass innerhalb der
gewahlten Regenerationsdauer die Beladung bei den Versuchen 1 — 3 von 5 mg/g auf etwa
2,5mg/g um die Halfte zurtckgeht, wobei mit einer 100 g/l NaCl-Lésung die beste
Desorptionswirkung zu erzielen ist. Im Falle von Versuch 2 ist die erzielbare Desorption
wesentlich geringer als bei den anderen Versuchen. So konnten bis zum jeweiligen
Versuchsende mit 3 %-iger Schwefelsdure 31,8 %, mit 10 %-iger Schwefelsdure bei 60°C 45,6 %
und mit 100 g/l NaCl-Lésung 49,7 % NH," desorbiert werden.

Interpretation

Die Unterschiede in den Anfangsverldufen kénnen auf Inhomogenitaten in der Zeolith-Packung
oder auf Konzentrationsgradienten wahrend der Anfahrphase im Mischgefa® zurlckgefuhrt
werden. Diese Schlussfolgerung wird durch die Tatsache bestérkt, dass sich trotz gleicher
Bedingungen bei den Versuchen 3 und 4 in den ersten zehn Minuten deutliche Unterschiede im
Beladungs- und Konzentrationsverlauf zeigen. Da sich die Kurven mit zunehmender
Versuchsdauer anndhern, kann davon ausgegangen werden, dass die Geschwindigkeit der NH,'-
Adsorption im gewahlten Versuchsaufbau weder von der Anstrdomgeschwindigkeit noch dem
Verhdltnis Lésungsmenge zu Zeolithmenge, sondern vorwiegend vom Konzentrationsgradienten
abhangt (bei allen Versuchen gleich).

In den Beladungsverlaufen zeigt sich die Auswirkung der geringeren, absoluten NH,"-Menge bei
Versuch 2 (Z/L = 0,167). Die gemessene Beladung nach 90 Minuten in Versuch 2 ist mit 3,8 mg/g
direkt proportional zur geringeren, eingesetzten Ammoniummenge. Berechnet man entsprechend
dem Z/L-Verhéltnis die zu erwartende Beladung fur diesen Versuch nach 90 Minuten, so ergibt
sich eine gute Ubereinstimmung zur tatséchlich gemessenen Beladung (Glg.52).

Bberechnet _ E )
(2)’90mm == (1,3,4),90m|n

Z/L [ )
" 134 _ g« 0125 _ 3,75‘ M—‘ (Glg.52)

ZIL, 0167 g Zeolith

Aus den Beladungsverlaufen des Zeolithbettes wahrend der Regenerationsphasen lasst sich
ableiten, dass die Desorption mit NaCl-haltigen Lésungen zu héheren Regenerationsraten im
Vergleich zu H,SO4Lésungen fihrt, selbst wenn die Schwefelsdure-Desorption bei erhéhter
Temperatur durchgefihrt wird. Die Verwendung konzentrierter Schwefelsdure > 10 % bringt
allerdings die Gefahr mit sich, die Gitterstruktur des Zeoliths zu beschadigen. Demnach ist es
nicht méglich, durch lonenaustausch eine ausreichend hoch konzentrierte Ammoniumsulfatiésung
fur die direkte Verwendung als Entstickungsmittel zu gewinnen.

Generell ist bei allen Versuchen die Adsorption bzw. Desorption von ca. 80 % des gesamten
Ammoniums innerhalb der ersten 20 — 30 min abgeschlossen, wobei bei allen Versuchen die
Konzentrations- und Beladungskurven in den Regenerationsphasen rasch abflachen. Die
Regeneration kann somit als der kritische Schritt im NH,"-Austausch angesehen werden.
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10.3.6.2. Ergebnisse Versuche 4, 4A, 5 und 6 (zweistufig)

Abbildung 60 zeigt die Versuchsergebnisse der Versuche 4 — 6 im Uberblick.

Konzentrationsverlauf
(Anfangskonzentration: 1000 [mg NH,'/I]; 1000 m| Regenerationslésung, v=0,34)
160 A ——0—0—0
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140 —o— (4A) 1-stufig, Z/L=0,125; 150 g NaCl Reg.,  ,.*

---0--- (5) 2-stufig, Z/L=0,175; 100 g/l NaCl Reg. &
—0o— (6) 2-stufig, Z/L=0,175; 3N NaCl Req. )
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Zeolithbeladung [mg NH4'/g]

- - -0 - - (5) 2-stufig, Z/L.=0,175; 100 g/l NaCl Reg.
—40—(6) 2-stufig, Z/L=0,175; 3N NaCl Reg.
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Versuchsdauer t [min]

Abbildung 60 - Relative NH, -Konzentration und Zeolithbeladung wahrend der Versuche 4 — 6;
grau ... Fehimessungen mit ISE (zu hohe lonenkonzentration), Messwerte aus Wasserdampfdestillation
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Ergebnisse

Wie Versuch 4A zeigt, fuhrt die Regeneration mit NaCl in Versuch 4 bei erneuter Beladung des
Packungsmaterials zu einer deutlich héheren Austauschkapazitdt, welche in 90 min
Beladungszeit auf etwas Uber 8 mg NH,'/g steigt. Trotz einer aus Versuch 4 verbleibenden
Restbeladung des Packungsmaterials fallt die relative Ldsungskonzentration der zweiten
Beladungslésung unter die Konzentration, welche mit dem unbehandelten Zeolith in Versuch 4
erreicht werden konnte (28 % in Versuch 4a verglichen mit 34 % in Versuch 4). Die Konzentration
in der Regenerationslésung liegt nach Abschluss des Versuchs 4A bei 1163 mg NH4*/I, und damit
um ca. 16 Prozentpunkte Uber der Konzentration der eingesetzten Beladungslésung.

Die Vorbehandlung mit NaCl-Lésungen und Erhéhung der absoluten Ammoniummenge in der
Beladungsphase durch zweistufige Prozessfiuhrung (2 x 2000 ml Beladungslésung) bei
gleichzeitiger Erhéhung der Zeolithmasse in der Kolonne fuhrt in der Versuchen 5 und 6 zu einer
deutlichen Steigerung der Austauschkapazitat. Bei 20-minttiger Vorbehandlung mit 100 g/l NaCl
ergibt in Versuch 5 nach 120 min Beladungsphase eine NH,'-Adsorption von 6,5 mg/g. Bei
Verwendung einer 3N-NaCl-Lésung mit pH 5 und 90-minutiger Vorbehandlung (Versuch 6) erhdht
sich die NH,'-Adsorption nach 120 min Beladungsdauer auf Werte um 7,5 mg/g. Nach 180
Minuten liegt die Adsorption bei 8 mg/g Zeolith.

Die Konzentrationen der Regenerationslésungen liegen gegen Ende der Versuche 5 und 6
deutlich Uber der Konzentration der Beladungslésung. Bei beiden Versuchen kénnen etwa 50 %
des am Zeolith adsorbierten Ammoniums zuriickgewonnen werden. Sowohl bei Versuch 5 als
auch bei Versuch 6 ist allerdings nach etwa 40 min Regenerationsdauer eine leichte Abnahme
der NH,"-Konzentration in der Regenerationslosung erkennbar (graue Kurven in Abbildung 60).
Die Ursache dieser Fehlmessungen liegt offensichtlich in der zu hohen lonenstarke der
Probenlésung, welche trotz Probenverdlinnung aufgrund der hohen NaCl-Konzentration in den
Regenerationslésungen die Messergebnisse beeinflusst. Aus diesem Grund wurden die Proben,
bei denen eine ungewdhnliche Abnahme der Ammoniumkonzentration festgestellt wurde, mittels
Wasserdampfdestillation in eine Borsaurevorlage neuerlich auf ihren Ammoniumgehalt hin
analysiert (siehe Kapitel 10.2.1.1). Die Ergebnisse sind in den durchgezogenen, schwarzen
Kurven der Abbildung 60 dargestellt. Diese passen deutlich besser in den generellen Trend,
weshalb bei den folgenden Versuchen fur die Analytik der Regenerationslésungen standardméanig
die Wasserdampfdestillation als Messverfahren eingesetzt wurde.

Interpretation

Im Vergleich zu den Versuchen 1 — 4 zeigt Versuch 4A, dass durch eine vorangegangene
Regeneration mit NaCl eine deutliche Steigerung der Ammoniumaufnahmekapazitdt des
Zeolithbettes méglich ist. So flhrt der Ersatz der natirlichen Kationenbelegung durch leicht
austauschbare Na'-lonen wahrend der Regeneration zu einer erhdhten Austauschkapazitat in
nachfolgenden Beladungszyklen. Die Vorbehandlung des Zeolithbettes mit unterschiedlich
konzentrierten NaCl-Lésungen und zweistufige Beladung zeigt laut Versuch 6, dass auch ohne
Zwischenregeneration eine &ahnlich hohe Austauschkapazitdt wie in Versuch 4A (~ 8 mg/Q)
erreicht werden kann. In Versuch 5 ist diese Austauschkapazitdt aufgrund der geringeren
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Einwirkzeiten nicht erreichbar. Die Abweichung in den beiden Beladungskurven der Versuche 5
und 6 nach 60 min zeigt allerdings, dass die in Versuch 6 flur die Vorbehandlung verwendete,
héher konzentrierte NaCl-Lésung auch zu einer héheren Ammoniumaufnahme durch das
Zeolithbett fuhrt. AuBerdem kann ein Einfluss der mit 120 min deutlich langeren
Vorbehandlungsphase festgestellt werden. Die Regenerationsrate ist in beiden Féllen &hnlich
hoch (um 50 %), wobei auch hier wie in den Versuchen 2 — 4 gilt, dass die Ammoniumdesorption
nach 20 — 30 Minuten stark zurtickgeht. Dies kénnte auf das Erreichen einer maximal mdéglichen
Gleichgewichtskonzentration zwischen Zeolithpackung und Regenerationslésung hindeuten,
welche abhéangig von der Gesamtbeladung der Packung und der NaCl-Konzentration der Lésung
ist. Die Entfernung von Ammonium aus dem Regenerationsmittelkreislauf z.B. durch Strippung
kénnte die Regenerationsrate weiter anheben.
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10.3.6.3. Ergebnisse Versuch 7

In Abbildung 61 sind die Konzentrations- und Beladungsverldufe wahrend des Versuchs mit
simultaner Strippung des Regenerationsmediums dargestellt.
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Abbildung 61 - Relative NH4 -Konzentration und Zeolithbeladung wéhrend des Versuchs 7
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Ergebnisse

Der Verlauf der relativen Lésungskonzentration in der Beladungsphase von Versuch 7 verlauft
nahezu kongruent zur Beladung in Versuch 4 (unbehandelter Zeolith). Aufgrund der hohen
Ammoniumkonzentration in der Beladungslésung (3000 mg/l) kommt es zu einer rascheren
Beladung des Zeolithbettes, allerdings auch zu einer scheinbaren Verschlechterung in der
relativen Konzentrationsabnahme. Diese ist jedoch durch die hohe Anfangskonzentration
erklarbar. Im Beladungsverlauf wird deutlich, dass eine Aufnahme von 8 mg NH,'/g Zeolith ohne
zweistufige Beladung erreichbar ist. Allerdings besteht keine direkte Proportionalitat der
Aufnahmekapazitat zur NH4 -Konzentration der Beladungslosung. Eine dreimal héhere Konzen-
tration der Beladungslésung bedingt keine dreimal so hohe Aufnahme von NH," (Abbildung 61).

Der Konzentrationsverlauf in der Regenerationslésung steigt wie bei den Versuchen 2 — 6 auch in
den ersten 20 Minuten der Regenerationsphase rasch an und pendelt sich danach auf einen
konstanten Wert um 960 mg/l (ca. 32 % relative Lédsungskonzentration) ein. Etwas verzdgert zeigt
sich der Ubergang von Ammoniak in den Auffangbehélter als Anstieg in der
Ammoniumkonzentration der Schwefelsdurevorlage. Nach etwa 40 Minuten Ubersteigt die relative
Konzentration in der Schwefelsdurevorlage die Konzentration der Regenerationslésung, welche in
weiterer Folge bis zum letzten aufgenommenen Messwert auf 920 mg/l absinkt. Die kumulierte
Losungskonzentration wird durch Addition der NH,"-Menge in der Schwefelsaurevorlage und der
Regenerationslésung bezogen auf das Gesamtvolumen dieser beiden Lésungen berechnet.

Im Beladungsverlauf kann unter Bertcksichtigung der Strippung die Zeolithbeladung von 8 mg/g
auf einen Wert unter 3 mg/g gebracht werden. Dies entspricht der héchsten, in allen bisherigen
Versuchen erreichten Beladungsdifferenz bzw. Regenerationsrate.

Interpretation

Aus den Ergebnissen kann zunachst abgeleitet werden, dass eine Vorbehandlung des
Zeolithbettes mit einer NaCl-Lésung bei pH = 11 zu einer ahnlich hohen Austauschkapazitét in
einem nachfolgenden Beladungszyklus fUhrt, wie sie in den bisherigen Versuchen erreicht werden
konnte. Ein positiver oder negativer Einfluss eines erhdéhten pH-Wertes auf die
Austauschkapazitat der Packung ist nicht quantifizierbar.

Durch simultane Strippung der Regenerationslésung kann der Konzentrationsgradient zwischen
Packungsmaterial und Regenerationslésung durch Entfernung von Ammonium aus dem
Flussigkeitskreislauf erhéht werden. Abhangig von der Strippleistung bzw. Abscheidungsrate
pendelt sich das Konzentrationsniveau der Regenerationsldsung auf einen gewissen Wert ein
bzw. nimmt ab, sobald die ausgestrippte Ammoniummenge die vom Zeolithbett freigesetzte NH, -
Menge Uberschreitet. Dadurch kann eine wesentlich hdéhere Desorption im Vergleich zu den
Versuchen ohne Strippung erzielt werden. Dies zeigt sich im Beladungsverlauf des Versuchs 7.
Grundsatzlich sollte es mdglich sein, bei ausreichend langer Regenerations- bzw. Strippdauer
Ammonium praktisch vollstédndig von der Zeolithpackung zu desorbieren. Fir die Praxis erscheint
die aus den Laborversuchen ableitbare Dauer der Regeneration bei simultaner Strippung des
Regenerationsmediums  allerdings zu lang. Durch Erhéhung der Strippluftmenge,
Temperaturerhéhung der Regenerationslésung sowie kontinuierlicher pH-Anpassung mittels
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Regelsystem kann die Regenerationsdauer verkurzt werden. Dies wurde in den Laborversuchen
mangels Ausstattung und aufgrund der Gefahr der UbermaRigen Kondensatbildung im
Strippluftkreislauf (Ammoniumsenke) in der Praxis nicht ndher untersucht.

10.3.6.4. Ergebnisse Versuch 8

Abbildung 62 zeigt die Ergebnisse der Beladungsversuche mit realem Garrest.
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Abbildung 62 - Relative NH4 -Konzentration und Zeolithbeladung wéhrend des Versuchs 8
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Ergebnisse

Der flr Versuch 8 verwendete Garrest weist eine Ausgangskonzentration von 1165 mg NH,"/I auf
und liegt somit in einer vergleichbaren GréRenordnung zu den verwendeten Beladungslésungen
der Versuche 1 — 6. AulRerdem deckt sich dieser Wert mit den internen Messergebnissen des
Betreibers der Klaranlage Knittelfeld (rund 1200 mg NH,'/1), von der die Garrestprobe stammt. Bis
zum Ende der Beladungsphase nimmt die relative Lédsungskonzentration auf 23 % der Ausgangs-
konzentration ab, die Beladung des Packungsmaterials steigt nach 90 Minuten auf 4,8 mg NH,'/g
Zeolith. In der Regenerationsphase kénnen &hnliche Ergebnisse wie bei den anderen Versuchen
mit Ausnahme der Strippung erreicht werden.

Interpretation

Die langsamere Abnahme in der relativen Lésungskonzentration im Vergleich zu Versuch 6 kann
auf die etwas héhere Ausgangskonzentration des Géarrestes und die langere Vorbehandlung mit
3 N NaCl-Lésung in Versuch 6 zurtckgefihrt werden (120 min im Vergleich zu 90 min). Da der
Beladungsverlauf flr den Gérrest allerdings nahezu identisch zu den Versuchen 4 und 6 ist, kann
davon ausgegangen werden, dass es keinen Einfluss durch Fremdionen oder andere
Garrestbestandteile auf den lonenaustausch gibt. Es kann daher davon ausgegangen werden,
dass die Versuche mit Modellldsungen grundsétzlich auf reale Géarreste Ubertragbar sind.
Allerdings mdussten fir einen gesicherten Nachweis noch weitere Garrestproben von
Biogasanlagen mit anderem Substrateinsatz als kommunale Klédranlagen untersucht werden.
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10.3.7. Massenbilanz und Entfrachtungsraten der Versuche 1 — 8

Aus den Konzentrationsverlaufen und gemessenen Ldsungskonzentrationen nach Ende der
Beladungs- und Regenerationsphasen kdnnen die Wirkungsgrade bzw. die wahrend der
Laborversuche erreichten Adsorptions- und Desorptionsraten berechnet werden. Zur
Veranschaulichung werden fir die Versuche 3, 4 und 4A bzw. 6 Massenbilanzen der
Laborversuche in Form von Sankey-Diagrammen angeflhrt.

Ergebnisse
Tabelle 23 zeigt die Massenbilanz der einzelnen Versuche im Uberblick.

Tabelle 23 - Massenbilanz, Adsorptions-/Desorptionsrate und Gesamtentfrachtung der Laborversuche

NI NH, - NH, - NH, - NH, - NH, - Adsorptions- Desorptions- Gesamtent
‘ Beladung adsorbiert Restlésung Regeneration Restbeladung rate rate -frachtung
[mg] [mg] [mg] [mg] [mg] [%] [%] [%]

) 17840 11581  625.9 _ _ 64.9 _ _

2) 14118 9507  461.0 302.5 648.2 67.3 318 21.4

3) 18980 12463 6517 568.2 678.1 65.7 45.6 20.9

) 18300 12167 6133 604.6 612.0 66.5 49.7 33.0

(4A)  2506.4' 201977 4867 866.7 1152.9 80.6 42.9 34.6
Stfﬁ% . 19400 14298 5102 _ _ 737 _ _

(5 } } } )
o), 19200 8740  1046.0 455

©) 38600 23039  1556.1 11585 11453 59.7 50.3 30.0
gesamt

®) } } } )
o) 18320 15501 2819 84.6

®) } } } )
o) 18450 12261 6189 66.5

® 3677.0 27762  900.8 1262.3 1513.9 755 455 343
gesamt

(7) 45856 28212  1764.4 18295 991.7 61.5 64.8 39.9

® 21203 16411 4792 802.0 839.0 77.4 48.9 37.8

... NHs"-Gehalt der Beladungsldsung Versuch 4A (1894,3 mg) + Restbeladung Versuch 4 (612.0 mg)
2 .. adsorbiertes NH4" nach Versuch 4A (1407,6 mg) + Restbeladung Versuch 4 (612.0 mg)

Die folgenden Abbildungen zeigen die Versuchsergebnisse in Form von Sankey-Diagrammen
(Abbildungen 63 —65).
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Ammoniumin
Restiosung

Restbeladung

Ammoniumin
Zeaolih

Beladungslosung

Rale: 65.7% Rate: 45.6%

Gesamtentfrachlung = 29.9%

Ammonium in
.......... Bilanzierungabereche Regenerationslosung

Abbildung 63 - Sankey-Diagramm einstufige Beladung / Regeneration (Versuch 3); Werte in mg

Unter den Versuchsbedingungen in Versuch 3 wird laut Abbildung 63 eine Gesamtentfrachtung
bzw. Abtrennungsrate fir Ammonium von 29,9 % erreicht, wobei die Adsorptionsrate deutlich
héher als die Desorptionsrate ist. Bei einer einstufigen Beladung ohne Vorbehandlung verbleibt
ein GrofRteil des Ammoniums in der Restlésung nach der Adsorption bzw. als Restbeladung am
Zeolith.

