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Zusammenfassung

Im Projekt OXERAM wurden verschiedene Technologien im Hinblick auf die Anforderun-
gen an die 4. Reinigungsstufe, vor allem Phosphorentfernung, in Pilot- und Laborversu-
chen untersucht. Ferner wurden die Leistungsfahigkeit der Verfahren sowohl durch eine
Okobilanz als auch eine Kostenrechnung bewertet.

Der vorliegende Bericht fasst diese Ergebnisse aus den Jahren 2010 bis 2013 zusam-
men. Die Vorgehensweise und eine ausflhrliche Ergebnisdiskussion sind in den Kapi-
teln 2 — 6 beschrieben. Die Detailberichte in englischer Sprache stehen im Internet zur
Verflgung: http://www.kompetenz-wasser.de/OXERAM

Arbeitspaket 2 — Pilotversuche Membranfiltration

e Die Gesamtphosphorkonzentration im Filtrat liegt weit unter 50 pg/L (Mit-
telwert 24 ug/L).

e Die CSB-Fracht kann durch die Membranfiltration um ca. 33 % reduziert
werden.

e Eine Ausbeute von 95 % ist mit einer Flachenbelastung von 75 L/(m°h) zu
erreichen (8 mg Fe/L bzw. 3,81 mg Al/L), wodurch nur eine Filtrationsstufe
bendtigt wird.

e Fir den Einsatz in der 4. Reinigungsstufe am Standort Ruhleben werden
Hohlfasermodule mit einem Kapillardurchmesser von 1,5 mm empfohlen.

e Eine Kombination von Ozon und PES Ultrafiltrationsmembranen fuhrt zu
keiner Steigerung der Filtrationsleistung.

e Durch die Kombination von Ozon und keramischer Mikrofiltration kann der
,Sustainable Flux® erhéht werden.

e Eine mittlere Ozondosis von 7,2 — 9 mg Os/L (0,6 — 0,8 mg Os/mg DOC) ist
dafur ausreichend.

e Die zu erwartende Einsparung an Membranflache fur die Kombination von
Ozonung und Keramikmembran reicht am Standort Ruhleben nicht aus, um
wirtschaftlich konkurrenzféhig gegenuber der organischen Membran zu
sein.

Arbeitspaket 3: Online Uberwachung von Flockung und Foulingindikato-

ren

e Wasserinhaltsstoffe, die fur das Fouling verantwortlich sind, haben Molekullgré-
Ben im Bereich der Membranporen

e Bei Kombination von Ozonung und Flockung ergibt sich ein Optimum der Kollo-
idanzahlverringerung bei 0,5 - 0,6 mg Os/mg DOC

e Der Gesamtfoulingwiderstand der untersuchten Utrafiltrationsmembran korreliert
stark mit dem Kolloidgehalt in den GrdBenklassen 50 — 100 nm bzw. 100 -
200 nm

e Das irreversible Fouling stieg durch eine vorherige Ozonung im Vergleich zur al-
leinigen Flockung an.

e Die Verbindungen, die das irreversible Fouling verursachen, konnten mit der Na-
noparticle Tracking Analyse nicht erfasst werden.

e Durch Einsatz der Partikelzdhlung kann die Flockung vor einer Mikrosiebung op-
timiert werden, wodurch die Spiilfrequenz sinkt und die Filtratqualitat steigt.




Arbeitspaket 4 — Laborversuche Membranfiltration

Hohe Relevanz von geldsten organischen Makromolekllen und organi-
schen Kolloiden (Biopolymere) beim Foulingprozess in der Niederdruck-
membranfiltration konnte bestatigt werden.

Mit einer Flockung kdnnen bis zu 50% der Biopolymere aus dem Klaranla-
genablauf entfernt werden.

Transformation der Biopolymere bei der Ozonung vorrangig in Stoffe kleiner
50 nm.

Ein Messmethode zur Bestimmung von Bromat mit einer Bestimmungs-
grenze von 0,5 pg/L konnte erfolgreich an der TU Berlin etabliert werden.
Laborexperimente und das Monitoring der Pilotanlagen zeigen eine erhdhte
Bildung von Bromat (Konzentrationen > 10 ug/L) erst ab spezifischen
Ozonzehrungen Z > 0,8 mg Os/mg DOC,.