Ammonium in Amemonium in
Beladungsiosurg Restosung

Ammanium n
Restiosung

Restbaladung
Zeolifh

1529

|
Resbeladung | |
Zooih | Rate 806% | Ralp: 42.9%

6120

| | Gesamlentrachiung 2. Shife = 34 6%
Raler 665% Rala 49.7%

Gesambentiachiung 1 Stufe = 330%

i Bianseningtberects
Reganeraonsiosung

Abbildung 64 - Sankey-Diagramm zweistufige Beladung / zweistufige Regeneration (Versuche 4 & 4A);
Werte in mg

Im Falle einer zweistufigen Beladung stellt sich die Massenbilanz laut Abbildung 64 ahnlich dar
wie bei Versuch 3, d.h. Adsorptions- und Desorptionsraten der ersten Stufe (Versuch 4) liegen in
einer vergleichbaren GréRenordnung. In der zweiten Stufe (Versuch 4A) ist die Adsorptionsrate
durch die Regeneration des Packungsmaterials mit NaCl-Lésung trotz der Restbeladung am
Zeolith deutlich héher (80,6 %). Die Desorptionsrate der zweiten Stufe ist etwas geringer im
Vergleich zu Versuch 3, die Gesamtentfrachtung allerdings um fast 5 Prozentpunkte héher.
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Abbildung 65 - Sankey-Diagramm zweistufige Beladung / einstufige Regeneration (Versuch 6); Werte in mg

Abbildung 65 zeigt den Fall der zweistufigen Beladung des Zeolithbettes ohne
Zwischenregeneration. Es ist erkennbar, dass die Adsorptionsrate in der zweiten Stufe deutlich
zurlickgeht, trotz der hohen Restbeladung (1550,1 mg) ist allerdings auch in der 2. Stufe eine
immer noch hohe Aufnahmekapazitét des Zeoliths gegeben. Die Desorptionsrate liegt mit 45,5 %
in einem vergleichbaren Bereich mit den anderen Versuchen.

Interpretation

Wie schon bei den Beladungsverldufen zeigt sich auch bei den Adsorptionsraten der grofRe
Einfluss der Vorbehandlung auf die Austauschkapazitét des Zeolithbettes. So konnte bei Versuch
6 (3 N NaCl-Lésung pH = 5, 120 min Vorbehandlung) mit 80,6 % die héchste Adsorptionsrate fur
Ammonium erreicht werden. Diese ist auch in der zweiten Beladungsstufe mit 66,5 % immer noch
sehr hoch, denn im Vergleich dazu weisen unbehandelte Zeolithproben bereits in der ersten
Beladungsstufe Adsorptionskapazitaten von nur rund 65 % auf (Versuche 1-4). Einen nicht
unerheblichen Einfluss auf die Adsorptionsrate hat auch die Kontaktzeit zwischen
Beladungslésung und Packungsmaterial (vergleiche Versuch 5 und 6). Die Desorptionsraten
liegen bei den Versuchen mit NaCl-Regeneration durchwegs zwischen 45 und 50 %. Die
Problematik der langen Dauer der Desorption durch Gleichgewichtseinstellung zwischen
Regenerationslésung und Packungsmaterial wurde bereits oben angesprochen. Durch simultane
Strippung kann die Desorptionsrate durch Verschiebung dieses Gleichgewichts signifikant erhdht
werden (64,8 %). Dadurch wird auch die héchste Gesamtentfrachtung aller Versuche erreicht. Bei
der NH,-Entfernung aus realen Garresten ist keine Verschlechterung in den Adsorptions- und
Desorptionsraten nachweisbar.

10.3.8. Filtration und weitergehende Laboranalytik der Gérrestproben aus Versuch 8

Um einen eventuellen Einfluss der Aufnahme von Fremdkationen (vor allem Kalium) auf die
Austauschkapazitdt des lonentauscherbettes nachweisen zu kdnnen und den Einfluss einer
Feinfiltration auf die Garrestzusammensetzung zu zeigen, werden Proben des fur Versuch 8
verwendeten Garrestes einer umfassenden Laboranalyse am Institut fur Abfallwirtschaft und
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Entsorgungstechnik unterzogen. Dazu wird eine Urprobe ohne weitere Vorbehandlung oder
Aufbereitung zur Analyse gegegen (Probe PO). Die Probe P1 wird mittels Papierfilter
(WeiBbandfilter) vakuumfiltriert, der Filterrickstand getrocknet und flr eventuell folgende
Analysen aufbewahrt. Eine weitere Probe P2 wird nach Abschluss der Beladungsphase in
Versuch 8 aus dem Mischbehalter entnommen. In der folgenden Tabelle sind die Parameter und
Ergebnisse dieser Analysen dargestellt.

Tabelle 24 - Ergebnisse der weitergehenden Laboranalytik der Garrestproben aus Versuch 8

Parameter Kurz- Einheit Probe Pg Pr.ob.e P4 Probe P>
bezeichnung (Urprobe) (filtriert) (lonentausch)

Biochemischer Sauerstoffbedarf BSB; mg O/l 120 120 136
Chemischer Sauerstoffbedarf CSB mg O/l 516 416 361

S:ti? r?c;fr:doer?aKrgﬁfehnstoff ﬂE(s)sclzg mg/l 255 225 146
Nitrit NO, mmol/l <01 <01 <01
Nitrat NO;3 mmol/l <1 <1 <1

Chilorid Cl mg/l 126 127 170
Sulfat SO, mg/l 273 276 247
Orthophosphat PO, mg/l 115 115 9,32
Kalzium Ca mg/I| 36,6 32,2 138
Magnesium Mg mg/I| 3,20 2,89 18,6
Kalium K mg/l 273 234 126
Natrium Na mg/I| 89,3 87,9 958
Gesamtharte - mg/I| 1,04 0,92 4,21
Karbonathérte - mg/I| 7,98 573 4,82

Der biochemische Sauerstoffbedarf (BSBs) der Ausgangsprobe und der filtrierten Probe ist mit
120 mg O./l exakt gleich hoch. Die Probe P2 weist einen etwas héheren BSBs auf, allerdings ist
der Unterschied zu gering, um diesem Anstieg eine wirkliche Bedeutung beizumessen. Der
chemische Sauerstoffbedarf (CSB) nimmt von der Urprobe Py zur filtrierten Probe Py um 100 mg
O/l ab. Dies ist durch die Entfernung von organischen Schwebstoffen zu erkléren, welche auch
visuell als durchgehender, diunner Belag auf dem Papierfilter zu erkennen waren. Durch die
Behandlung des Garrestes in der Packungskolonne sinkt der CSB nochmals ab (Probe P;), wenn
auch nicht so stark wie durch die Filtration. Es ist daher anzunehmen, dass auch in der
Packungskolonne noch Reste vorhandener Schwebstoffe adsorbiert bzw. gebunden werden. Der
gesamte, organisch gebundene Kohlenstoff (TOC flissig) verhélt sich ahnlich wie der CSB, die
Grinde daflr sind analog dazu in der Entfernung organischer Schwebstoffe aus dem Garrest
durch die Filtration bzw. die Adsorption an der Zeolithpackung erklarbar.

Die Nitrit- (NO,) bzw. Nitratwerte (NO3) der Proben liegen unterhalb der Nachweisgrenze.

Die Chloridkonzentrationen (Cl) der Proben PO und P1 sind mit 126 bzw 127 mg/l praktisch
identisch, in der Probe P2 kommt es zu einer Erhdhung der CI-Konzentration auf 170 mg/l,
welche durch anhaftende Reste der Vorbehandlungslésung (3 N NaCl-Lésung) in der
Packungskolonne zustande kommt.

Laborversuche zum lonentauscher-Loop-Stripping Seite 148 von 188



Garrestverwertung und Gewinnung eines Entstickungsmittels

Die Sulfatkonzentration (SO,) andert sich durch die Filtration nicht (273 bzw. 276 mg/l) und sinkt
nach dem lonenaustausch um knapp 10 % auf 247 mg/l leicht ab, was auf eine gewisse
Adsorption an der Packung hindeutet. Bei der Phosphatkonzentration (PO,) bleiben die Werte der
Proben 0 und 1 zuné&chst stabil, die Probe P2 weist hingegen eine sprunghafte Abnahme der
Phosphatkonzentration von 115 mg/l auf 9,32 mg/l auf. Es kommt also zu einer
Phosphatentfernung durch die Zeolithpackung.

Die Kalzium- (Ca) und Magnesiumkonzentrationen (Mg) nehmen durch die Filtration leicht ab,
steigen dann aber nach Ende des lonenaustausches deutlich an. Zwar sind die Konzentrationen
im Vergleich zu den anderen enthaltenen lonen deutlich geringer, es kommt aber wéhrend der
Behandlung in der Packungskolonne zu einer Freisetzung von Ca® und Mg®-lonen in die
Beladungslésung. Dies kénnte auf einen Austausch der natlrlichen Kationenbelgung des Zeolith
durch Ammonium wéhrend der Beladungsphase zurlckzuflihren sein.

Die Kaliumkonzentration der Probe P2 ist nach erfolgtem lonenaustausch mit 126 mg/l um
nahezu die Halte niedriger als die der Ausgangsproben PO und P1. Kalium wird vom Zeolithbett
gut adsorbiert und verdrangt Natrium von den Austauschplatzen in der Zeolithstruktur. Dadurch
kommt es zur Abnahme der Kaliumkonzentration. Gleichzeitig steigt die Na-Konzentration in der
Probe P2 von Werten um 89 mg/l (Proben PO und P1) auf 958 mg/l. Dies geschieht einerseits
durch Verdrangung von Na® durch Kalium, gleichzeitig verdrangt aber auch die
Ammoniumaufhnahme Natriumionen von den Austauschplatzen.

Die Karbonatharte sinkt durch den lonenaustausch nur leicht ab, wohingegen sie wahrend der
Filtration stark abnimmt (Entfernung von CO, aus dem Gleichgewicht durch Vakuumfiltration). Die
Gesamtharte nimmt durch die Freisetzung von Erdalkalimetallionen im Zuge des
lonenaustauschs stark zu.

Der Einfluss der Filtration ist in den Werten fir den CSB, TOC und bei Kalium deutlich zu
erkennen, ebenfalls zu beobachten ist eine leichte Abnahme der Kalzium- und
Magnesiumkonzentration und damit der Karbonatharte. Die anderen Messwerte werden durch die
Filtration kaum beeinflusst. FUr die Praxis bleibt zu klaren, ob eine weitergehende Filtration der
Garrestlésung zur Verhinderung von Ablagerungen am lonentauschermaterial notwendig ist.

Die Behandlung des Géarrestes mittels Zeolithpackung fuhrt allerdings zu einer starken Abnahme
der Phosphatkonzentration (- 92 %). Die Kaliumkonzentration sinkt ebenfalls, aber wesentlich
moderater (- 46 %). Demgegeniber steht eine Zunahme in der Natriumkonzentration um nahezu
das 10-fache. In Form von lonen fuhrt Natrium in einer Konzentration zwischen 3500 und
30.000 mg Na*/l Garsubstrat zu einer Hemmung der Biogasproduktion, 60 g/l gelten als toxisch
fur die Mikroorganismen des anaeroben Abbaus [5]. Da jedoch ausschlielich freie Natrium-lonen
die Gefahr einer Hemmung mit sich bringen und diese in Wechselwirkung mit Kalzium- bzw.
vorhandenen Karbonaten stehen, ist eine genaue Vorhersage bzw. Berechnung einer
Hemmwirkung auferst schwierig und nur Uber praktische Versuche nachweisbar. Nachdem an
einer Biogasanlage durch die Einbringung von Frischsubstraten und die Austragung von Natrium
Uber die feste Garrestphase ein Verdinnungseffekt bzw. eine Natriumsenke gegeben sind, muss
die Gefahr einer Natriumhemmung im Fermenter im Einzelfall z.B. durch Mengenbilanzierungen
gesondert beurteilt werden.
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10.3.9. Schlussfolgerungen und Zusammenfassung der Laborversuche

Eine selektive Anreicherung von Ammonium  mittels natlrlichem  Zeolith  bei
Ausgangskonzentrationen von 1000 — 3000 mg NH,'/I ist moglich, wobei durch Vorbehandlung
bzw. Wahl des Regenerationsverfahrens die Beladungskapazitdt und damit die
Reinigungsleistung einer Zeolith-Packung signifikant gesteigert werden kann. Mit Schwefelséure
kénnen keine ausreichenden Regenerationsraten bzw. (NH,).SOs-Konzentrationen fir den
direkten Einsatz der Regenerationslésung als Entstickungsmittel erreicht werden. Im Vergleich
dazu flhrt die Desorption mit NaCl zu héheren Austauschkapazitaten, wodurch eine Anreicherung
von Ammonium mdglich ist. Die simultane (Luft-)Strippung der Regenerationslésung flhrt zu
hdéheren Desorptionsraten und damit zu héheren Austauschleistungen des Packungsmaterials.
Auf Grundlage der Laborversuche konnte keine Verschlechterung der Austauschleistung bei
Verwendung von realen Gérrestproben festgestellt werden.

Aufgrund der hohen Adsorptions-/Desorptionsgeschwindigkeit in den ersten 20 — 30 Minuten
scheint deshalb bei entsprechender Verfahrensgestaltung eine technische Umsetzung des
Verfahrens zur Garrestentfrachtung méglich. Auf Basis der bisher durchgefihrten Versuche sind
beispielsweise bei einer praktisch erreichbaren Austauschkapazitat von 5 mg NH4'/g Zeolith fiir
die vollstandige Entfrachtung von 1 m?* Garrest/h (1000 mg NH, /1) rund 200 kg Zeolith notwendig.
Diese Zeolithmenge kann durch Steigerung der Austauschkapazitdten verringert werden, welche
durch Anpassungen im Verfahrensablauf (Strippung) erreichbar ist.

Durch die Verwendung von Zeolith als lonentauscher werden zuséatzlich zu Ammonium auch
Kalium und vor allem Phosphate aus dem Garrest entfernt und ein ruckfUhrbarer
Prozesswasserstrom erzeugt. Allerdings ist die durch den lonenaustausch erhéhte
Natriumkonzentration im Rdicklaufwasser im Hinblick auf die Gefahr einer Hemmung der
Biogasproduktion zu beachten (Massenbilanzierung notwendig).

Durch die bauliche Gestaltung der fur die Laborversuche verwendeten Packungskolonne sind die
einsetzbare Zeolithmenge sowie die zirkulierbare Ldsungsmenge nach oben und unten hin
begrenzt. Daher ist es mit dem gewahlten Laboraufbau nicht mdéglich, das Konzentrationsniveau
far NH4" in der Regenerationslosung weiter zu erhdhen oder eine konstante NH,"-Konzentration
im Einlauf der Packungskolonne sicherzustellen. Gleichzeitig ist auch die Luftmenge flr die
Strippung nach oben hin begrenzt, wodurch die Versuchsdauer der Regeneration im gewahlten
Laboraufbau lang genug sein muss, um einen Einfluss der Strippung auf die Regeneration
nachweisen zu kénnen (mind. 20 min Anlaufphase).

Die Ergebnisse zeigen die prinzipielle Machbarkeit des lonentauscher-Loop-Strippings, wodurch
das Ziel der Laborversuche erreicht wurde. Entsprechend der bisherigen Erfahrungen ist
allerdings der Bau eines gréRRer dimensionierten Versuchsaufbaus zu empfehlen, der fur den
Einsatz vor Ort als mobile Anlage fur Versuche zum lonentauscher-Loop-Stripping an einer
Biogasanlage geeignet ist (siehe dazu Kapitel 10.6). Dabei musste auch geklart werden, ob
aufgrund méglicher Ablagerungen im Packungsmaterial eine zuséatzliche Feinfiltration der
Garrestflussigphase durchgefihrt werden muss, oder ob z.B. durch Ruickspilung des
Bettmaterials eine Abreinigung und Entfernung fester Garrestbestandteile mdglich ist.
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10.4. Prozesssimulation des lonentauscher-Loop-Strippings

Auf Grundlage der Daten aus den Laborversuchen werden im Rahmen einer Prozesssimulation in
ASPEN Plus® die wesentlichen Betriebsdaten einer Garrestaufbereitungsanlage mittels
konventioneller Luftstrippung und lonentauscher-Loop-Stripping in gréRerem MaRstab erhoben.
Ausgegangen wird dabei von exemplarisch gewahlten Géarrestvolumenstrémen von 1, 3, 5 und
10 m*h und einem Ammoniumgehalt von 3000 mg NH,"/| Garrest. Im Falle des lonentauscher-
Loop-Strippings wird der Eingangsvolumenstrom mittels lonentauscherbett um einen Faktor 3
aufkonzentriert. Dieser Wert kann aufgrund der Ergebnisse der Laborversuche bei optimaler
Prozessgestaltung als durchaus erreichbar angesehen werden. Zusammen mit einer Betriebs-
und Investitionskostenschétzung nach LANG bzw. CHILTON und MILLER werden die Gesamtkosten
der beiden Verfahren abschlieRend miteinander verglichen [94-96]. Die Grunddaten aus den
ASPEN-Simulationen und die daraus erhaltenen Ergebnisse des gesamten Berechnungsmoduls
fur die Garreststrippung sind in das BioZem-Modell implementiert (Kapitel 11).

10.4.1. Prozesssimulation mittels ASPEN Plus V7.3

Das zentrale Aggregat der konventionellen Luftstrippung und des lonentauscher-Loop-Strippings
ist die Ammoniak-Strippkolonne. Deshalb wird das Hauptaugenmerk auf die Auslegung dieses
Kernaggregates gelegt. Da die Méglichkeiten zur Simulation des nachfolgenden Wéaschersystems
aufgrund der Kreislauffihrung der Waschflissigkeit und der Strippluft in einem sequenziell
arbeitenden Flowsheeting-Programm wie ASPEN Plus beschrankt sind, wird auf eine eigene
Simulation des Waéschersystems verzichtet. Die Berechnungen erfolgen nach dem mit
Zustandsgleichungen nach Redlich-Kwong erweiterten Elektrolyt-NRTL-Modell (ELECNRTL).

Konventionelle Lufstrippung

Das fur die Simulation der konventionellen Luftstrippung in ASPEN Plus aufgebaute Flowsheet
inklusive grundlegender Simulationsergebnisse fur einen Garrestvolumensstrom von 3 m?¥h ist in
Abbildung 66 dargestellit.
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Abbildung 66 - FlieRbild und Simulationsergebnisse der konventionelle Luftstrippung
(berechnet mittels ASPEN Plus V7.3)
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Bei der Simulation der konventionellen Luftstrippung wird der Garrest (Wasser mit 3 g NH,"/,
pH = 8,4) zunachst mit einer entsprechenden Menge an Natronlauge (50 %-ig) auf einen pH-Wert
von 11 eingestellt (Mischer) und Uber einen Warmetauscher (WT1) auf 60°C erhitzt. In der
Strippkolonne ( 4 Stufen, RadFrac-Modell) wird Ammoniak mittels eines wasserdampfgesattigten,
vorgewarmten Luftstroms (60°C) ausgestrippt, wobei als Vorgabe fir die Berechnung der
notwendigen Luftmenge eine Abscheidung von 90 % (NH," im Recyclestrom bezogen auf NH," im
Garrest) zugrunde gelegt wird. Der gereinigte Prozesswasserstrom wird mit H,SO4 (96 %-ig)
neutralisiert (pH = 8). Die Strippluft wird zum Ausgleich der Druckverluste der Kolonne und des
Gassystems (Annahme: 40 mbar) Uber ein Geblase gefihrt und wieder auf 60°C erhitzt (WT2).

lonentauscher-Loop-Stripping

Abbildung 67 =zeigt das fur die Simulation des lonentauscher-Loop-Stripping verwendete
Flowsheet inklusive grundlegender Simulationsergebnisse (Garrestvolumensstrom 3 m3/h).
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Abbildung 67 - FlieRbild und Simulationsergebnisse des lonentauscher-Loop-Strippings
(berechnet mittels ASPEN Plus V7.3)

Hierbei wird das Flowsheet der konventionellen Luftstrippung um einen Prozessschritt erweitert
(Zeolith, SEP2-Modell), in dem die Ammoniumkonzentration im Gérrest exemplarisch um den
Faktor 3 auf 9 g/l erhdht und der Volumsstrom dadurch auf ein Drittel verringert wird. AuRerdem
wird der Regenerationslésung NaCl zugegeben (nicht dargestellt). Es zeigt sich in der Simulation,
dass die die Zugabe von NaCl zu sehr starken Aufsalzungseffekten flhrt, d.h. die notwendige
Strippluftmenge sinkt unverhaltnismaRig zur erhéhten Ammonium-Konzentration bzw. dem
verringerten FlUssigkeitsvolumen nach der Zeolith-Packung stark ab. Dieser Effekt kénnte in der
Simulation auf eine zu hohe lonen-Konzentration in den Ldsungen und dadurch bedingte
Abweichungen im Elektrolyt-Modell hindeuten. Es ist anzunehmen, dass der Effekt in der Praxis
nicht in dieser Deutlichkeit auftritt. Daher wird auf eine NaCl-Zugabe verzichtet und die
notwendige Strippluftmenge ohne Bericksichtigung méglicher Aufsalzungseffekte berechnet. Fir
die nachfolgenden Kostenschatzungen stellen die Ergebnisse somit ein Worst-Case-Szenario
dar.
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10.4.2. Abschatzung der spezifischen Aufbereitungskosten

Die Simulationen liefern Daten fir die NaOH und H,SOs,-Menge, den notwendigen
Strippluftvolumenstrom und die Leistungen der Warmetauscher und des Gebléses. Mittels einer
Erweiterung des Modells werden zuséatzlich die notwendigen Pumpleistungen fur Géarrest und
Regenerationsmittel abgeschatzt (nicht in den Abbildungen 66 & 67 dargestellt). Aus diesen
Grunddaten erfolgt die Berechnung der Investitionskosten mittels Zuschlagsfaktoren nach LANG
bzw. CHILTON und MILLER [94-96]. Daftr werden zunéchst die Herstellkosten der Kernaggregate
(Stripper, Wascher, Warmetauscher, Pumpen, Gebldse und Adsorptions-/Desorptionskolonne
beim lonentauscher-Loop-Stripping) ermittelt. Fur die Uberschlagige Auslegung der Strippkolonne
werden Anhaltswerte fur HTU (0,5 m) und Leerrohrgeschwindigkeit der Strippluft (2 m/s)
verwendet, woraus sich die notwendige GréRe der Strippkolonne ergibt. Beim Wéascher wird
aufgrund der besseren Kinetik der Ammoniakaufnahme in Schwefelsdure von einem HTU-Wert
von 0,4 m ausgegangen. Fur die Auslegung des Anreicherungsschrittes wird eine nutzbare
Austauschkapazitdt von 6 mg/g Zeolith zugrundgelegt, welche aus den angestellten
Laborversuchen abgeleitet werden kann. Zur Berechnung der notwendigen Zeolithmasse fur die
Adsorption wird von einer 100 %-igen Ammoniumentfernung aus dem Gérrest ausgegangen. Die
sich aus der Einlauffracht an Ammonium ergebende, notwendige absolute Zeolithmasse wird auf
zwei baugleiche Aggregate aufgeteilt, da von einem halbstlndigen Wechsel zwischen Beladungs-
und Regenerationsphase ausgegangen wird. Diese Annahme wird ebenfalls aus den
Laborversuchen abgeleitet, in denen nachgewiesen werden konnte, dass ca. 80 — 90 % des
Ammoniumaustausches in den ersten 20 — 30 min des Kontakts der Lésung mit dem Zeolithbett
stattfinden. Die Masse an Zeolith wird Uber die Schittdichte in ein Zeolithvolumen umgerechnet,
welches als Grundlage fur die Dimensionierung der beiden lonentauscheraggregate dient. Mittels
spezifischer Investitionskosten pro kW installierter Leistung fir Warmetauscher, Gebldse und
Pumpen kénnen die Gesamtkosten des Kernequipments abgeschétzt werden. Daraus werden die
Investitionskosten mittels Zuschlagsfaktoren nach LANG, CHILTON und MILLER [94-96] abgeschatzt
und der Mittelwert aus allen drei Berechnungssystemen gebildet.

Die Abschéatzung der Betriebskosten erfolgt aus den Chemikalienverbrduchen nach aktuellen
Marktpreisen (Lieferantenanfragen, Stand 2012), Stromverbrauch sowie Aufwendungen flr
Personal, Versicherungen und jahrliche Abschreibungen. Energiekosten flr den notwendigen
Warmeeinsatz sowie Erlése aus dem Verkauf von Entstickungsmittel oder Dunger als Produkte
der Garreststrippung werden nicht einkalkuliert. Sowohl bei der konventionellen Luftstrippung wie
auch beim lonentauscher-Loop-Stripping werden allerdings Betriebs- und Investitionskosten flr
eine Feststoffabtrennung mittels Dekanter miteinberechnet (Flockungsmittel, Stromkosten).
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Die Ergebnisse der Investitions- und Betriebskostenberechnung im BioZem-Modell fir
Garrestvolumenstrome von 1, 3, 5 und 10 m3/h sind in Tabelle 25 angefihrt.

Tabelle 25 - Investitions-, Betriebs- und Gesamtkosten fiir Strippverfahren zur Garrestaufbereitung
(Auszug aus BioZem-Modell)

Volumsstrom konventionelle lonentauscher-Loop-
Garrest Luftstrippung Stripping
Investitionskosten [€] 198070 174098
spez. Investitionskosten [€/m?] 24,8 21,8
1 tmh Betriebskosten [€/a] 46250 41911
M/l spezif. Betriebskosten [€/m?] 5,8 52
Gesamtkosten [€/a] 59455 53517
spezif. Gesamtkosten [€/m?3] 7,43 6,69
Investitionskosten [€] 441082 365312
spez. Investitionskosten [€/m?] 18,4 15,2
3 1mé/h Betriebskosten [€/a] 134529 120357
M/l spezif. Betriebskosten [€/m?] 5.6 5.0
Gesamtkosten [€/a] 163934 144711
spezif. Gesamtkosten [€/m?] 6,83 6,03
Investitionskosten [€] 648661 530392
spez. Investitionskosten [€/m?] 16,2 13,3
5 [mé/h Betriebskosten [€/a] 220579 196011
M/l spezif. Betriebskosten [€/m?] 5.5 4.9
Gesamtkosten [€/a] 263823 231371
spezif. Gesamtkosten [€/m?] 6,60 5,78
Investitionskosten [€] 1111067 876448
spez. Investitionskosten [€/m?] 13,9 11,0
10 tmé/h Betriebskosten [€/a] 436747 392070
(M) spezif. Betriebskosten [€/m?] 5.5 4.9
Gesamtkosten [€/a] 510818 450500
spezif. Gesamtkosten [€/m?] 6,39 5,63

HOFSTETTER et al. schatzen die Kosten fur eine Ammoniakstrippanlage mit Dekantereinrichtung
zur Feststoffabscheidung auf 500.000 € bei einer Durchsatzleistung von 3 m?3h. Die
Gesamtkosten des Verfahrens werden mit etwa 226.000 €/a beziffert. [77] Diese Zahlenwerte
entsprechen den Ergebnissen der Berechnungen des Autors (vgl. Tabelle 25, 3 m?h
Garrestvolumenstrom), welche allerdings in Summe etwas niedrigere Investitions- und
Gesamtkosten ergeben.

Die Auftragung der Investitions- und Betriebskosten bzw. der daraus berechneten spezifischen
Gesamtkosten in Abhéngigkeit des Garrestvolumenstroms liefert folgenden Zusammenhang
(Abbildung 68).
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Spezifische Aufbereitungskosten fiir Luftstrippung flissiger Gérreste
(ASPEN-Simulation; Investitionskostenschatzung nach Lang / Chilton / Miller)
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Abbildung 68 - Kosten der Aufbereitung fliissiger Garreste mittels Strippverfahren (aus BioZem-Modell)

Die Ergebnisse zeigen, dass bei einer dreifachen Anreicherung von Ammonium in der
Regenerationslésung, respektive einer Regenerationsmittelmenge von 1/3 des Gérrestvolumens,
die Gesamtkosten des Verfahren unter denen einer konventionellen Strippung zu liegen kommen.
Aus den Berechnungen des BioZem-Modells I&sst sich auRerdem ableiten, dass bei einer NH,4'-
Anreicherung um den Faktor 2,2 die Gesamtkosten von konventioneller Strippung und
lonentauscher-Loop-Stripping exakt gleich groR sind. In den Laborversuchen wurde eine
Anreicherung um den Faktor 1,6 erreicht, wobei diese Ergebnisse ohne simultane Strippung der
Regenerationslésung erreicht wurden. Aufgrund der Tatsache, dass die Regenerationsrate des
Zeolithbettes und damit die nutzbare Austauschkapazitat durch eine simultane Strippung deutlich
erhdéht werden kann (vgl. Kapitel 10.3.6.3), ist davon auszugehen, dass eine Anreicherung von
Ammonium um den geforderten Faktor 2,2 und mehr in der Praxis durchaus méglich ist.

Somit stellt das lonentauscher-Loop-Stripping ein alternatives Verfahren zur konventionellen
Garreststrippung dar, welche den Vorteil niedrigerer Gesamtkosten mit der Erzeugung eines
wiederverwendbaren Prozesswasserstroms und eines als Entstickungsmittel einsetzbaren
Produktes vereint.

10.5. Aufbereitung und Verwertung der festen Gérrestphase

Wie bereits oben festgehalten ist fir eine Strippung des Garrestes zur NH, -Entfrachtung eine
vorherige Abtrennung des Feststoffanteils notwendig. Derzeit wird diese Entwasserung auf
Biogasanlagen z.B. Uber die Zugabe von Flockungsmitteln und mechanische Entwasserung in
Schneckenzentrifugen oder Dekantern durchgefihrt (Kapitel 5.5.3.1). Auf die mechanische
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Entwésserung folgt meist eine thermische Trocknung auf Trockensubstanzgehalte > 90 %. Der
getrocknete Garrest kann gelagert und z.B. als Langzeitdinger oder Ersatzbrennstoff eingesetzt
werden (vgl. Abbildung 27).

Im Rahmen eines Verbundbetriebes Biogasanlage/Zementwerk kann Abwarme aus dem
Zementprozess fur die Trocknung des Garrestes verwendet werden, wodurch &hnlich wie bei der
Fermenterheizung durch Zementabwarme ein Wirkungsgradvorteil erzielt werden kann. Der
getrocknete Géarrest kann als Ersatzbrennstoff eingesetzt werden. Gegenuber einer Trocknung
und direkten Verbrennung der Einsatzsubstrate bietet der Zwischenschritt Uber die anaerobe
Vergarung den Vorteil, durch die Gewinnung von Stickstoff in Form von Ammonium aus dem
flissigen Garrest die Gefahr der brennstoffbedingten Stickoxidemissionen zu verringern. Dies ist
vor allem bei Verwendung von stark stickstoffhaltigen Substraten (proteinhaltige Biomasse wie
z.B. Schlachtabfédlle) von Bedeutung. Durch die anaerobe Vergdrung wird ein qualitativ
hochwertiger Brennstoff (Biogas) erzeugt und der reine Entsorgungsaspekt flir Biomasse wird
durch einen Brennstoff-Upgrade-Ansatz ersetzt.

Ein weiterer Aspekt, der im Verbundsystem Biogasanlage/ Zementwerk geldst werden kann, ist
die notwendige Nachbehandlung der Briden aus dem Trockner. Diese sind zumeist mit
signifikanten Mengen an Ammoniak und niederen Fettsduren beladen und mulssen
weiterbehandelt werden. Dies erfordert vor allem bei gréReren Anlagen nicht selten eine
Abwasserbehandlung [49]. Im Verbundsystem kénnten die Bruden zusammen mit der
Kreislaufluft aus der Garreststrippung im sauren Wascher nachbehandelt werden. Dadurch
kénnte zum Einen der Ammoniak-/Ammoniumsulfatgehalt der sauren Lésung in Hinblick auf einen
Einsatz als Entstickungsmittel zusatzlich erhéht werden. Zum Anderen werden beim Einsatz der
Lésung in einem SNCR-Verfahren die ausgewaschenen, niederen Fettsduren durch die hohen
Temperaturen (~ 900°C) bei der Eindlsung in das Ofensystem zerstdrt. Somit ist in einem
Verbundsystem auch die Frage der Bridenverwertung aus einem Trocknungsverfahren I6sbar.

Soll der feste Garrest nicht als Brennstoff sondern als Langzeitdlinger verwendet werden, kénnen
die Anforderungen an eine Hygienisierung laut DingemittelVO durch eine thermophile Fahrweise
der Biogasanlage oder durch Pasteurisierung der eingesetzten Substrate eingehalten werden
(Kapitel 5.2.2), wobei im Verbundbetrieb wiederum vorhandene Abwarmequellen genutzt werden
kénnen. Dadurch wird das Spektrum an einsetzbaren Substraten erweitert und Reststoffe wie
Abfélle aus der Nahrungsmittelerzeugung oder aus Schlachtbetrieben kdnnen hygienisch
unbedenklich entsorgt und der feste Garrest als Nahrstofftrdger in den landwirtschaftlichen
Kreislauf zurtickgefuhrt werden. Aufgrund der nachhaltigeren N-Wirkung kann fester Garrest auch
ausgebracht werden, wenn kein unmittelbarer Nahrstoffbedarf besteht (vgl. Kapitel 5.5.3).

Zusammenfassend kann also festgehalten werden, dass die Méglichkeiten zur Verwertung der
festen Garrestbestandteile im Verbundsystem Biogasanlage / Zementwerk einen weitaus hdéheren
Spielraum erlauben, als bei konventionellen Anlagen. Durch auftretende Synergien kénnen Stoff-
und Energiekreisldufe geschlossen werden und ein sinnvolles Verwertungskonzept fur den festen
Garrest entwickelt werden.
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10.6. Schlussfolgerungen und Zusammenfassung

Die selektive Abtrennung von Ammonium aus der Garrestfllissigphase kann eine Hemmung des
anaeroben Abbaus durch Aufkonzentrierung von NH4" in einem geschlossenen, betrieblichen
Prozesswasserkreislauf einer Biogasanlage verhindern. Gleichzeitig kann durch die
Ruckgewinnung von Ammonium ein Produkt erzeugt werden, welches als Entstickungsmittel in
DeNOx-Anlagen eingesetzt werden kann. (Luft-)Strippverfahren konnten sich trotz der guten
Abscheideleistung aufgrund der Betriebs- und Investitionskosten in der Géarrestaufbereitung
bisher nicht durchsetzen.

Im Rahmen von Laborversuchen konnte gezeigt werden, dass eine Abtrennung von Ammonium
aus Garresten mittels Zeolith méglich und technisch durchfiihrbar ist. Die nutzbare
Austauschkapazitat liegt je nach Prozessbedingungen bei etwa 4 — 6 mg NH,'/l. Diese kann
durch simultane Strippung der Regenerationsldsung gesteigert werden. Die Umsetzung des
Konzeptes der Vorkonzentrierung von Ammonium Uber ein lonentauscherverfahren fir eine
nachfolgende Luftstrippung ist sowohl aus technischer als auch wirtschaftlicher Sicht
erfolgversprechend. Die Kosten fur die Garrestaufbereitung kdnnen gesenkt und im
Verbundsystem Biogasanlage/ Zementwerk kann neben der Verwertung der festen Garrestphase
durch die Gewinnung eines Entstickungsmittels ein weiterer Stoffstromkreislauf geschlossen
werden. Das vorgeschlagene lonentauscher-Loop-Stripping-Verfahren kénnte auch ein
interessantes Aufbereitungsverfahren flur bestehende Biogasanlagen sein, da neben der
moglichen SchlieBung des Prozesswasserkreislaufs die Gewinnung eines marktfahigen und
zeitlich unabhéngig einsetzbaren Produktes mdglich ist. Gleichzeitig wird das Spektrum an
einsetzbaren Substraten erweitert, da auf eine mégliche Hemmung des Géarprozesses oder auf
die Einhaltung von Ablaufgrenzwerten keine Rucksicht genommen werden muss.

Aus derzeitiger Sicht kann fur das lonentauscher-Loop-Stripping eine ein- oder zweistufige
Beladung mit einstufiger Desorption und simultaner Strippung Uber eine lonentauscher-
Festbettschittung als am besten geeignete Prozessfilhrung betrachtet werden. Um das
Konzentrationsniveau méglichst hoch zu halten, sollte auf eine Kreislauffihrung eines Teilstroms
verzichtet und der Garrest aus der Fest-/Flussig-Separation der Biogasanlage direkt oder nach
einer eventuell notwendigen Feinfiltration Uber die lonentauscherschittung geleitet werden.

Bei der einstufigen Beladung und Desorption erfolgt in zwei baugleichen Aggregaten die
Beladung im einen, die Regeneration des lonentauscherbettes gleichzeitig im anderen Aggregat.
Im zweistufigen Verfahren lauft der Garrest aus der ersten Beladungsstufe Uber eine zweite
lonentauscherpackung, wahrend gleichzeitig die dritte Packung bei simultaner Strippung der
Desorptionslédsung regeneriert wird. Alle 30 Minuten wird die Ldsungsfuhrung in den Kolonnen
umgeschaltet. Das frische Packungsmaterial aus der Regeneration wird zunachst in der zweiten
Beladungsstufe verwendet und erst im nachsten Zyklus mit dem frischen Géarrest in der ersten
Stufe in Kontakt gebracht. Durch diesen gestuften Einsatz kann eine bessere Anpassung des
Konzentrationsgradienten an die verschiedenen Konzentrationsniveaus und dadurch eine héhere
Austauschkapazitat erreicht werden. Alternativ zu diesem Verfahren kénnte auch ein Verfahren in
einem Wirbelbett mit kontinuierlichem Austrag von Zeolith in eine Regenerationsstufe zum
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Einsatz kommen, wobei die Vorteile in der geringeren BaugréRe und der kontinuierlichen
Prozessfuhrung liegen.

Als Produktlésung des lonentauscher-Loop-Strippings kénnen prinzipiell entweder eine
ammoniumsulfathéltige Lésung mittels Luftstrippung und saurer Wasche oder eine wassrige
Ammoniaklésung durch Teilkondensation der gesattigten Strippluft bzw. durch Dampfstrippung
ohne Wascherstufe erzeugt werden. Erstere weist bezlglich Lagerstabilitdt und aus Grinden der
betrieblichen Sicherheit Vorteile gegenlber einer wéssrigen Ammoniaklésung auf. Da
Ammoniumsulfat aber nicht in SCR-Anlagen eingesetzt werden kann, die Entwicklungen im
Zementbereich derzeit aber vermehrt in Richtung dieser Entstickungstechnologie gehen, kann
fallweise auch eine NHi-Lésung als gewlnschtes Produkt der Garrestentfrachtung in Frage
kommen. Diese Produktflexibilitdt kann durch einfache Verfahrensumstellungen sichergestellt
werden.
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11. Feasibility-Modell der Kopplung von Biogasanlagen und
Zementwerken (BioZem-Modell)

Neben der Klarung der technischen Rahmenbedingungen fir eine Kombination von
Biogasanlagen und Zementwerken soll in der vorliegenden Arbeit auch eine wirtschaftliche
Analyse des Anlagenverbundsystems durchgefihrt werden. Daflr wird ein Berechnungsmodell
entwickelt (BioZem-Modell), welches durch Eingabe von standortspezifischen Daten auf Basis der
Erhebungen der vorliegenden Arbeit eine umfassende Feasibility-Rechnung flr ein kombiniertes
Anlagensystem durchfihrt. Im Modell werden folgende drei Anlagen miteinander verglichen,
wobei die Produktionskapazitat flr Rohbiogas bei allen drei Anlagen gleich grol} ist:

- konventionelle Biogasanlage mit Biogasverstromung (BGA - BHKW)
- konventionelle Biogasanlage mit Biogasaufbereitung auf Erdgasqualitdt (BGA - Biomethan)

- Biogasanlage in Kombination mit einem Zementwerk (BGA - kombiniert)

Die Parameter, welche fur diese Anlagen im BioZem-Modell berechnet und verglichen werden,
sind:

- CO,-Einsparungen in [t/a] bzw. [€/a]

- Investitionskosten in [€]

- Betriebskosten in [€/a]

- Spezifische Energiegestehungskosten in [ct/kWh]

- Betriebswirtschaftliche Kennzahlen (z.B. Annuitat, interner Zinsful, dynamische
Amortisationszeit)
Da die Anlagen je nach Spezifikation Strom, Abwéarme, Biomethan oder Rohbiogas liefern,
werden die Gestehungskosten flr diese Produkte aus Grinden der besseren Vergleichbarkeit auf
den erzielten energetischen Output der Anlage bezogen (Energiegestehungskosten).