Die Bildung von NDMA bei der Ozonung von Kléaranlagenablauf aus Ruhle-
ben kann als sehr gering eingestuft werden.

Arbeitspaket 5 — Mikrosiebung

PACI als Flockungsmittel fihrt zu einer besseren Filtratqualitat als FeCl; fur die
Parameter Gesamt-Phosphor, Suspendierte Stoffe, Transmission und Restgehalt
an Flockungsmittel.

Mit PACI kann bei konstantem Durchfluss das gewiinschte TP-Ziel von

< 80 pg/L mit einer Dosierung 0,072 mmol/L erreicht werden.

Anionisches FHM reduziert die Filtrationskapazitat drastisch, daher werden fr
die vorliegende Anwendung kationische FHM empfohlen.

Durch Optimierung der Flockung konnte der Bedarf an FHM von 1,5 bis

2,0 mg/L auf im Mittel 0,6 mg/L gesenkt werden.

Trotz verringerter Fluenz von 730 J/m? (37 Wh/m?) war eine weitestgehende Ver-
ringerung der Indikatororganismen und Coliphagen stets sichergestellt.

E.Coli und Enterokokken lagen stets unterhalb von 100 MPN/100 mL vor
(Analysenanzahl n = 30)

Arbeitspaket 6: Okobilanzen und Kostenrechnung

Die betrachteten Verfahren kdnnen die bestehende Phosphorfracht (28,2 t P/a)
des Klarwerks Ruhleben um weitere 67-90 % (19-25 t P/a) reduzieren.

Die Membranfiltration kann nur 2-3 t Phosphor pro Jahr mehr entfernen als die
Mikrosiebung oder Raumfiltration

Erhéhung der Emissionen von Treibhausgasen um 7 — 13 %

Membranverfahren haben einen 70 % hdheren CO,-FuBabdruck als Raumfilter
oder Mikrosieb

Die Kosten liegen bei 11,7-13,8 ct/m3 fur die Membranverfahren gegenlber
6,5 ct/m?3 bei der Raumfiltration oder Mikrosiebung

Bezogen auf die entfernten Phosphorfracht schneiden Mikrosiebung und Raum-
filtration hinsichtlich Kosten und CO,-Aussto3 am besten ab.

In der nachfolgenden Tabelle sind die Ergebnisse der einzelnen Verfahren fir den
Standort KA Ruhleben gegenlbergestellt.




Kriterium Actiflo™ + UV Mikrosieb Zweischichtfilter Polymer UF Keramik MF
(10 um) + UV + UV + UV-Bypass + UV-Bypass
Datengrundlage Herstellerangabe Pilotversuche Pilotversuche Pilotversuche Pilotversuche
+ Konservative OXERAM BWB OXERAM OXERAM
Prognose Optimierte Auslegung auf Basis der Pilotversuche
Auslegung [m3/s] 7,4 7,4 7,4 4,5 (+UV)? 4,5 (+UV)?
Ziel [ug/L TPgsy] <120-150 < 80 <80 <50 <50
TP [ug/L TPuyjisteiwert] 90-120 60-65 50-60° 20-25 20-25
Frachtentfernung [t P/a] -18,6 -22,8 -23,4 -25,4 -25,4
SS [mg/L gse] <7 <3 <1 <<1 <<1
Invest [Mio. €] 30,4 37,0 41,5 65,2 95,4
Betriebskosten [ct/m?3] 3,1 3,3 2,9 5,8 7,9
Jahreskosten [ct/m3] 5,8 6,5 6,5 11,7 13,9
(CAPEX + OPEX) [€/kg Pojim] 261-287 246-251 239-248 399-406 471-479
Energie (ohne UV) [Wh/m3] 31 35 42 88 88
UV-Desinfektion [/m?] 850 700 700 10003 10003
CO,-Footprint [kg CO,-eq/ kg P.ji] 224-246 177-180 185-192 275-280 272-276
Spilwasseranfall [%] 4 1,8 4-5 5! 5
. . Ja
Ja Nicht gesichert Ja (bisher v.a. fiir ?
Erweiterbarkeit Spu- | Pulveraktivkohle (PAK.—Krei.sIa uf + (Kohleziusv.vahl (GAKuev.t. auch Trinkwasser (theqretisch
renstoff-entfernung Filtration) aufwandig) moglich) getestet) geeignet)
Ozonung ?? ?? Ja ?? ??
Erfahrung in GroR- Fiir TP Ziel Ja Nein® i Nein® Ja Nein
anlagen Generell > 100 >30 fj:g)e Fal- > 100 > 50 1