Auf den folgenden Seiten werden der Aufbau und die Berechnungsschemata des BioZem-
Modells dargestellt und anhand eines exemplarischen Beispiels mit konkreten Annahmen
durchgerechnet. AbschlieBend werden auf Grundlage von Ergebnissen aus dem BioZem-Modell
die spezifischen Energiegestehungskosten der drei Anlagenkonstellationen in Abh&ngigkeit der
BiogasanlagengréRe ermittelt und miteinander verglichen. Darauf aufbauend wird abgeschéatzt,
unter welchen Voraussetzungen die Produktion von Biogas in einem Anlagenverbundsystem aus
wirtschaftlicher Sicht sinnvoll ist.

11.1. Uberblick iiber den Aufbau des BioZem-Modells

Das BioZem-Modell ist modular aufgebaut und basiert auf eigenstandigen Berechnungen, welche
teilweise durch Literaturdaten erganzt bzw. Uberprift werden. Das Modell wurde in MS Excel
erstellt und mit Visual-Basic-Steuerelementen und Applikationen erweitert, um eine automatische
Auswertung der eingegebenen Grundparameter anhand von Benutzervorgaben zu ermdglichen.
Die Ein- und Ausgabeparameter des BioZem-Modells werden als Ubersicht im Anhang angefiihrt.
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Die wichtigste Eingriffsmdglichkeit in das Modell bietet sich durch die Wahl der Art, Menge und
Kosten von verfligbaren Substraten, welche die Rohbiogasproduktion festlegen. Daneben gibt es
eine Reihe von beliebig wahlbaren Parametern, die eine Adaption nach Benutzervorgaben
erlauben.

Abbildung 69 zeigt die verschiedenen Berechnungsmodule, die im Modell zu einer
abschlieRenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung vereint werden. Auszige aus dem BioZem-Modell
genauer aus Modul 4 (Bilanzierungen) wurden bereits im Rahmen der Erhebungen des Kapitels 9
und des Kapitels 10 préasentiert.

Literaturdaten

Bi bstral 3 ;
Modul 1 e L BioZem-Modell
(" Substral- "l ‘ Auslegung BGA
spezifikation .4 (mt - mm’
| (Art. Menge, Kosten) ‘I Famnmm)

Madul 2

R
Daten Zementwerk

{Abwiarme, Brennstoffe, A
FProduktionskapazitar)
A e

Modtul 4

Bilanzierungen
(Energiebilanz, Massenbilanz)

Treibhausgas-Bilanz
(Brennstoffsubstitution,
CO-Ersparnis)

Literaturdatan
Zamentbranche

Modul &
Wirtschaftlichkeits-
Analyse

Garrestverwertung
(Entstickungsmittelproduktion,

Auswertung

(Sankey-Diagramme,
Bilanzierungsergebnisse,
Energiegestehung,
Vergleichsszenarien,
Empfehlungen)

Abbildung 69 - Aufbau und Struktur des BioZem-Modells gegliedert nach Berechnungsmodulen

11.1.1. Modul 1 - Substrate

Im ersten Eingabemodul des Berechnungsmodells werden auf Grundlage einer beliebig
erweiterbaren Liste mit 50 vordefinierten Substraten die fur die Biogasproduktion verfligbaren
Substratarten und -mengen ausgewahlt. Kosten bzw. Erlése fir die Beschaffung bzw. Ubernahme
kénnen je nach Substrat individuell eingegeben werden. Tabelle 26 zeigt einen Auszug aus der
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Substratdatenbank, in welcher Richtwerte fir Biogas- und Methanausbeuten auf Basis
verschiedener Literaturquellen hinterlegt sind [5, 6, 24].

Tabelle 26 - Auszug aus der Substratdatenbank des BioZem-Modells

Substrat TS-Gehalt 0oTS-Gehalt Biogas- Methan-. Methanausbeute
ausbeute konzentration
[% d. FM] [%d. FM]  [Nm?®/kgors] [Vol.-%] [I/ kgots] [I'/ kgrml

Rindergille 10,25 8,2 0,28 55 154,0 12,6
Schweinegiille 6,65 42 0,40 58 2320 97
Maissilage 31 30 0,60 54 3240 97,2
Flotatschlamm 38 37,2 1,28 545 6949 258,5
Glycerin 50 41 1,48 64,5 9546 3914
Speisereste 16,5 14 0,7 60 420.0 58,8

TS ... Trockensubstanz; oTS ... organische Trockensubstanz; FM ... Frischmasse

11.1.2. Modul 2 - Standortdaten Zementwerk

Im zweiten Eingabemodul werden standortspezifische Daten eines Zementwerks wie z.B. die
Klinkerproduktion, vorhandene Abwarmequellen, der Brennstoffeinsatz oder die Abgasmenge
definiert. Sollten dazu keine Daten vorliegen, erfolgt im Modell eine automatische Abschatzung
der fehlenden Angaben anhand von Literaturdaten [51, 52, 56], wobei als Basis die jahrliche
Klinkerproduktion des Zementwerks vorgegeben wird.

11.1.3. Modul 3 - Auslegung Biogasanlage

Durch die Festlegung der verflgbaren Substratarten und -mengen in Modul 1 kann auf Basis der
Biogasproduktionsraten und Methangehalte nach Tabelle 26 die BiogasanlagengréfRe berechnet
werden. Die Auslegung des Fermenters erfolgt durch Vorgabe einer Raumbelastung mit
organischer Trockensubstanz (0oTS). Die Raumbelastung bewegt sich bei stehenden Biogas-
fermentern im Bereich zwischen 1,5 — 5 [kg.rs/ m?*d] [5, 18, 20, 24]. Aus der Inputmenge an
Substraten und den Gehalten an organischer Trockensubstanz kann der oTS-Eintrag in den
Fermenter berechnet werden. Daraus ergibt sich das Netto-Fermentervolumen nach folgender
Berechnungsformel:

m
Veeto = oot (Glg.53)
BF
mit VF netto -+ €rmentervolumen netto(ohne Gasraum)
i _
m,rs ... Massenstrom organischer Trockensubstanz %
. kg .. ]
B. ... Faulraumbelastung im Fermenter S—OTZ
m *

Bei einer angenommenen Dichte der Substratmischung ergibt sich daraus die mittlere Verweilzeit
im Fermenter:
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- V.
f = et (Glg.54)
VSubstr.
mit  t, mittlere Verweilzeit im Fermenter [d]
e
Vsustr - tagliche Substratzufuhr | —

An realen Anlagen liegen die Verweilzeiten im Bereich zwischen 20 und 50 Tagen [5]. Da bei der
Zufuhr von Substraten in den Fermenter auch auf die Einhaltung von maximalen
Trockensubstanzgehalten zu achten ist (stehende Fermenter 5 — 15 %), wird im Programm mittels
Zuschlagsfaktoren (Verdinnung mit Wasser) und iterativer Zielwertsuche ein Optimum zwischen
Verweilzeit, Netto-FermentergrélRe und Faulraumbelastung unter Vorgabe von Richtwerten und
maximalen Abweichungen berechnet.

Zur Ermittlung der BruttobaugréRe des Fermenters muss der Gasraum oberhalb der Garmasse
mitbertcksichtigt werden, weshalb das Nettovolumen mit einem vorgegeben Zuschlagsfaktor
multipliziert wird. Bei einem ebenfalls vorgegebenen H/D-Verhéltnis (Ho6he/Durchmesser) ergeben
sich daraus die Hauptabmessungen des Fermenters. Wird bei der Auslegung eine definierte,
kritische FermenterbaugréfRe Uberschritten, so wird das errechnete Volumen auf zwei oder
mehrere baugleiche Fermenter aufgeteilt.

11.1.4. Modul 4 - Energie- und Massebilanzen

In Modul 3 werden die Energie- und Massebilanzen flir eine Biogasanlage mit BHKW, eine mit
Biomethanaufbereitung und eine mit einem Zementwerk kombinierte Biogasanlage erstellt. Dabei
werden die produzierten Biogas- bzw. Methanmengen aus dem gewahlten Substratmix berechnet
und als kWh bzw. GWh produzierte Energiemenge pro Jahr fir die Erstellung der Energiebilanzen
der drei Anlagentypen ausgegeben. Da die Biogasausbeute einer Substratmischung in der Praxis
niedriger sein kann als die aus der Biogasausbeute der reinen Einzelsubstrate berechnete
Gasmenge, wird diese mit einem Sicherheitsfaktor von 0,8 multipliziert.

Die Ermittlung des Eigenwarmebedarfs der Biogasanlage erfolgt im BioZem-Modell durch
Berechnung der fiur die Substratvorwdrmung notwendigen Heizenergie sowie der
Abwarmeverluste des Fermenters. Dadurch ist es méglich, die Fermentertemperatur frei zu
wahlen und damit sowohl einen mesophilen wie auch einen thermophilen Anlagenbetrieb
abzubilden. Als Grundannahmen fir die Berechnung der Wéarmebilanz werden eine mittlere
Substrattemperatur Gber ein Betriebsjahr und eine mittlere Aulentemperatur vorgegeben. Die
Einlauftemperatur des Substrates in den Fermenter ist um 10°C hdher als die gewahlte
Innentemperatur des Fermenters. Damit werden Warmeverluste in den Zulaufleitungen zum
Fermenter bzw. im Warmetauschersystem der Substratvorwdrmung bericksichtigt. Die
notwendige Energiemenge fir die Substratvorwdrmung ergibt sich aus der zugeflhrten
Substratmasse mal einer angenommenen Warmekapazitat der Substratmischung.

Die Berechnung der Abwarmeverluste des Fermenters erfolgt unter der Annahme, dass sowohl
Boden als auch Seitenwande zum Gesamtwéarmeverlust beitragen. Deren Flache wird aus den
Fermenterabmessungen bestimmt und mit einem Warmeverlustbeiwert (k-Wert) multipliziert.
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Zusammen mit dem Energiebedarf der Substratvorwdrmung ergibt sich der Eigenwarmebedarf
der Biogasanlage in Abhéangigkeit der eingebrachten Substratmenge, der Fermentertemperatur
und dessen BaugréRe.

Die Daten aus der Energie- und Massebilanz bilden die Grundlage fur alle nachfolgenden
Berechnungen. Die Ergebnisse der Energiebilanzierung werden automatisch an das Programm
elsankey® Ubermittelt und in Form von Sankey-Diagrammen dargestellt.

11.1.5. Modul 5 - CO,-Einsparungen

Ausgehend von einem in Modul 2 definierten Brennstoffmix des Zementwerks bzw. auf Basis
eines mittleren Brennstoffmixes laut Literaturdaten flr dsterreichische Zementanlagen werden die
CO,-Einsparungen durch den Einsatz von Biogas berechnet. Dabei wird die errechnete jahrliche
Biogasproduktionsmenge aus Modul 3 anteilsmaRig fur den Ersatz der fossilen Brennstoffe
herangezogen, wobei zundchst Erdgas, dann Schwerdl und letztlich Kohle durch Biogas ersetzt
werden. Zur Berechnung der dadurch eingesparten Kohlendioxidmenge werden die spezifischen
CO,-Emissionen fossiler Brennstoffe unter Berlcksichtigung der Versorgungskette herangezogen
(Tabelle 27, [97]).

Tabelle 27 - Primarenergiefaktoren und CO,-Emissionen fossiler Energietrager in Osterreich [97]

Energietrager CO.-Emissionen direkt’ COo-Emissionen insgesamt2 THG-Emissionen insgesamt3

[t CO2>-Aquivalen/TJ] bzw.

[t COo/TJ] bzw. [g CO/KWh] [t CO/TJ] bzw. [g CO/KWHh] o Con AquivalentKWH]

Heizsl EL 75 (270) 88,46 (318,5) 89,22 (321,2)
Heizsl S 80 (316,8) 90,46 (325,7) 91,31 (328,7)
Erdgas 55,4 (199,4) 64,75 (233,1) 69,45 (250,0)
Steinkohle 95 (342) 98,97 (356,3) 104,33 (375,6)
Braunkohle 110 (396) 113,97 (410,3) 119,33 (429,6)

' CO,-Emissionen bei der Nutzung des Brennstoffs
2 CO,-Emissionen entlang der Versorgungskette berlcksichtigt (Transport)
% zuséatzliche Methan- und Treibhausgasfreisetzung entlang der Versorgungs-/Bereitstellungskette bericksichtigt

Da im Falle der thermischen Nutzung von Rohbiogas der Strombedarf der Biogasanlage durch
Zukauf erfolgt, werden die bei der Stromproduktion in Osterreich entstenhenden CO,-Emissionen
(Stromkennzeichnung des mittleren dsterreichischen Strommixes [98]) abgezogen. Im Vergleich
dazu werden auch die CO,-Einsparungen einer konventionellen Biogasanlage mit BHKW bzw.
Biomethanaufbereitung aus der Energiebilanz berechnet. Bei der Biogasanlage mit BHKW
ergeben sich die eingesparten Kohlendioxidmengen aus der Substitution des mittleren,
konventionellen Strommixes durch CO,-neutralen Strom. Unter der Annahme, dass die Abwarme
des BHKW vollstdndig als Fernwdrmeenergie Erdgas in konventionellen Gasthermen ersetzt,
ergeben sich zusatzliche CO,-Einsparungen. Beide zusammen bilden das Substitutionspotential
fur Kohlendioxid einer Biogasanlage mit BHKW. Im Falle der Biomethanaufbereitung wird die
nach Modul 3 berechnete Energiemenge vollstéandig als Ersatz von fossilem Erdgas bzw. zur
Warmebereitstellung in einer Gastherme herangezogen.
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11.1.6. Modul 6 - Garrestverwertung

Unter Berucksichtigung einer vorgegebenen Abbaurate der eingebrachten organischen
Trockensubstanz in der Fermenter wird das entstehende Garrestvolumen mittels Anhaltswerten
fur die Masseverluste der jeweiligen Substrate wahrend des anaeroben Abbaus ermittelt. Je nach
oTS-Gehalt des jeweiligen Substrates ergibt sich daraus in Summe die Garrestmenge, welche
verwertet werden muss. Als Verwertungsverfahren kénnen im BioZem-Modell die Ausbringung
auf landwirtschaftliche Flachen, ein Luftstripp-Verfahren oder das lonentauscher-Loop-Stripping
gewahlt werden. Im Falle der landwirtschaftichen Ausbringung werden unter
dingemittelrechtlichen Vorgaben die notwendige Ausbringungsfliche bzw. die bendtigte
Zwischenlagerkapazitat berechnet. Unter der Vorgabe spezifischer Transportkosten kénnen aus
diesen Daten die Gesamtkosten fur die Ausbringung ermittelt werden (Basis: geschlossenes,
betoniertes Garrestlager flr Zwischenlagerung). Bei den Strippverfahren werden die spezifischen
Substratbehandlungskosten nach Kapitel 10.4.2 flr die Betriebs- und Investitionskostenschatzung
herangezogen und an das Modul 7 (Wirtschaftlichkeitsanalyse) Ubermittelt. AuRerdem wird auf
Basis von Anhaltswerten fir den NH,-Gehalt des Garrestes die gewinnbare Ammoniummenge
abgeschatzt.

11.1.7. Modul 7 - Wirtschaftlichkeitsanalyse

Um die Wirtschaftlichkeit der verschiedenen Anlagenvarianten abschatzen zu kénnen, missen
die Investitions- und Betriebskosten in Abhangigkeit der AnlagengréfRe abgeschatzt werden.
Daflr wurden die Berechnungsschemata mehrerer Literaturmodelle erhoben und die Ergebnisse
der Modelle miteinander verglichen.

Nach KEYMER et. al [99] kénnen die Investitionskosten fur eine Biogasanlage mit BHKW mittels
spezifischen Kostenfaktoren in Abhéangigkeit der Anlagengrélle abgeschatzt werden,
Betriebskosten werden nicht gesondert angeftihrt. EDER und ScHULZ [18] wiederum geben
Anhaltswerte flr wichtige Einzelkomponenten von Biogasanlagen an, konzentrieren sich in ihren
Erhebungen aber vorwiegend auf landwirtschaftliche Anlagen. Die Berechnungen von DEUBLEIN
und STEINHAUSER [5] basieren auf geschétzten spezifischen Kosten pro m® Fermentervolumen
einer landwirtschaftlichen Anlage. DOHLER et al. [100] gliedern ihre Berechnungen nach den
wichtigsten Anlagenbaugruppen und geben Investitions- und Betriebskosten flir mehrere
exemplarische Biogasanlagen an. Alle angefUhrten Modelle konzentrieren sich bei der
Wirtschaftlichkeitsbetrachtung auf die Verstromung mittels BHKW. Mit Ausnahme von DOHLER et
al. (eine Anlage) werden in den anderen Literaturmodellen keine Kosten fur die Aufbereitung des
Rohbiogases auf Erdgasqualitat (Biomethan) angegeben.

Letztlich wurden die Wirtschaftlichkeitsberechnungen auf Basis von publizierten Daten der
Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e.V. durchgefiihrt (HOFMANN et al., [101]). In dieser
Publikation werden Investitions- und Betriebskostenschatzungen fur Biogasanlagen mit einer
Gasproduktion von 50, 250 und 500 Nm3/h aus Gulle und NaWaRos angegeben, wobei die
Kosten flr die Rohbiogasproduktion, die Entschwefelung, die Gasverwertung mittels BHKW und
die Kosten einer Gasaufbereitung auf Erdgasqualitdt mittels Druckwasserwésche (DWW) und
Druckwechselwasche (PSA) sowie die Einleitungskosten ins Erdgasnetz in Abhangigkeit der
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Anlagengréfie gesondert angefihrt werden. Dieser modulare Aufbau erméglicht eine Ableitung
von spezifischen Investitions- und Betriebkosten in Abhangigkeit der Biogasproduktion fur alle in
den vorliegenden Erhebungen relevanten Anlagenkonstellationen. Dadurch ist eine freie
Skalierung der BiogasanlagengréfRe im BioZem-Modell méglich. Die Daten von HOFMANN et al.
stammen aus dem Jahr 2006 und werden mittels des harmonisierten Verbraucherpreisindexes
auf aktuelle Kosten fur das Jahr 2012 umgerechnet.

Zur Ermittlung betriebswirtschaftlicher Kenndaten der drei definierten Anlagenkonstallationen
werden folgende Kostenbldcke berlcksichtigt (Abbildung 70):

BGA - BHKW Eigenstrombedarf [€/a]
Eigenwarmebedarf [€/a)
o 2 —p Warmeverkauf [E/a
Substratkosten [€] Biogasanlage Entschwefelung BHKW Y
3 e oste Invess

€ Investitionskosten |€]
fa] n [€a) P Stromeinspeisung [€/a]

Substrateriose [€]

Batrie:

BGA - Biomethan Strombedarf [€/a] Strombedarf [€/a]
Eigenwarmebedarf [€/a] Heizkessel

Substratkosten [€] Biogasanlage Aufbereitung
e DR ——— Biomethan [€/a]

Substrateriose [€]

v

GéWESNEMEHQ. ——— Entstickungsmittel [€/a]

Investiionskosten [€]
atrighs [€fa] P (Diinger [€/a])

BGA - kombiniert Strombedarf [€/a]
Abwarme
At 44— Einsparungen CO;-Zerifikate [€/a)
Substratkosten [€] Biogasanlage Rohbiogas  Gasverwertung
e Inve: 1€ - 4—)» Einsparungen Brennstoffe [€/a]

Substrateriose [€]

———— <4— Einsparungen Entstickungsmittel [€/a]

Entstickungsmittel T
rol

Abbildung 70 - Beriicksichtigte Kostenblécke in der Wirtschaftlichkeitsanalyse des BioZem-Modells

Bei der Verstromung werden die vier Blécke Biogasanlage, Garrestverwertung, Entschwefelung
und Blockheizkraftwerk bei der Ermittlung der Investitions- und Betriebskosten bertcksichtigt. Die
Erlése ergeben sich aus der Stromeinspeisung und dem Abwarmeverkauf unter Abzug des
Eigenbedarfs der Anlage. Fur die Biomethanproduktion werden anstelle der Entschwefelung und
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des BHKW die Betriebs- und Investitionskosten einer Aufbereitungsanlage (DWW oder PSA)
angesetzt. Zusatzlich dazu wird ein Heizkessel zur Deckung des Eigenwarmebedarfs benétigt.
Der Strombedarf wird aus dem Stromnetz gedeckt. Die kombinierte Anlage bezieht ihre Erlése
aus den Einsparungen von Brennstoffen, Entstickungsmittel und CO,-Emissionen im
Zementwerk. Dabei wird der Anlagenverbund als Gesamtsystem betrachtet. Alternativ dazu
kénnten auch direkte Erlése flr die Bereitstellung des Rohbiogases und des Entstickungsmittels
angesetzt werden, welche durch die angefilhrten Einsparungen am Zementwerk gedeckt werden.
Im Falle der kombinierten Anlage werden weiters Zusatzkosten fur die Gasverwertung im
Zementwerk und die Abwéarmebereitstellung veranschlagt. Diese werden mittels einer
Ausgleichsfunktion basierend auf fixen Mindestkosten und einem gréRenabhangigen
Kostenzuschlag nach folgender Formel berechnet (Basis: Lieferanteninformationen Uber Kosten
fur Gasbrennersystem und Wéarmetauscher fur die Abwarmebereitstellung vom Zementwerk):

YN
Kiomb. = Kafickomb, * (\gEE)GSJ * K fxkomb. (Glg.55)
mit  Kem, .. KostenAnlagenkombination|€]
Kamioms, - Kostenfaktor A = 50000[ €]
Kaoms. - Kostenfaktor B = 125000[€]
Vaea ... Produktionskapazitét Biogasanlage %

Die Substratkosten und die Garrestaufbereitungskosten werden im BioZem-Modell fur alle drei
Anlagen gleich angesetzt, wobei letztere aus dem Modul 6 (Garrestverwertung) Gbernommen
werden. Die Kosten fur CO,-Zertifikate, der aktuelle Erdgaspreis und die Preise fur sonstige
fossile Brennstoffe bzw. Strom werden auf Grundlage von publizierten Daten der Energie-Control
Austria und der Statistik Austria abgeleitet [102-104] bzw. aufgrund von Anhaltswerten nach
Rucksprache mit Lieferanten bestimmt. Die Erlése aus dem Verkauf von Abwérme und
Entstickungsmittel (Ersatz von Harnstoff) werden nach marktlblichen Preisen berechnet. Alle
angefuhrten Werte kénnen auch vom Benutzer selbst gedndert oder angepasst werden (siehe
dazu auch Anhang, Ein- und Ausgabeparameter des BioZem-Modells).

Die Berechnung der betriebswirtschaftlichen Kenndaten erfolgt nach klassischen Methoden der
statischen und dynamischen Investitionsrechnung. Dabei werden die Kapitalkosten durch Addition
der jahrlichen, linearen Abschreibungen und der kalkulatorischen Zinsen ermittelt. Letztere
ergeben sich durch Multiplikation des durchschnittlich gebundenen Kapitals (Halfte der
Investitionskosten) mit dem kalkulatorischen Zinssatz. Betriebskosten und Kapitalkosten bilden
zusammen die jahrlichen Gesamtkosten flr den jeweiligen Anlagenbetrieb. Durch Abzug der
Gesamtkosten vom Erlds ergibt sich der Gewinn. Werden Gewinn und kalkulatorische Zinsen
addiert und durch das durchschnittliche, gebundene Kapital dividiert, ergibt sich die Rendite. Im
Rahmen der dynamischen Investitionsrechnung werden der Kapitalertrag, die Rentabilitét, der
Kapitalwert, die Annuitét und der interne Zinsfu® berechnet.
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Die Berechnung der Energiegestehungskosten erfolgt, indem die jéhrlichen Gesamtkosten durch
den nutzbaren Energieoutput der jeweiligen Anlagenkonstellation dividiert werden (BGA-BHKW:
Strom und Warme; BGA-Biomethan: Energieinhalt Biomethan; BGA-kombiniert: Energieinhalt
Rohbiogas). Im Falle der Aufbereitung auf Erdgasqualitdt werden je nach AnlagengréRe die
Gesamtkosten fur das gunstigere Aufbereitungsverfahren (DWW oder PSA) zur Berechnung
herangezogen.

11.2. Durchfiihrung einer Beispielrechnung im BioZem-Modell

Auf den folgenden Seiten werden Auszliige aus den Berechnungsergebnissen des BioZem-
Modells fir die drei Anlagenkonstellationen BGA-BHKW, BGA-Biomethan und BGA-kombiniert
prasentiert. Dabei wird von einer Biogasanlage mit einer Rohbiogasproduktion von 250 Nm3/h und
einem Zementwerk mit einer Jahresproduktion von 440.000 t Klinker ausgegangen. Diese
Produktionsdaten entsprechen den in den Erhebungen des Kapitels 9 gewahlten Anlagengréfen.
AuBerdem wurden die in Tabelle 28 angeflihrten Grundparameter flr die Berechnungen im
BioZem-Modell vorgegeben.

Tabelle 28 - Parameter und Grunddaten fiir die Beispielrechnung im BioZem-Modell

Parameter Einheit Wert Anmerkung
Raumbelastung im Fermenter [kgors/ M3*d] 35 reale BGA: 1-5
Abbaurate organische Trockensubstanz [%] 90
k-Wert Fermenterwand [W/ m*K] 0,5 reale BGA: ~ 0,2 bis 2
Dichte Substratmischung [kg / m?] 1000 Uberwiegend Wasser
Warmekapazitat Substratmischung [kd / kg*K] 4.2 Uberwiegend Wasser
Volumszuschlagsfaktor Fermenter [ 1,2
H/D-Verhaltnis Fermenter [ 0,5
kritische Fermentergré3e bis Teilung [m?] 5000 . reale BGA:.. .

bis 10.000 m?® mdoglich
Fermentertemperatur [°C] 35 mesophil
mittlere Substrattemperatur [°C] 15 bei Lagerung
mittlere AuRentemperatur [°C] 10 Annahme fiir Osterreich
Substratzulauftemperatur in Fermenter [°C] 45 10°C Uber Fermentertemperatur
Wirkungsgrad Biomethannutzung [%] 85 Heizkessel bzw. Gastherme
elektrischer Wirkungsgrad BHKW [%] 35
Strompreis Industrie [ct/kWh] 10,62 [102]
Erdgaspreis Industrie [ct/kWh] 473 [103]
CO,-Zertifikate [€A] 7,0 [105]
Abwarmenutzungsgrad BHKW [%] 100
Abwarmeverkauf BGA - BHKW [ct/kWh] 4
Biomethanverkauf BGA- Biomethan [ct/kWh] 9,5
Anlagenutzungsdauer [a] 15
Zinssatz [%] 6
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Als Hauptsubstrat wird im vorliegenden Fall exemplarisch Maissilage verwendet (60 %), als
zusétzliche Substrate werden Speisereste (15 %), Schweinegulle (15 %) und Flotatschlamm
(10 %) verwendet. Diese Zusammensetzung entspricht in etwa einem typischen Substratmix einer
Biogasanlage in Osterreich (vgl. Abbildung 3). Durch gezielte Wahl der Einsatzmenge an
Maissilage wird die Biogasproduktion und somit die AnlagengroRe gesteuert. Im Falle einer
Biogasproduktion von 250 Nm3*/h mussen 26.064 kg Maissilage pro Tag eingesetzt werden
(Abbildung 71).

Substratdefinition 1 2 3 4
Maissilage Speisereste Schweinegiille | Flotatschlamm Summe

Substratmenge [kg FM/d] 26060 6515 6515 4343 43433

[t/a] 8687 2172 2172 1448 14478
Substratmix [%] 60.0 15.0 15.0 10.0 100.0
Biogasausbeute [Nm3/d] 4691 638 109 2060 7499
[Methanausbeute [Nm?3/d] 2533 383 63 1123 4102
|Massenver|ust anaerober Abbau [kg o TS/d] 7036 821 246 1454 9558
|Substratkosten [€/t FM] 20.0 -10.0 0.0 -15.0

Abbildung 71 - Eingesetzte Substratmischung der Beispielanlage (Auszug aus dem BioZem-Modell)

Auf Grundlage dieser Substratdefinition ergeben sich die in Abbildung 72 dargestellten
Auslegungsdaten der Biogasanlage.

Gasausbeute

Sicherheitsfaktor Gasproduktion 0.8][-]
Biogasausbeute 250.0][Nm?/h]
Methankonzentration 54.71[%]
Energieinhalt Methan 35.9|[MJ/m?]
theoretischer Energiewert Rohbiogas 11.91|[GWh/a]
elektrische Leistung BHKW 521 |[kWel]

Fermenterauslegung

Volumenstrom Substrat 140.3|[m?/d]
oTS-Substratmix 75.7][kg oTS/m?]
TS-Gehalt Substratmix 8.0][%]
Nettovolumen Fermenter 4163|[m?]
errechnete Faulraumbelastung 2.55|[kg 0TS / m**d]
mittlere Verweilzeit 30|{[d]
Bruttovolumen Fermenter 4995 4|[m?]

ﬂ]enw“irmebedarf Biogasanlage

Energiebedarf Substratvorwdrmung 1.56|[GWh/a]
Fermenter 1

Durchmesser 23.3|[m]
Hohe 11.7][m]
Fermenterflache mit Abwarmeverlusten 1284|[m?]
Abwarmeverluste Fermenter 0.13)[GWh/a]
Sicherheitszuschlagsfaktor 1.2][]
Summe Warmebedarf BGA 2.02|[GWh/a]

Abbildung 72 - Auslegungsdaten der Beispielanlage (Auszug aus BioZem-Modell)

Der prognostizierte Energieinhalt des produzierten Biogases reicht flr den Betrieb eines BHKW
mit 521 kW elektrischer Leistung aus. Zur Einhaltung einer mittleren Verweilzeit von 30 Tagen ist
bei einem vorgegebenen TS-Gehalt von 8 % ein Brutto-Fermentervolumen von rund 4996 m?
notwendig (Faulraumbelastung 2,55 [kgots/ m**d]). Da dies unter der vorgegebenen, kritischen
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FermentergréRe liegt (5000 m3®) wird nur ein Fermenter bendtigt. Aus diesen Auslegungsdaten
kann der Eigenwérmebedarf der Biogasanlagen berechnet werden. Hier ergeben sich
Abweichungen zu den Berechnungen in Kapitel 9.2, da der Eigenwérmebedarf im BioZem-Modell
Uber eine gesonderte  Warmebilanz  berechnet wird  (Substratvorwdrmung und
Fermenterabwarmeverluste). Der Eigenwarmebedarf der vorliegenden Beispielanlage ist mit
2,02 GWh/a um etwa 0,22 GWh/a héher als in der Bilanzierung des Kapitels 9.2 (vgl. Abbildung
48: 1,80 GWh/a). Es zeigt sich allerdings eine gute Ubereinstimmung der Daten aus der
Warmebilanz mit den in besagtem Kapitel erhobenen Anhaltswerten. In weiterer Folge kénnen die
Gesamt-Energiebilanzen der drei Anlagenkonstellationen berechnet werden (Abbildung 73).

[Energiebilanz BGA - BHKW (250 Nm©/h)

Strombedarf 0.30][GWh/a]
Warmebedarf 2.02|[GWh/a]
gesamter Energieinput Anlage 11.91|[GWh/a]
Energieoutput (Abwarme) 3.33]|[GWh/a]
Energieoutput (Strom) 3.87|[GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad gesamt 60.5|[%]
[Energiebilanz BGA - Biomethan (250 Nm®/h]

Strombedarf 0.77][GWh/a]
Warmebedarf (abzgl. Schwachgasnutzung) 1.93|[GWh/a]
gesamter Energieinput Anlage 12.68|[GWh/a]
Energieoutput (Biomethan) 9.54|[GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad gesamt 75.2|[%]
Wirkungsgrad Biomethannutzung 85|[%]
produzierte Energie aus Biomethan 8.11][GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad (inkl. dezentrale Gasnutzung) 64.0|[%]

[Energiebilanz BGA - kombiniert (250 Nm/h)

Strombedarf 0.30][GWh/a]
Warmebedarf 2.02|[GWh/a]
gesamter Energieinput Anlage 14.23|[GWh/a]
Energieoutput (Rohbiogas) 11.79|[GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad gesamt 82.8|[%]

Abbildung 73 - Energiebilanzen der drei Anlagentypen (Auszug aus BioZem-Modell)

Die Biomethananlage weist dabei mit 0,77 GWh/a den hdchsten Strombedarf auf, welcher durch
den Betrieb der zuséatzlichen Aufbereitungsanlage zustande kommt. Der Warmebedarf ist etwas
geringer als bei den anderen Anlagen, da durch die Verwertung des Schwachgases aus der
Biomethanaufbereitung ein Teil der notwendigen Warmeenergie zur Verfligung gestellt werden
kann. Vom Energieoutput und Anlagenwirkungsgrad ist die kombinierte Biogasanlage mit
11,79 GWh bzw. 82,8 % jene Anlage mit den hochsten erzielten Werten. Aus dem errechneten
Energieoutput der Beispielanlagen kdnnen zusammen mit der Energiebilanz des Zementwerkes
(Jahresproduktion: 440.000 t Klinker) die CO,-Bilanzen der jeweiligen Anlagen errechnet werden
(Abbildung 74).
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Energiebilanz Zementwerk (440000 t Klinker/a)

Primarenergiebedarf 445 .6][GWh/a]
nutzbare Abwéarme (Rohgas, Klinkerkihler) 46.65|[GWh/a]
Primarenergiebedarf (fossile Brennstoffe) 264.2|[GWh/a]
Energieoutput BGA - kombiniert (Rohbiogas) 11.79|[GWh/a]
Substitutionsrate fossiler Energietrager 4.46][%]

CO,-Bilanz BGA-BHKW (250 Nm®/h)

CO2-Einsparungen Strom 757|[t/a]
substituierbare Warmemenge durch KWK 3.33][GWh/a]
substituierbare Erdgasmenge 378934 |[Nm?/a]
CO,-Einsparungen Warme 1042|[t/a]
CO2-Einsparungen gesamt 1799|[t/a]
CO,-Bilanz BGA-Biomethan (250 Nm?h)

substituierbare Warmemenge Biomethannutzung 7.21|[kWh/a]
substituierbare Erdgasmenge 818795|[Nm3/a]
CO2-Einsparungen gesamt 2252|[t/a]

CO,-Bilanz BGA-kombiniert (250 Nm®/h]

CO,-Einsparungen Erdgas 2948|[t/a]
CO2-Emissionen aus Strombedarf BGA 57([t/a]
CO2-Einsparungen gesamt 2890|[t/a]

Abbildung 74 - Energiebilanz Zementwerk und CO,-Bilanz der drei Anlagenkonstellationen
(Auszug aus BioZem-Modell)

Der Primarenergiebedarf des Zementwerks betragt 445,6 GWh/a, wobei davon 264,2 GWh/a aus
fossilen Brennstoffen gedeckt werden. Die nutzbare Abwarme aus Klinkerkihlerabluft und
Rohgasrestenergie betragt 46,65 GWh/a. Diese Ubersteigt den notwendigen Wéarmebedarf der
Biogasanlage (2,02 GWh) um ein Vielfaches.

Im vorliegenden Beispiel wird von einer mittels Biogas bereitgestellten Energiemenge von
11,79 GWh ausgegangen. Bei einem mittleren Brennstoffmix eines Zementwerks in Osterreich
werden ca. 3,4 % des thermischen Energiebedarfs (im Beispiel 15,27 GWh pro Jahr) durch
Erdgas gedeckt [56]. Werden davon 11,79 GWh durch Biogas ersetzt, ergeben sich CO,-
Einsparungen in der Héhe von 2948 t/a bzw. eine Substitutionsrate bezogen auf den fossilen
Brennstoffeinsatz von 4,46 %. Da im Falle der thermischen Nutzung von Rohbiogas der
Strombedarf der Biogasanlage durch Zukauf erfolgt, werden die bei der Stromproduktion in
Osterreich entstehenden CO,-Emissionen abgezogen. Dadurch ergeben sich in Summe
Einsparungen von 2890 t/a. Im Vergleich dazu kdénnen die CO,-Einsparungen einer
konventionellen Biogasanlage mit BHKW mit 1799 t/a beziffert werden. Im Falle der
Biomethanaufbereitung fuhrt der Ersatz von fossilem Erdgas durch Biomethan zu CO,-
Einsparungen von 2252 /a.

Zusammen mit den Kosten und Erlésen der Garrestverwertung (Modul 6), welche im Beispiel
nach dem lonentauscher-Loop-Stripping erfolgt, werden aus den ermittelten Daten in Modul 7 die
Erlése, Betriebs- und Investitionskosten flr den jeweiligen Anlagentyp bestimmt. Daraus werden
die betriebswirtschaftlichen Daten berechnet (Abbildung 75).
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Wirtschaftlichkeitsdaten

BGA - BHKW BGA - Biomethan | BGA - kombiniert

Investitionskosten [€] 1 869 989 2673705 1431 571
Betriebskosten [€/a] 457 535 460 059 352470
Erlése [€/a] 714 002 846 477 568 015
Kapitalkosten gesamt [€/a] 180 766 258 458 138 385
Gesamtkosten [€/a] 638 300 718 517 490 855
Gewinn [€/a] 75701 127959 77160
Gestehungskosten Rohbiogas [ct/kWh] 54 6.0 4.1
Energiegestehungskosten [ct/kWh] 8.9 8.9 4.2
Gestehungskosten Strom [ct/kWh] 16.5 - -
Rendite [%] 141 15.6 16.8

Dynamische [nvestitionsrechnung

Kapitalwert [€] 17631 170362 154859
Annuitat [€] 1815 17541 15945
Kapitalendwert [€] 42254 408282 371129
Interner Zinsfuf3 [%] 6.2 7.3 8.2
dynamische Amortisationsdauer [a] 9.9 9.2 8.7

Abbildung 75 - Wirtschaftlichkeitsdaten der Beispielanlagen (Auszug aus BioZem-Modell)

Abbildung 75 zeigt, dass die Biogasanlage mit Biomethanaufbereitung mit den héchsten
Investitionskosten zu Buche schlagt. Im vorliegenden Fall erfolgt die Aufbereitung mittels PSA-
Verfahren, welches bezlglich der Gesamtkosten bis zu einer Rohbiogasproduktion von etwa
300 Nm?/h gunstiger im Vergleich zur Druckwasserwasche (DWW) ist. Laut TRAGNER et al. liegen
die durchschnittlichen Investitionskosten flr eine Biogasanlage mit einer installierten BHKW-
Leistung von Uber 500 kW, bei mindestens 1,4 Mio. € [4]. Laut KEYMER et al. kann man bei
spezifischen Investitionskosten von 3250 €/kWh, fur die Beispielanlage BGA-BHKW von
Investitionskosten in der Héhe von knapp 1,7 Mio. € ausgehen [99]. Diese beiden Uberschlégigen
Anhaltswerte stimmen mit den errechneten Investitionskosten von 1,87 Mio € gut Uberein.

Die kombinierte Anlage weist die niedrigsten Investitionskosten der drei Anlagentypen auf, da die
Kosten flur ein Gasbrennersystem zur Rohbiogasverwertung niedriger sind als flr ein der
Rohbiogasproduktion entsprechendes BHKW bzw. eine Biomethanaufbereitung. Dadurch sind
auch die Betriebskosten geringer, wodurch in Summe die Energiegestehungskosten mit
4.2 ct/kWh deutlich niedriger sind als bei den Vergleichsanlagen (beide 8,9 ct/kWh). Die reinen
Stromgestehungskosten der BHKW-Anlage Ubersteigen im vorliegenden Fall mit 16,5 ct/kWh den
garantierten Einspeisetarif (15 ct/kWh), weshalb die Nutzung und der Verkauf von Abwérme fur
einen wirtschaftlichen Anlagenbetrieb essentiell sind.

Die Gaérrestverwertung mittels lonentauscher-Loop-Stripping verursacht rund 250.000€ an
zusatzlichen Investitionskosten, die Betriebskosten kénnen durch den Verkauf von
Entstickungsmittel auf unter 40.000 €/a gesenkt werden.

Die Ergebnisse der Investitionsrechnungen zeigen, dass die kombinierte Anlage durch die
niedrigeren Investitionskosten und Gewinne im Vergleich zur Biomethanaufbereitung zwar einen
niedrigeren Kapitalwert und eine niedrigere Annuitét aufweist, allerdings bezuglich der Rendite,
des internen ZinsfuRes und der dynamischen Amortisationsdauer zu bevorzugen ist.
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11.2.1. Interpretation der Ergebnisse der Beispielrechnung

Die Berechnungen bezlglich CO,-Einsparungen zeigen, dass bei den konventionellen Anlagen
(BGA-BHKW und BGA-Biomethan) durch den im Vergleich zu einem Verbundsystem niedrigeren
Anlagenwirkungsgrad (vgl. Kapitel 9) die eingesparten CO,-Mengen geringer sind als bei der
direkten thermischen Verwertung im Verbundsystem. Im Falle der Verstromung sind die
Einsparungen allerdings Uber dieses MaR hinausgehend noch geringer. Der Grund liegt darin,
dass beim Ersatz von konventionellem Strom durch Biogasstrom bertcksichtigt werden muss,
dass auch der konventionelle Strom zum Teil aus CO,-neutralen Quellen stammt. Angenommen
der konventionelle Strom wirde z.B. zu 100 % aus Wasserkraft gedeckt werden, so wirde sich
durch die Einspeisung von Strom aus Biogas hinsichtlich der CO,-Emissionen der
Stromerzeugung keine Verbesserung ergeben. Wenn also der Anteil CO,-neutraler
Energiequellen am Strommix hoch ist, sind die erreichbaren CO,-Einsparungen bei der
Biogasverstromung entsprechend geringer als bei der Biomethanerzeugung oder der direkten
thermischen Verwertung. In Landern wie Osterreich mit einem hohen Wasserkraftanteil oder z.B.
Frankreich mit einem hohen Anteil an Kernenergie an der Stromerzeugung sind solche
Uberlegungen als durchaus relevant anzusehen.

Im Falle der gewahlten Rahmenbedingungen der Beispielrechnung zeigt sich, dass die
kombinierte Anlage die niedrigsten Gesamtkosten und damit die niedrigsten
Energiegestehungskosten aufweist. Letztlich hangt die Investitionsentscheidung stark von den
Rahmenbedingungen des Marktes ab. Sensibilitdtsanalysen mittels BioZem-Modell zeigen, dass
die Wirtschaftlichkeit der konventionellen Anlagen im Wesentlichen von den Substratkosten und
den erzielbaren Erlésen fir den Abwarmeverkauf (BGA-BHKW) bzw. die Biomethanabgabe
(BGA-Biomethan) abhéngen. Im gewahlten Beispiel missen die Erlése fir die Abwarme
mindestens 3,93 ct/kWh und fur den Biomethanverkauf zumindest 9,26 ct/kWh betragen, um
einen kostenneutralen Betrieb der Anlagen zu erméglichen (Kapitalwert = 0). Bereits geringe
Veranderungen in diesen Parametern kdnnen zu einer positiven oder negativen Verénderung in
den Wirtschaftlichkeitsdaten fUhren.

Aufgrund des hohen Wirkungsgrades des Gesamtsystems weist die kombinierte Biogasanlage
eine hohere Flexibilitdt hinsichtlich der Substratkosten auf, d.h. innerhalb der Grenzen eines
wirtschaftlichen Anlagenbetriebes sind im Vergleich zu konventionellen Anlagen auch héhere
Substratpreise mdéglich. Der Einfluss der Einsparung von CO,-Zertifikaten ist im Falle der
kombinierten Anlage als gering einzuschétzen (< 4 % der Gesamterldése), weshalb die
Wirtschaftlichkeit der Verbundanlage nicht unmittelbar durch den CO,-Zertifikatpreis oder die
Hoéhe der eingesparten CO,-Menge bestimmt wird. Der Haupteinflussfaktor liegt im industriellen
Erdgaspreis, welcher die Einsparungen bei den fossilen Brennstoffen festlegt.

Grundsétzlich ist die Investition in eine kombinierte Anlage im Vergleich zu konventionellen
Anlagen bei einer Rohbiogasproduktion von 250 Nm3/h vom wirtschaftlichen Standpunkt aus
vorteilhafter.
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11.3. Vergleich der Energiegestehungskosten in Abhédngigkeit der
Rohbiogasproduktion

Da in der Beispielrechnung eine fixe GroRe der Biogasanlage angenommen wurde, stellt sich die
Frage, wie sich die Wirtschaftlichkeit der gewahlten Anlagenkonstellationen bei einer
Veranderung der AnlagengréRe bzw. der Rohbiogasproduktion verhalt. Da die Wirtschaftlichkeit
von sehr vielen Einflussfaktoren abhéangt (so sind z.B. die erzielbaren, spezifischen Warmeerlése
von der Menge und dem Preis der verkaufbaren Abwéarme abh&ngig), werden im Folgenden
ausschlie3lich die Energiegestehungskosten in Abhéngigkeit der AnlagengréfRe mittels BioZem-
Modell berechnet. Diese erlauben einen Vergleich allein aufgrund der Investitions- und
Betriebskosten der verschiedenen Anlagentypen. Grundséatzlich werden dieselben Rand-
bedingungen wie in der Beispielrechnung angewendet (Tabelle 28). Abbildung 76 zeigt die
Energiegestehungskosten in Abhangigkeit der Rohbiogasproduktion bzw. der installierten BHKW-
Leistung.
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Abbildung 76 - Energiegestehungskosten in Abhangigkeit der Biogasproduktion

Die Auftragung der Energiegestehungskosten Uber die Rohbiogasproduktion in Abbildung 76
zeigt die typische Kostendegression mit steigender Produktionsrate (,economies of scale*). Die
Gestehungskosten flr elektrische Energie mittels BHKW liegen zwischen 13 und 24 ct/kWh und
damit teilweise - wie im Falle der Beispielanlagen in Kapitel 11.2 gezeigt - unter den Einspeise-
tarifen der OSVO 2012. Erst durch die simultane Nutzung von Abwarme kénnen die
Gestehungskosten fur Energie gesenkt werden, bei 100 %-iger Abwarmenutzung liegen diese
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zwischen 7 und 13 ct/kWh. Je nach Abwarmenutzungsgrad liegen die Energiegestehungskosten
realer Anlagen mit BHKW zwischen diesen beiden Grenzkurven.

Im Falle der Biomethanproduktion aus Biogas ist die Kostendegression aufgrund der hohen
Investitions- und Betriebskosten der Aufbereitungsanlagen starker ausgeprégt als bei BHKW-
Anlagen. Ab einer Biogasproduktion von 250 Nm?* und darUber sind die Energiegestehungskosten
niedriger als bei Biogasanlagen mit BHKW.

Die Energiegestehungskosten in kombinierten Anlagen sind bedingt durch den Wegfall von
BHKW und Aufbereitungsaggregaten sowie einen héheren Gesamtwirkungsgrad deutlich geringer
als in konventionellen Anlagen. Ab einer Rohbiogasproduktion von etwa 125 Nm?h fallen sie
sogar unter den fur das Jahr 2012 erhobenen, industriellen Erdgaspreis von 4,73 ct/kWh.
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Substrate

Durch die Gewinnung von Ammonium aus Garresten (Kapitel 10) kann bezlglich des
Substrateinsatzes an Biogasanlagen erreicht werden, dass die mengenmaéafigen Limitierungen fir
Substrate mit hohem Stickstoffanteil, welche eine Hemmung des anaeroben Abbauvorgangs
verursachen kénnen, aufgehoben oder zumindest nach oben korrigiert werden kann. Im Falle
kombinierter Anlagen kénnen so Substrate eingesetzt werden, welche sich fur die
Biogasproduktion eignen, fur eine direkte Verbrennung im Zementprozess aber nicht in Frage
kommen. Wichtige Parameter flr die Beurteilung, ob sich ein Stoff fir die thermische Nutzung in
einem Zementwerk eignet, sind unter anderem der Heizwert und der Wassergehalt sowie die
Gehalte an Stickstoff, Chlor, Schwefel, Asche und sowie die Art der notwendigen Vorbehandlung
fur einen Einsatz an den primdren und sekunddren Feuerungssystemen. Beispiele flr
Biogassubstrate, die sich aufgrund der Verbrennungseigenschaften nicht fir eine direkte
thermische Verwertung eignen sind unter anderem Gllle, Brauerei-, Molkerei- und ahnliche
Nahrungsmittelriickstdnde sowie landwirtschaftliche Reststoffe mit einem hohen Wasser-
und/oder Stickstoffgehalt. Die inhomogene Zusammensetzung von Schlachtabféllen,
Speiseresten aus GroRkichen und Kantinen oder &hnlichen Substraten verhindert ebenfalls die
direkte thermische Verwertung in einem Zementwerk. Generell ist festzuhalten, dass vor dem
Hintergrund der aktuellen Problematik um die Mitberlcksichtigung der indirekten Landnutzung bei
nachwachsenden Rohstoffen und die dadurch bedingt Konkurrenzsituation zur
Lebensmittelproduktion (,Teller/Tank-Diskussion*) der Einsatz von Abfallstoffen fur die
Biogasproduktion zu bevorzugen ist. Uber den Weg der Biogasproduktion und die simultane
Gewinnung eines Entstickungsmittels kann das Spektrum der einsetzbaren Abfallstoffe eines
Zementwerks erweitert werden.

Gasnutzung widhrend Stillstandszeiten Zementwerk

In einem Zementwerk sind zur Wartung der Feuerfestausmauerungen des Drehrohrofens sowie
andere Instandhaltungsarbeiten meist mehrere Wochen dauernde, regelméaRige Stillstande fir
Wartungsarbeiten notwendig. Diese geplanten Stillstdnde finden grundsétzlich wahrend der
Wintermonate statt und kédnnen gleichzeitig fur eventuelle Wartungsarbeiten an der Biogasanlage
genutzt werden. Da der Wartungsaufwand fur die Fermenter selbst tendenziell eher gering ist und
das Anfahren und Abfahren eines stabilen biologischen Prozesses mit groRem Aufwand
verbunden ist (notwendiger Impfschlamm beim Anfahren, lange Dauer zur Ausbildung einer
stabilen Biozénose), stellt sich die Frage, ob eine vollstdndige Unterbrechung der
Biogasproduktion wahrend der Stillstandszeiten des Zementwerks Uberhaupt stattfinden sollte.
Eine andere Mdglichkeit ware, die Substratzugabe zu drosseln und so die Gasproduktion zu
senken. Gleichzeitig kdnnte ein Teil des Biogases in einem Gaskessel zur voribergehenden
Deckung des Ausfalls der Zementwerksabwérme thermisch verwertet und der andere Teil in
einem Gasspeicher zwischengelagert werden. Das wahrend der Stillstandszeit produzierte Biogas
kénnte dann nach Abschluss der Wartungsarbeiten im Rahmen der energie- und
brennstoffintensiven Aufheiz- bzw. Anfahrphase des Drehrohrofens genutzt werden.
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Logistik

Zementwerke kénnen auf ein bestehendes Logistiksystem und Ubernahmestationen fiir groke
Mengen an Fest- und Brennstoffen zuriickgreifen, weshalb die Anlieferung und Ubernahme von
Substraten fur die Biogasproduktion gut in die Logistikkette eines Zementwerks eingebunden
werden kann.

Akzeptanz in der Bevélkerung

Negativbeispiele flr Anlagen, die nicht nach dem Stand der Technik oder ohne Bedachtnahme
auf die Eigenheiten eines biologischen Prozesses betrieben wurden, sorgen im Biogasbereich in
jungster Zeit fir schlechte Presse und eine gewisse Sensibilisierung der Bevdlkerung, vor allem
der Nachbarn von Biogasanlagen. So haftet der Biogasproduktion der Makel an, fir
Geruchsbelastigungen und dadurch bedingte Verschlechterungen der Lebensqualitdt im
unmittelbaren Umfeld verantwortlich zu sein, ein Problem, welches bei ordnungsgemaflem
Betrieb der Anlage weitgehend verhindert werden kann. Da allerdings beim Betrieb einer
technischen Anlage Stdérungen und Situationen eintreten kénnen, in denen Emissionen in die
Umgebung unvermeidlich sind, stellt die Biogasproduktion an einem Zementstandort eine
mogliche Lésung dar, die Geruchsproblematik zu entschéarfen. Da die Biogasproduktion und der
Substratumschlag in  einem industriellen Umfeld stattfinden wirden, sind rechtliche
Fragestellungen (Mindestabstand zu Nachbarn, zuldssige Belastigungen durch Larm und
Emissionen) fur einen bestehenden Industriestandort leichter zu I6sen als fUr eine véllig neu zu
errichtende Anlage. Zudem werden Biogasanlagen aus Grinden der Wéarmenutzung oft nahe an
Siedlungsgebiete gebaut, wodruch Probleme vorprogrammiert sind. Die Kopplung an einen
bestehenden Industriestandort mit gewachsenen Strukturen kann zu einer erhéhten Akzeptanz in
der Bevoélkerung fuhren.
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Zur Erreichung der Zielvorgabe der EU-Richtlinie 2009/28/EC, nach welcher bis zum Jahr 2020
20 % des Energieverbrauchs durch erneuerbare Energien gedeckt werden sollen, ist der weitere
Ausbau erneuerbarer Energiequellen notwendig. Dieser Ausbau ist im Bereich Biogas in
Osterreich in den letzten Jahren allerdings aufgrund steigender Substratpreise und
verfahrensbedingter Nachteile bei der Gasverwertung stark zuriickgegangen. Da die Industrie
aber auf der stédndigen Suche nach Méglichkeiten zur Integration CO,-neutraler Technologien und
Brennstoffe in ihre Produktionsprozesse ist, kdnnen durch den Ansatz einer direkte Kopplung von
Biogasanlagen mit Anlagen der Baustoffindustrie, im Speziellen Zementwerken, ein
Anlagenverbund geschaffen werden, welcher durch die Nutzung von Synergieeffekten und
Stoffkreislaufen gegentber konventionellen Anlagen im Vorteil ist.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, durch theoretische und experimentelle Studien und Versuche
die Rahmenbedingungen dieser Kopplung von Biogasanlagen und Zementwerken zu schaffen,
wobei vor allem die Bereiche Biogas- und Abwarmenutzung im Anlagenverbund betrachtet
werden sollen. Zuséatzlich dazu soll die experimentelle und ékonomische Durchflhrbarkeit eines
neuartigen Verfahrens zur Gewinnung eines Entstickunsgmittels aus Garresten untersucht
werden. Den Abschluss bildet die Entwicklung eines an beliebige Industriestandorte anpassbaren
Berechnungsmodells (BioZem-Modell), welches auf Basis der angestellten technologischen
Betrachtungen eine ©&konomische und ©Okologische Beurteilung des Verbundsystems
Biogasanlage/Zementwerk ermdglichen soll.

Die Ergebnisse zeigen, dass der Einsatz von unaufbereitetem Rohbiogas als Ersatz fur fossile
Brennstoffe im Rahmen der Rohmehlkalzinierung eines Zementwerks ohne emissionsseitige
Einschrankungen méglich ist. Schwefelwasserstoff, Ammoniak und Siloxane werden ins Rohmehl
eingebunden bzw. sind im Vergleich zur Abgasmenge eines Zementwerks in derart geringen
Konzentrationen im Biogas vorhanden, dass keine negativen Auswirkungen auf die
Gesamtemissionen zu erwarten sind. Die Menge an einsetzbarem Biogas héngt weniger vom
Brennstoffbedarf des Zementwerks sondern vorwiegend von der produzierbaren Biogasmenge
aufgrund der lokal verfigbaren Substratkapazitaten ab.

Die kurzfristig nutzbaren Abwarmemengen durchschnittlicher Zementwerke (Restenergie in
Rohgas und Klinkerkuhlerabluft) decken ein Vielfaches des Energiebedarfs selbst von gréfieren
Biogasanlagen mit > 1MW elektrischer Leistung ab und sind daher ebenfalls als nicht limitierend
einzustufen. Generell lassen sich durch den Betrieb einer Biogasanlage im Verbund mit einem
Zementwerk deutlich héhere Gesamtwirkungsgrade und damit ein hdherer Nutzungsgrad der
theoretischen Rohbiogasenergie erreichen, als bei konventionellen Anlagen gleicher GréRe mit
Biogas-Verstromung oder Biomethanaufbereitung.

Die selektive Abtrennung von Ammonium aus der flissigen Garrestphase mittels Strippverfahren
zur Gewinnung eines Entstickungsmittels fir SCR/SNCR-Anlagen ist technisch durchfihrbar,
wobei durch Vorkonzentrierung von Ammonium Uber ein lonentauschersystem eine deutliche
Reduktion der Gesamtkosten des nachfolgenden Strippverfahrens erreicht werden kann.
Grundsatzlich kénnte das lonentauscher-Loop-Stripping aufgrund der bisherigen Ergebnisse auch

Seite 177 von 188



Zusammenfassung und Ausblick

als mdgliches Garrestentfrachtungsverfahren abseits des Anlagenverbunds Biogasanlage
/Zementwerk eingesetzt werden. Aufbauend auf den bisherigen Ergebnissen kénnte als nachster
Schritt die Prifung der Praxistauglichkeit des Verfahrens im Rahmen einer mobilen Kleinanlage
erfolgen.

Zur Beurteilung der Wirtschaftlichkeit des Anlagenverbunds wurde ein flexibles
Berechnungsmodell entwickelt (BioZem-Modell), welches eine standortspezifische Auslegung und
Modellierung des Verbundsystems erméglicht. Wie gezeigt werden konnte, hangt die
Umsetzbarkeit von vielen Einflussfaktoren ab, welche standigen Veradnderungen abhéngig von
lokalen (Substratpreise) aber auch internationalen Gegebenheiten (Erdgaspreis) unterliegen.
Mittels des BioZem-Modells ist es gelungen, ein flexibles, standortspezifisches Tool zu
entwickeln, welches in der Lage ist, in Abhéngigkeit dieser Verdnderungen eine Beurteilung der
Wirtschaftlichkeit einer kombinierten Biogasanlage im Vergleich zu konventionellen
Vergleichsanlagen durchzufthren.

Die Ergebnisse der Berechnungen zeigen, dass die Biogasproduktion in kombinierten Anlagen
bedingt durch den Wegfall von BHKW und Aufbereitungsaggregaten sowie einen hoéheren
Gesamtwirkungsgrad deutlich ékonomischer ist als in konventionellen Anlagen. Ab einer
Rohbiogasproduktion von etwa 125 Nm?h fallen die Kosten flur die Biogasbereitstellung sogar
unter den industriellen Erdgaspreis.

Zusammenfassend konnte sowohl die 6konomische wie auch die ékologische Sinnhaftigkeit der
raumlichen Kombination einer Biogasanlage mit einem Zementwerk nachgewiesen werden.
Dennoch stellt der vorgeschlagene Ansatz vor allem eine standortspezifische Lésung dar, deren
Umsetzbarkeit fallweise beurteilt werden muss. Die Zahl der Zementwerke in Osterreich ist mit
neun méglichen Anlagen allerdings relativ beschrankt. Das BioZem-Modell zeigt aber, dass, wenn
die Rahmenbedingungen passen, allein durch die Effekte der Rohbiogas- bzw. Abwarmenutzung
der wirtschaftliche Betrieb auch ohne garantierte Einspeisetarife abseits staatlicher Férderungen
moglich sein kann. Daher ist das Konzept eines Biogas-Verbundsystems auch fur andere
Anlagen der Bau- bzw Grundstoffindustrie (Feuerfestproduktion, Ziegel, Keramik, Kalk,
Metallerzeugung u.a.) denkbar, wodurch das Potential in Frage kommender Standorte erheblich
vergréRert wird.

Allein der Bau von fUnf neuen Biogasanlagen an passenden Industriestandorten mit einer
Rohbiogasproduktion von jeweils 500 Nm3/h (entspricht 1 MW elektrischer Leistung pro Anlage)
wirde in einem Anlagenverbundsystem zur Substitution von fossilen Brennstoffen in der Héhe
von rund 120 GWh/a und letztlich zu CO,-Einsparungen von Uber 18.000 t/a flhren. Im Vergleich
zu den gesamten CO,-Emissionen in Osterreich (rund 100 Mio t/a; Prognose fir 2012 [106])
gelingt dadurch zwar kein wesentlicher Beitrag zur Erreichung der Klimaziele, ein wirtschaftlicher
Anlagenbetrieb unabhéngig von staatlichen Férderungen tragt aber zur Starkung und Belebung
eines in den letzten Jahren stagnierenden Biogasmarktes in Osterreich bei. Letztlich kann damit
auch die Bereitschaft von Anlagenbetriebern der Grundstoff- und Primarindustrie in Biogas zu
investieren gesteigert werden, wodurch die Biogastechnologie aus dem kommunalen und
landwirtschaftlichen Bereich in den industriellen Sektor und damit auf eine neue Ebene gehoben
wird.
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Anhang

Anhang

Uberblick tber die Eingabe- und Ausgabeparameter des BioZem-Modells

veranderbare Eingabeparameter

Ausgabeparameter

Substratart und Substratmengen [kg/d]
Substratkosten, Transportkosten [€/]

Abbaurate der organischen Trockensubstanz [%]

Mittlere Biogasproduktion [Nm?3/h]
Methangehalt Rohbiogas [Vol.-%]
theoretischer Energiewert Rohbiogas [GWh/a]
Gérrestmenge [t/d] bzw. [m*/d]

Raumbelastung im Fermenter [kg 0TS/ m3*d]
mittlere Verweilzeit [d]

mittlere TS-Gehalt Fermenter [%]
Zuschlagsfaktor Fermentergasraum [-]
H/D-Verhaltnis Fermenter [-]

kritische FermentergréRe bis Teilung [m?]
Fermentertemperatur [°C]

mittlere Umgebungstemperatur [°C]

mittlere Substrattemperatur [°C]

k-Wert Fermenterwand [W/ m#*K]
Warmekapazitat Substratmischung [kJ/ kg*K]
Zuschlagsfaktor Warmebedarf [-]

Fermentervolumen Brutto [m?]
Fermentervolumen Netto [m?]
Warmebedarf Substratheizung [GWh/a]
Abwéarmeverluste Fermenter [G\Wh/a]
Warmebedarf Anlage [GWh/a]
Wirkungsgrade d. 3 Anlagenkonstellationen [%]

Klinkerproduktion Zementanlage [t/a]
verfigbare Abwarmemengen [GWh/a]

Abgasmenge [Nm?3/h]

errechneter Brennstoffeinsatz [GWh/a]

CO,-Emissionen Zementwerk [t/a]

CO,-Emissionen d. 3 Anlagenkonstellationen [t/a]

Wirkungsgrad Biomethannutzung [%]
elektrischer Wirkungsgrad BHKW [%]
Abwéarmenutzungsgrad BHKW [%]
Abwéarmeverkauf BGA - BHKW [ct/kWh]
Biomethanverkauf BGA- Biomethan [ct/kWWh]
Strompreis Industrie [ct/kWh]

Erdgaspreis Industrie [ct/kWh]
CO,-Zertifikate [€/a]

Art der Garrestverwertung [Verfahrensauswabhl]

div. Betriebmittelpreise (Schwefelsdure, Natronlauge,

Salzsdure, Harnstoff) [€/a] bzw. [€/]
Anlagenutzungsdauer [a]

Zinssatz [%]

Investitionskosten [€]

Betriebskosten [€/a]

Kapitalkosten [€/a]
Rohbiogasgestehungskosten [ct/kWWh]
Biomethangestehungskosten [ct/kWWh]
Stromgestehungskosten [ct/kWh]
Rendite [€/a]

Kapitalertrag [€/a]

Annuitat [€]

Interner Zinsfuld [%]

dynamsiche Amortisationsdauer []




Anhang

Detaillierte Ergebnisse der Beispielrechnung nach Kapitel 11.2 (Produktionskapazitat
Biogasanlage 250 Nm? Rohbiogas/h, Produktionskapazitat Zementwerk: 440.000 t Klinker /a)

Substratdefinition 1 2 3 4
Maissilage Speisereste Schweineglille | Flotatschlamm Summe
Substratmenge [kg FM/d] 26060 6515 6515 4343 43433
[t/a] 8687 2172 2172 1448 14478
Substratmix [%] 60.0 15.0 15.0 10.0 100.0
Biogasausbeute [Nm3/d] 4691 638 109 2060 7499
|[Methanausbeute [Nm?3/d] 2533 383 63 1123 4102
[Massenverlust anaerober Abbau [kg oTS/d] 7036 821 246 1454 9558
[Substratkosten [€/t FM] 20.0 -10.0 0.0 -15.0
Gasausbeute
Sicherheitsfaktor Gasproduktion 0.8][-1
Biogasausbeute 250.0|[Nm?3/h]
IMethankonzentration 54.7|[%]
Energieinhalt Methan 35.9|[MJ/m?]
Energieoutput Rohbiogas 35724 |[kWh/d]
11.91][GWh/a]
elektrischer Wirkungsgrad BHKW 35][%]
elektrische Leistung BHKW 521 |[kWe]

-
Fermenterauslegung

Raumbelastung 3.5][kg oTS / m3*d]
Dichte Substratmix 1000|[kg/m?]
Volumenstrom Substrat 140.3]|[m?/d]

o TS-Substratmix 75.7][kg oTS/m?]
Nettovolumen Fermenter 4163|[m?]

mittlere Verweilzeit 30][d]
Volumszuschlagsfaktor 1.2][-]
Bruttovolumen Fermenter 4995.4|[m?]

Eigenwirmebedarf Biogasanlage

Fermenterte mperatur 35][°C]
mittlere Substrattemperatur 15][°C]
Substrateintrittstemperatur Fermenter 45][°C]
mittlere Umgebungstemperatur 10][°C]
\Warmekapazitat Substratmix 4.2][kJ/kg K]
Energiebedarf Substratvorwdrmung 1.6][kWh/d]

1.56{[GWh/a]
H/D-Verhiltnis 0.5][-]
k-Wert Fermenterwand 1.5][W/m? K]
Fermenter 1
Durchmesser 22.8|[m]
Héhe 11.4{[m]
Fermenterfliche mit Abwarmeverlusten 1222][m?]
Abwarmeverluste Fermenter 385][kWh/d]

0.37|[GWh/a]
Sicherheitszuschlagsfaktor 1.2][-]
Summe Warmebedarf BGA 6074|[kWh/d]

2.28|[GWh/a]
Energiebilanz Biogasanlage 250 Nm?® Biogas/h = 521 kWel
theoretischer Energiewert Biogas 11.91 [GWh/a]
Stromproduktion BHKW 417 [GWh/a]
Abwarmeproduktion BHKW 5.36 [GWh/a]
BHKW Abwarmeverluste 2.38 [GWh/a]
Eigenstrombedarf 0.30 [GWHh/a]
Eigenwarmebedarf 2.02 [GWh/a]
Thermischer Energieoutput 3.33 [GWHh/a]
Stromoutput 3.87 [GWh/a]
Anlagenwirkungsgrad gesamt 60.5 [%]




Anhang

Energiebilanz Biogasanlage 250 Nm® Biogas/h Biomethanaufbereitung

theoretischer Energiewert Biogas
\Warme aus Schwachgasverwertung
Energiewert Restbiogas
Strombedarf Biogasaufbereitung
Eigenstrombedarf
Eigenwérmebedarf

Warmebedarf abzgl. Schwachgasenergie
Biomethaninput Heizkessel
Abwarme Heizkessel

gesamter Energieinput Anlage
nutzbarer Energieoutput Biomethan
Anlagenwirkungsgrad gesamt

T1.91 [GWh/a]
0.10 [GWhia]
11.81 [GWhia]
0.48 [GWHhia]
0.30 [GWha]
2.02 [GWhia]
1.93 [GWh/a]
2.27 [GWhia]
0.34 [GWhia]
12.68 [GWhia]
9.54 [GWhia]

75.2 [%]

Wirkungsgrad Biomethannutzung
produzierte Biomethanenergie
Abwarme Heizkessel dezentral

Anlagenwirkungsgrad inkl. dezentrale Gasnutzung

85 [%]

8.11 [GWhia]
1.43 [GWh/a]

4.0 [%]

Energiebilanz Biogasanlage 250 Nm® Biogas/h; kombinierte Anlage

theoretischer Energiewert Biogas
Gasverluste Lagerung/Transport

Energiewert Restbiogas
Eigenstrombedarf
Eigenwarmebedarf

gesamter Energieinput

nutzbarer Energieoutput Biomethan

T1.91 [GWh/a]
1.0 [%]
0.12 [GWh/a]
11.8 [GWh/a]
0.30 [GWh/a]
2.02 [GWh/a]
14.23 [GWha]
11.79 [GWh/a]

Anlagenwirkungsgrad gesamt 82.8 [%]
Zementwerk 440 000 t Klinker pro Jahr
thermischer Energiebedarf | 4456 [GWh/a]
[Brennstofimix
2010 - Osterreich nach Mauschitz Modellanlage
[GJ/a] [GWh/a] [%] [GWh/a]
Steinkohle 1699209 472.0 38.7 172.6
Braunkohle 1496081 415.6 34.1 152.0
Heizol extra leicht 12173 3.4 0.3 1.2
Heizdl leicht 0 0.0 0.0 0.0
Heizél schwer 329556 915 75 335
Erdgas 150338 41.8 3.4 15.27
Koks 689780 191.6 15.7 70.1
andere fossile Brennstoffe 10234 2.8 0.2 1.0
Gesamt fossile Brennstoeffe 4387371 1218.7 100.0 445.6
Sekundarbrennstoffeinsatz 7399346 2055.4
Gesamter Brennstoffeinsatz 11786717 3274.1 |
CO,-Emissionen [t/a) 2644270 291425
Einsatzrate Primarenergietrager [%] ] 59.3 ]
Theoretischer Energiewert Rohbiogas 11.79][GWh/a]
CO,-Zertifikatpreis 7|
Ersatzrate thermische Energie 2.65([%]
Ersatzrate fossile Energie 2.46|%
[Brennstoftersatz
CO, Einsparungen

[GWh/a] [g/kWh]=[t/GWh] [t/a] [%] [€/a]
Erdgas 11.79 250.0 2947 1.01 20631
Heizol schwer 0.00 328.7 0 0.00 0
Strombedarf kombinierte Anlage

[GWh/a] [g/kWh]=[t/GWh] [t/a] [%] [€/a]
Gesamtemissionen durch Strom 0.30 192.5 57 -0.02 676
|Gesamteinsparungen CO2 | 1179 | | 2890 | 0.99 20631
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Statische Investitionsrechnung

konv. BHKW kombinierte Anl. konv. Biomethan
Investitionskosten [€] 1869 759 1431 399 2673477
Betriebskosten [€/a] 457 475 352 420 460 004
Erlose [€/a] 713 884 567 921 846 336
gebundenes Kapital 934 879 715 699 1336 739
Kapitalkosten Abschreibungen [€/a] 124 651 95 427 178 232
Kapitalkosten kalk. Zinsen [€/a] 56093 42942 80204
Kapitalkosten gesamt [€/a] 180 743 138 369 258 436
Gesamtkosten [€/a] 638 218 490 789 718 440
Gewinn [€/a] 75666 77132 127896
Rendite [%] 14.1 16.8 15.6
I-Dynamische Investitionsrechnung
Kapitalertrag [€/a] 19573 34190 47692
Rentabilitat [€/a] 2.1 4.8 3.6
Investitionsunterschied [€/a] 803719 1242079 0
Rentabilitat korr. [€/a] 3.3 5.3 3.6
Cash-Flow [€/a] 200316 172559 306128
Amortisationsdauer [a] 9.3 8.3 8.7
Rentenbarwert [€] 620551 661599 1078680
Kapitalwert [€] 17435 154706 169964
Annuitatenfaktor [-] 0.1030 0.1030 0.1030
Annuitat [€] 1795 15929 17500
Kapitalendwert [€] 41784 370762 407328
Interner Zinsfuf3 [%] 6.2 8.2 7.3
dynamische Amortisationsdauer [a] 9.88 8.73 9.21




Anhang

Ergebnisse der Laborversuche zum lonentauscher-Loop-Stripping (Kapitel 10.3)

9 mg/!l Standard
0.9 mg/l Ausgangskanzentration Versuchsflasche
Durchfluss 300 [ml/min] VERSUCH (1)
09.07.2012 Versuchsdauer Konzentration delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung
Nr. min me/| [mg/1] [mg/l min] [mg] [mg/e]
1 0 93.16 1784.0 0
2 1 68.65 -24.51 -24.510 1311.2 1.89
3 4 61.96 -6.69 -2.230 1180.3 2.41
4 7 60.21 -1.75 -0.583 1144.0 2.56
5 11 54.47 -5.74 -1.435 1032.2 3.01
6 16 50.45 -4.02 -0.804 953.5 3.32
7 20 48.87 -1.58 -0.395 921.2 3.45
8 25 46.62 -2.25 -0.450 876.5 3.63
9 30 43.53 -3.09 -0.618 816.2 3.87
10 40 41.33 -2.2 -0.220 772.9 4.04
11 52 38.39 -2.94 -0.245 716.0 4.27
12 62 35.71 -2.68 -0.268 664.2 4.48
13 80 33.74 -1.97 -0.108 625.9 4.63
14 100 30.58 -3.16 -0.158 565.7 4.87
15 120 27.88 -2.7 -0.135 514.4 5.08
16 150 25.04 -2.84 -0.085 460.7 5.29
17 1115 17.01 -8.03 -0.008 3121 5.89
Durchfluss 500 [ml/min] 500 ml/min; 3% H,S0, VERSUCH {2]
10.07.2012 Versuchsdauer ‘Konzentration delta Konz.  Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung
Nr. min me/| [mg/1] [mg/l min] [mg] [mg/e]
1 0 0 94.75 . 14118 0
2 3 6 65.15 -29.6 9.867 964.2 1.79
3 7 10 59.17 -5.98 -1.485 872.8 2.16
4 12 15 52.86 -6.31 -1.262 777.0 2.54
5 17 20 48.12 -4.74 -0.948 705.0 2.83
6 22 25 46.11 -2.01 -0.402 673.2 2.95
7 27 30 44,91 -1.2 -0.240 653.4 3.03
8 37 40 41.79 -3.12 -0.312 606.0 3.22
9 47 50 39.42 -2.37 -0.237 569.6 3.37
10 59 62 37.81 -1.61 -0.134 544.5 3.47
11 77 80 33.98 -3.83 -0.213 487.6 3.70
12 86 89 32.24 -1.74 -0.193 461.0 3.80
13 86 89 0.203 - 2.02 3.80
14 91 94 21.06 208.5 - 2.98
15 96 99 25.65 4.59 0.918 252.7 2.80
16 101 104 29.05 3.4 0.680 284.7 2.67
17 106 109 30.42 1.37 0.274| 296.6 2.62
18 111 114 30.58 0.16 0.032 296.6 2.62
19 116 119 31.56 0.98 0.196| 304.6 2.59
20 121 124 4518 45.2
21 126 129 1 100

Lésungskonz,
[%]
100.0
73.7
66.5
64.6
58.5
54.2
525
50.0
46.7
44.4
41.2
38.3
36.2
32.8
29.9
26.9
18.3

100.0
68.8
62.4
55.8
50.8
48.7
47.4
44.1
41.6
39.9
359
34.0

0.0
222
27.1
307
321
323
333

Bilanz

Bilanz

Bilanz

w

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Prabe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Lésung 2
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absalut
Aufnahmemenge spezifisch

Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absalut
Aufnahmemenge spezifisch

[min Stoppuhr Verzégerung]

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktar Prabe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Lésung 2
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absalut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Prabe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Lésung 2
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absalut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

250 [g]

10 [+
940 [ml]
980 [ml]
1920 [ml]
1784.0 [mg]
1855 [ml]
625.9 [mg]

1158.1 [mg]
4.63 [mg/g]

1835 [ml]
312.1 [mg]

1471.9 [mg]
5.89 [mg/g]

250 [g]

10 [+
990 [ml]
500 [ml]
1490 [ml]
1411.8 [mg]
1430 [ml]
461.0 [mg]

950.7 [mg]
3.80 [mg/e]

250 [g]
10 [1]
1000 [ml]

0 [ml]
1000 [ml]
2.0 [mg]
965 [ml]
304.6 [mg]

-302.5 [mg]
-1.21 [mg/gl

2.59 [mg/g]
31.8 [%]
648.2 [mg]

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t = 80 min

Zeitpunkt t=1115 min

Zeitpunkt t = 0 min

Zeitpunkt t = 86 min

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t =30 min
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13.07.2012 VERSUCH (3)
gewahlt wird 10% H2504 und 60°C fUr Regeneration 400 ml/min; 10%H2S04 60°C
Versuchsdauer Konzentration delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zec-Beladung Losungskonz. Bilanz Einwaage Zeolith 250 [g]
Nr. min mg/ [mg/1] [mg/! min] [mg] [mg/g] [%] Verdnnungsfaktor Probe 10 [-]
0 0 100 1898.0 0.00 100 Zugabe Losung 1 908 [ml]
1 1 78.92 -21.08 -21.080 1484.0 1.62 78.92 Zugabe Losung 2 980 [ml]
2 5 62.27 -16.65 -4.163 1175.7 2.89 62.27 Standardkonzentration 1000 [mg/1]
3 10 57.79 -4.48 -0.896 1088.2 3.24 57.79 Lésungsmenge 1888 [ml] Zeitpunkt t = 0 min
4 20 52.14 5.65 -0.565 979.2 3.68 52.14 NH4+-Menge 1898.0 [mg]
5 30 48.53 -3.61 -0.361 909.0 3.96 48.53 Lésungsmenge 1853 [ml] Zeitpunkt t = 90 min
6 45 44.48 -4.05 0.270 830.9 4.27 44.48 NH4+-Menge 651.7 [mg]
7 60 40.94 -3.54 -0.236 762.7 4.54 40.94
8 75 38.64 -2.3 -0.153 717.9 4.72 38.64 Aufnahmemenge absolut 1246.3 [mg]
g 90 35.17 -3.47 -0.231 651.7 4.99 35.17 Aufnahmemenge spezifisch 4.99 [mg/g]
10 95 4.864 - | 48.6 4.99 4.864
11 (0] 95 (0] 0.0 4.99 0 Bilanz Einwaage Zeolith 250 [g]
12 1 96 33.37 33.37 33.370| 3304 3.66 33.37 Verd(innungsfaktor Probe 10 [-]
13 5 100 38 4.63 1.158! 3743 3.49 38 Zugabe Losung 1 NaCl 980 [ml]
14 10 105 46.96 8.96 1.792 460.2 3.14 46.96 Zugabe Lésung 2 0 [ml]
15 15 110 54.23 7.27 1.454 528.7 2.87 54.23 Standardkonzentration 0 [mg/l]
16 20 115 55.77 1.54 0.308! 541.0 2.82 55.77 Lésungsmenge 980 [ml] Zeitpunkt t = 85 min
17 30 125 57 1.23 0.123 550.1 2.78 57 NH4+-Menge 0.0 [mg]
18 41 136 59.91 291 0.265| 575.1 2.68 59.91 Lésungsmenge 945 [ml] Zeitpunkt t = 155 min
19 50 145 59.21 -0.7 -0.078! 565.5 2.72 59.21 NH4+-Menge 568.2 [mg]
20 60 155 60.13 0.92 0.092 571.2 2.70 60.13
21 61 156 4.527 45.3 Aufnahmemenge absolut -568.2 [mg]
22 62 157 0.145 15 Aufnahmemenge spezifisch -2.27 [mg/g]
Beladungsdelta: 2.71 [mg/g]
Regenerationsrate: 45.6 [%]

Restmenge NH4+ 678.1 [mg]
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11.07.2012 VERSUCH {4)

1830 [ml Losung fur Beladung]
enthalten 1.83 [g NH4+]
MM NH4+ 18.04 [g/mol]
0.101441 [mol NH4+]

Verhdltnis 1: 1000
101.4 [mol Na+]
MM Na 22.99 [g/mol]
MM NacCl 58.44 [g/mol]
g Na bendtigt 2332.1 [g Na+]
g Nacl 5928.2 [g NaCl] zuviel
gewdhlt wird 100 g/| NaCl Lésung fur Regeneration 400 ml/min; 100 g/I NacCl
11.07.2012 Versuchsdauer Konzentration  delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung
Nr. min mg/| [mg/ll [mg/imin]  [mg] [mg/gl
1 Q 100 1830.0
2 1 91.78 -8.22 -8.220 1675.0
3 5 75.31 -16.47 -4.118 1370.6
4 10 58.76 -16.55 -3.310 1066.5
5 20 53.29 -5.47 -0.547 964.5
6 3a 48.02 -5.27 -0.527 866.8
7 45 42.83 -5.19 -0.346 770.9
8 60 38.44 -4.39 -0.293 690.0
9 75 37.1 -1.34 -0.089 664.1
10 aaa 34.36 -2.74 -0.183 613.3
11 91 4.872 48.7
12 95 0.38 3.6
13 1 96 37.98 37.6 37.600 360.8
14 5 100 45.5 7.52 1.880 430.0
15 10 105 53.21 7.71 1.542 500.2
16 15 110 59.53 6.32 1.264 556.6
17 20 115 61 1.47 0.294 567.3
18 30 125 66.37 5.37 0.537 613.9
19 40 135 66.27 -0.1 -0.010 609.7
20 50 145 66.41 0.14 0.014 607.7
21 60 155 66.84 043 0.043 608.2
22 61 156 7.583 75.8
23 62 157 1.07 10.7




U wN OO RSN NN R OO0 R ND

Lsungskonz.
[%]

100.0
91.8
75.3
58.8
53.3
48.0
42.8
38.4
371
34.4

49

0.4
38.0
45.5
53.2
59.5
61.0
66.4
66.3
66.4
66.8

Bilanz

Bilanz

Einwaage Zeolith
Verdiinnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Lésung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
VerdlUnnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1 Nacl
Zugabe Lésung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

250 [g]

10 [
990 [ml]
840 [ml]

1000 [mg/1]
1830 [ml]
1830.0 [mg]

1785 [ml]

613.3 [mg]

1216.7 [mg]
4.87 [mg/gl

250 [g]
10 [1]
950 [ml]

a [ml]
0.38 [mg/l]
950 [ml]
3.6 [mg]
910 [ml]

608.2 [mg]

-604.6 [mg]
-2.42 [mg/g]

2.45 [mg/g]
49.7 [%)
612.0 [mg]

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t = 90 min

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t = 90 min

Restbeladung vor Versuch am 12.07.




Anhang

12.07.2012

Zeclithbett aus (4) - regeneriert mit 100 g/l NaCl
gewdhlt wird 150 g/l NaCl Lésung fir Regeneration

11.07.2012
Nr,
0
1
2
3
4
5
6
7
8
9
10
11
12 0
13
14 5
15 10
16 15
17 20
18 30
19 40
20 50
21 60
22 61
23 62

10
20
30
40
50
60
75
90
95
95
96
100
105
110
115
125
135
145
155
156
157

Konzentration
mg/

101.3
85.77
62.67
53.59
42.34
37.22
34.18
31.34
30.08
27.7
26.74
2.586
0]
69.1
80.37
91.37
100.2
105.2
109.6
112.8
113.3
113.3
11.33
1.33

VERSUCH (4A)

400 ml/min; 150 g/l NaCl

delta Konz.

[mg/l

-15.53
-23.1
-9.08

-11.25
-5.12
-3.04
-2.84
-1.26
-2.38
-0.96

69.1
11.27
11
8.83

4.4
3.2
0.5

Geschw.
[mg/l min]

-15.530
-5.775
-1.816
-1.125
-0.512
-0.304
-0.284
-0.126
-0.159
-0.064

69.100
2.818
2.200
1.766
1.000
0.440
0.320
0.050
0.000

NH4-Menge
[mg]

18%4.3
1599.6
1165.7
994.1
783.3
686.7
628.9
575.1
550.5
505.5
486.7
25.9
0.0
556.3
643.0
726.4
791.6
825.8
854.9
874.2
872.4
866.7
113.3
13.3

Zec-Beladung
[mg/g]
2.45
3.63
5.36
6.05
6.89
7.28
7.51
7.73
7.82
8.00
8.08
8.08
8.08
5.85
5.51
5.17
491
478
4.66
458
4.59
4.61

Lésungskonz.
[%]

100.0
84.7
61.9
52.9
41.8
36.7
33.7
30.9
29.7
27.3
26.4

2.6
0.0
68.2
79.3
S0.2
98.9

103.8

108.2

111.4

111.8

111.8

Bilanz

Bilanz

Einwaage Zeolith
VerdUnnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Lésung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
VerdUnnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1 NaCl
Zugabe Lésung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

250 [g]
10 [
990 [ml]
880 [ml]
1000 [mg/1]
1870 [ml]
1894.3 [mg]
1820 [ml]
486.7 [mg]

1407.6 [mg]
8.08 [mg/s]

250 [g]
10 [
810 [ml]

0 [ml]

0 [mg/l]
810 [ml]
0.0 [mg]
765 [ml]
866.7 [mg]

-866.7 [mg]
-3.47 [mg/g]

4.61 [mg/g]
42.9 [%]
1152.9 [mg]

Zeitpunkt t = 0 min

Zeitpunkt t = 80 min

Zeitpunkt t = 85 min

Zeitpunkt t = 155 min




Anhang

14.07.2012

VERSUCH (5)

gewihlt wird 100 g/l NaCl als Vorbehandlung (20 min) und 100 g/l NaCl fir Regeneration

400 ml/min; 100 g/l NaCl 2-stufig

11.07.2012 Versuchsdauer Konzentration delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung
Nr. min mg/! [mg/1] [mg/l min] [mg] [mg/gl
a a 100 1940.0 0.00
1 1 853 -14.7 -14.700 1650.6 0.83
2 5 64.73 -20.57 -5.143 1249.3 1.97
3 10 54.02 -10.71 -2.142 1039.9 2.57
4 20 42.63 -11.39 -1.139 818.5 3.20
5 30 36.47 -6.16 -0.616 £98.4 3.55
& 45 29.93 -6.54 -0.436 571.7 391
7 &0 26.78 -3.15 -0.210 510.2 4.09
8 &0 100 1920.0 4.09
9 1 61 85.77 -14.23 -14.230 1659.6 4.83
10 5 &5 77.8 -7.97 -1.993 1501.5 5.28
11 10 70 73.67 -4.13 -0.826 1418.1 5.52
12 22 82 £65.84 -7.83 -0.653 1264.1 5.96
13 30 90 £60.74 5.1 -0.638 1163.2 6.25
14 45 105 54.96 -5.78 -0.385 1049.7 6.57
15 &0 120 55.49 0.53 0.035 1057.1 6.55
16 0 120 7.062 70.6
17 0 120 0.163 14 6.55
18 1 121 91.61 91.447 91.447 774.1 4.34
19 5 125 99.92 8.31 2.078 8393 4.16
20 10 130 119.6 19.68 3.936 998.7 3.70
21 20 140 133.8 14.2 1.420 1110.5 3.38
22 30 150 143.5 9.7 0.970 11839 3.17
23 40 160 147.8 4.3 0.430 1212.0 3.09
24 50 170 147 0.8 -0.080 1198.1 3.13
25 60 180 143.2 -3.8 -0.380 1159.9 3.24
26 61 181 17.79 143.2
27 62 182 2.211 17.7

Ldsungskonz.

[%]

100
853
64.73
54.02
42.63
36.47
29.93
26.78
100
85.77
77.8
73.67
£65.84
60.74
54.96
55.49
7.062
0.163
91.61
99.92
119.6
133.8
143.5
147.8
147
143.2

Bilanz

Bilanz

Bilanz

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1

Zugabe LGsung 2
Standardkonzentration
Ldsungsmenge
NH4+-Menge
Ldsungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1 NaCl
Zugabe LGsung 2
Standardkonzentration
Ldsungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge ahsolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1 NaCl
Zugabe LGsung 2
Standardkonzentration
Ldsungsmenge
NH4+-Menge
Ldsungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge ahsolut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

350 [g]
10 [
950 [ml]
990 [ml]
1000 [mg/1]
1940 [ml]
1940.0 [mg]
1905 [ml]
510.2 [mg]

1429.8 [mg]
4.09 [mg/g]

350 [g]
10 [
1000 [ml]
920 [ml]
1000 [mg/1]
1920 [ml]
1920.0 [mg]
1885 [ml]
1046.0 [mg]

874.0 [mg]
6.58 [mg/g]

350 [g]
10 [
850 [ml]

0 [ml]
0.163 [mg/l]
850 [ml]

1.4 [mg]
810 [ml]
1159.9 [mg]

-1158.5 [mg]
-3.31 [mg/g]

3.27 [mg/gl
50.3 [%]
1145.3 [mg]

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t = 90 min

Zeitpunkt t = 95 min

Zeitpunkt t = 155 min

Zeitpunkt t = 95 min

Zeitpunkt t = 155 min




Anhang

18.07.

VERSUCH {6)

gewihlt wird 3 N g/l NaCl (pH= 4,7 mit HCl) als Vorbehandlung {120 min) und 3 N NaCl fiir Regeneration (120 min)

Kalibration ISE fur NaCl-Regenerationsl&sung durchgefihrt

400 ml/min; 3N NaCl 2-stufig

11.07.2012 Konzentration delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung Ldsungskonz.
Nr, [mg/l min]

a a 100 1832.0 0.00 100
1 1 77.81 -22.189 -22.190 1421.6 1.17 77.81
2 5 53.48 -24.33 -6.083 974.4 2.45 53.48
3 10 41.03 -12.45 -2.490 745.5 3.10 41.03
4 15 35.49 -5.54 -1.108 643.1 3.40 35.49
5 20 31.74 -3.75 -0.750 5735 3.60 31.74
& 30 26.09 -5.65 -0.565 470.1 3.89 26.09
7 45 21.02 -5.07 -0.338 377.7 4.16 21.02
8 &0 17.82 3.2 -0.213 319.3 4.32 17.82
9 75 15.86 -1.96 -0.131 283.4 4.42 15.86
10 90 15.82 -0.04 -0.003 281.9 4.43 15.82
90 100 1845.0 4.43 100

11 1 91 82.42 -17.58 -17.580 1516.5 5.37 82.42
12 5 95 £65.31 -17.11 -4.278 1198.4 6.28 65.31
13 10 100 £60.46 -4.85 -0.970 1106.4 6.54 60.46
14 15 105 52.8 -7.66 -1.532 963.6 6.95 52.8
15 20 110 50.74 -2.06 -0.412 9235 7.06 50.74
16 30 120 46.42 -4.32 -0.432 842.5 7.29 46.42
17 45 135 42.69 -3.73 -0.249 772.7 7.49 42.69
18 &0 150 38.51 -4.18 -0.279 £695.1 7.71 38,51
19 80 170 34.18 -4.33 -0.217 615.2 7.94 34.18
20 90 180 34.48 0.3 0.030 £618.9 7.93 34.48
21 90 180 4.41 39.0 7.2 4.41
22 90 180 0.669 59 7.8 0.669
23 0 180 0 0.0 7.93 0
24 1 181 86.51 86.51 86.510 782.9 5.70 86.51
25 5 185 107.2 20.69 5.173 964.8 5.18 107.2
26 10 190 123.2 16 3.200 1102.6 4.78 123.2
27 15 195 138.5 15.3 3.060 1232.7 4.41 138.5
28 20 200 143.3 4.8 0.960 1268.2 4.31 143.3
29 30 210 152.1 8.8 0.880 13385 4.11 152.1
30 45 225 156.7 4.6 0.307 1371.1 4.01 156.7
31 60 240 148.7 -8 -0.533 1293.7 4.24 148.7
32 75 255 145.7 -3 -0.200 1260.3 4.33 145.7
33 90 270 146.7 1 0.067 1261.6 4.33 146.7
34 105 285 149.4 2.7 0.180 1277.4 4.28 149.4
35 120 300 148.5 0.9 -0.060 1262.3 4.33 148.5

Bilanz

Bilanz

Bilanz

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1

Zugabe Losung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lsungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge ahsolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1

Zugabe Losung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lsungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge ahsolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdiinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1 NaCl
Zugabe Lsung 2
Standardkonzentration
Lsungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge ahsolut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

350 [g]
10 []
970 [ml]
862 [ml]
1000 [mg/1]
1832 [ml]
1832.0 [mg]
1782 [ml]
281.9 [mg]

1550.1 [mg]
4.43 [mg/g]

350 [g]
10 []
970 [ml]
875 [ml]
1000 [mg/1]
1845 [ml]
1845.0 [mg]
1795 [ml]
618.9 [mg]

1226.1 [mg]
7.93 [mg/g]

350 [g]
10 []
910 [ml]

0 [ml]

0 [mg/l]
910 [ml]
0.0 [mg]
850 [ml]
1262.3 [mg]

-1262.3 [mg]
-3.61 [mg/gl

4.33 [mg/g]
45.5 [%]
1513.9 [mg]

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t = 90 min

Zeitpunkt t = 95 min

Zeitpunkt t = 155 min

Zeitpunkt t = 95 min

Zeitpunkt t = 155 min




Anhang

04.08.2012

hohe Beladung mit 3000 mg/I; Vorbehandlung 150 g/l NaCl {pH=11 mit NaOH) 60 min; Regeneration gekoppelt mit Strippung, FTIR Gasanalytik

VERSUCH (7)

400 ml/min; 150 g/l NaCl (pH=11); Strippung
400 ml/min; 150 g/l NaCl (pH=11); Strippung kumuliert

Versuchsdauer Konzentration delta Konz. Geschw. NH4-Menge Zeo-Beladung L&sungskonz.

Nr. min mg/| [mg/1] [mg/I min] [mg] [mg/gl [%]
o] o] 288.4 4585.6 0.00 100.00
1 5 200.2 -88.2 -17.640 3173.2 4.04 69.42
2 10 174.9 -25.3 -5.060 2763.4 521 60.64
3 20 154.9 -20 -2.000 2439.7 6.13 53.71
4 3a 137 -17.9 -1.790 2150.9 6.86 47.50
5 45 121.4 -15.6 -1.040 1889.9 7.67 42.09
6 60 113.1 -83 -0.553 1764.4 8.06 39.22
7 60 10.41 104.1 8.06 3.61
8 0 60 0 a.0 8.06 0.00
© E] 65 59.24 59.24 11.848 867.9 5.58 20.54
10 10 70 69.38 10.14 2.028 1012.8 5.17 24.06
11 20 80 88.55 19.17 1.917 1288.4 4.38 30.70
12 30 90 88.42 -0.13 -0.013 1282.1 4.40 30.66
13 45 105 89.39 0.97 0.065 1291.7 4.37 31.00
14 60 120 91.88 2.49 0.166 1323.1 4.28 31.86
15 90 150 88.25 -3.63 -0.121 1266.4 4.44 30.60
8A 60 0 a.0 0.00 0.00
9A 65 0 0 0.000 a.0 a.00 a.00
10A 70 150.23 150.23 30.046 75.1 -0.21 1.64
11A 80 360.36 210.13 21.013 180.2 -0.51 3.83
12A 90 610.26 249.9 24.990 305.1 -0.87 6.65
13A 105 899.52 289.26 19.284 448.8 -1.28 9.81
14A 120 967.4 67.88 4.525 483.7 -1.38 10.55
15A 150 1126.3 158.9 5.297 563.2 -1.61 12.28

<umuliert

8 kum 60 0.0 59.24 11.848 a.0 8.06 a.0
9 kum 65 59.24 160.37 32.074 867.9 5.58 440.5
10 kum 70 74.52 229.3 22.93 1088.1 4.85 5523
11 kum 80 100.93 249.77 24.977 1468.6 3.86 745.5
12 kum 90 109.46 290.23 19.349 1587.2 3.53 805.7
13 kum 105 120.52 70.37 4.691 1741.4 3.08 884.0
14 kum 120 125.47 155.27 5.176 1806.8 2.80 917.1
15 kum 150 127.49 0 0 1828.5 2.83 928.7

Bilanz

Bilanz

Einwaage Zeolith
Verdlnnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1

Zugabe Ldsung 2
Standardkonzentration
L&sungsmenge
NH4+-Menge
L&sungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdlnnungsfaktor Probe
Zugabe Lésung 1 NaCl
Zugabe Ldsung 2
Standardkonzentration
L&sungsmenge
0.0 NH4+-Menge
5.2 Lésungsmenge
12.5 NH4+-Menge
21.2
31.2 Aufnahmemenge absolut
33.5 Aufnahmemenge spezifisch
39.1
Beladungsdelta:
0.0 Regenerationsrate:
15.3
19.2 Regeneration Strippungsldsung
25.8 Lésungsmenge
27.9 H2S04-Vorlage
30.7
31.8 kumuliert
32.2 Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

350 [g]
10 [-]
1000 [ml]
590 [ml]
3000 [mg/l]
1590 [ml]
4585.6 [mg]
1560 [ml]
1764.4 [mg]

2821.2 [mg]
8.06 [mg/gl

350 [g]
10 [-]
1000 [ml]
470 [ml]

0 [mg/l]
1470 [ml]
0.0 [mg]
1435 [ml]
1266.4 [mg]

-1266.4 [mg]
-3.62 [mg/gl

4.44 [mg/g]
44.9 [%]

500 [ml]
5 [%]

1829.5
2.83 [mg/g]
64.8 [%]
991.7 [mg]

Zeitpunkt t =0 min

Zeitpunkt t =90 min

1764.4

Zeitpunkt t=95 min

Zeitpunkt t =155 min

wenn Strippung miteingerechnet




Anhang

01.10.2012

VERSUCH (8)

reale Garrestproben aus Knittelfeld Klaranlage (Filtrat nach Schneckenzentrifuge), genommen am 01.10.2012, 08:00 vor Ort
gewahlt wird 3 N NaCl, ohne pH-Verdnderung, 90 mindtige Vorbehandlung
400 ml/min; 3 N NaCl; Garrest

W oo ~NOU R WN LD

NONNNNE 2 PR R R e e e
B WNPE DWLOKNOURWNRLD

10
15
20
30
40
50
60
61
62

Versuchsdauer
min
0

10
15
20
30
40
50
60
70
80
S0
95
96
100
105
110
115
125
135
145
55
151
152

Konzentration
mg/

116.5
97.77
73.85
60.63
54.52
48.96
42.99
38.02
34.43
32.07
30.46
28.66
27.23

0]
22.36
41.25
52.87
61.98
68.14
75.45
79.68
83.66
85.32
4.527
0.145

delta Konz.
[mg/1]

-18.73
-23.92
-13.22
-6.11
-5.56
-5.97
-4.97
-3.59
-2.36
-1.61
-1.8
-1.43

22.36
18.89
11.62
9.11
6.16
7.31
4.23
3.98
1.66

Geschw.
[mg/1 min]

-18.730
-5.980
-2.644
-1.222
-1.112
-0.597
-0.497
-0.359
-0.236
-0.161
-0.180
-0.143

22.360
4.723
2.324
1.822
1.232
0.731
0.423
0.398
0.166

NH4-Menge
[mg]

2120.3
1774.5
1336.7
1094.4
981.4
878.8
769.5
678.7
612.9
569.2
539.1
505.8
479.2
0.0
219.1
402.2
512.8
598.1
654.1
7205
757.0
7%0.6
802.0
45.3
1.5

Zeo-Beladung
[mg/g]
0.00
0.99
2.24
2.93
3.25
3.55
3.86
4,12
4,31
4.43
4.52
4,61
4.69
4,69
4.06
3.54
3.22
2.98
2.82
2.63
2.53
2.43
2.40

Losungskonz. Bilanz
[%]

100.00
83.92
63.39
52.04
46.80
42.03
36.90
32.64
29.55
27.53
26.15
24.60
23.37

0
19.19
35.41
45.38
53.20
58.49
64.76
68.39
71.81
73.24

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1

Zugabe LGsung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Einwaage Zeolith
Verdinnungsfaktor Probe
Zugabe Losung 1 NaCl
Zugabe Losung 2
Standardkonzentration
Lésungsmenge
NH4+-Menge
Lésungsmenge
NH4+-Menge

Aufnahmemenge absolut
Aufnahmemenge spezifisch

Beladungsdelta:
Regenerationsrate:
Restmenge NH4+

350 [g]
10 [-]
1000 [ml]
820 [ml]
1000 [mg/l]
1820 [ml]
2120.3 [mg]
1760 [ml]
479.2 [mg]

1641.1 [mg]
4.69 [mg/g]

350 [g]
10 [-]
990 [ml]
0 [ml]
0 [mg/1]
990 [ml]
0.0 [mg]
940 [ml]
802.0 [mg]

-802.0 [mg]
-2.29 [mg/g]

2.40 [mg/g]
48.9 [%]
839.0 [mg]

Zeitpunkt t = 0 min

Zeitpunkt t = 90 min

Zeitpunkt t = 95 min

Zeitpunkt t =155 min