! Ausbeute in Pilotversuche > 94 %
% Fur die Ozonung wird die Notwendigkeit eines nachgeschalten Festbettfilters mit biologischer Aktivitat diskutiert, aber bisher nicht zwingend ge-

fordert.

® Nur das Volumen > 4,5 m3/s wird tGber eine UV-Desinfektion geleitet.

* Fr TP < 150/100 sind drei Anlagen in Bau in Europa und zwei in den USA.
>Projekt Raumfiltration (BWB): 60 pg/L TP Mittelwert fir Miinchehofe; Bisherige Daten aus Projekt IST4R fir KA Ruhleben: 53 pg/L Mittelwert
®Bisher nur bei Anlagen mit Sedimentation und zweistufiger Fallung erzielt (s. OWA Tegel)

\"
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Kapitel 1
Einleitung

1.1 Hintergrund des Projektes

Ein Uberangebot von Nahrstoffen in Fliissen und See fiihrt zu einem verstarkten Algen-
wachstum bis und hin zu Algenbliten und infolge dessen zu einem Sauerstoffmangel in
den tiefer liegenden Gewadasserschichten. Zudem werden Arten verdrangt, deren naturli-
cher Lebensraum oligo- bis mesotrophe Gewasser sind. Der kommunalen Abwasserrei-
nigung kommt daher die Aufgabe zu, den Eintrag von Stickstoff und Phosphor zu mini-
mieren. Fur die Berliner Gewasser wird Phosphor als vorrangig limitierender Faktor an-
genommen (SenStadt/MUGV 2011), so dass MaBnahmen zur Verbesserung der Ge-
wasserglte eine vermehrte Phosphorentfernung beinhalten sollten (Jiang and Graham
1998; SENSTADT 2001; Li and Brett 2012). Das Projekt OXERAM zielt daher primar auf
eine weitestgehende Phosphorentfernung fir kommunale Klaranlagen ab.

Um die Gewassergute der Unterhavel gemaB der europaischen Wasserrahmenrichtlinie
in einen ,guten Zustand“ zu GOberflihren, wurden folgende Zielwerte im Gewasser defi-
niert (SenStadt/MUGV 2011):

< 32 pg/L Chlorophyll-a
> 1,5 m Sichttiefe
<60 pug/LTP

Zurzeit wird die Gewassergite der Unterhavel aufgrund einer zu hohen Belastung mit
Nahrstoffen mit ,maBig“ bis ,unbefriedigend” klassifiziert. Die mittlere P-Konzentration in
der Unterhavel liegt derzeit in der Vegetationsperiode bei etwa 200 ug/L
(SenStadt/MUGYV 2011).

Ziel des OXERAM Projektes ist daher ein Vergleich méglicher Technologien, die fir eine
4. Reinigungsstufe mit dem Ziel der Phosphorentfernung auf kommunalen Kléranlagen
in Frage kommen. Um eine funktionelle Vergleichbarkeit zwischen der Membranfiltration
(P-Entfernung + Desinfektion) und den anderen Verfahren herzustellen, wurde fir letzte-
re stets eine nachgeschaltete UV-Desinfektion vorgesehen. Fir den Standort Ruhleben
kdnnte somit zukinftig eine ganzjahrige Einleitung des geklarten Abwassers in die Spree
ermoglicht werden.

Folgende Verfahren werden zum Vergleich herangezogen:
e Membranfiltration
e Membranfiltration mit vorgeschalteter Ozonung
e Zweischichtfilter + UV Desinfektion
e Mikrosiebung + UV Desinfektion
e Kompaktsedimentation + UV Desinfektion (keine Pilotversuche, nur Modellierung)

Um belastbare Daten flr eine groBtechnische Auslegung zu erheben, wurden verschie-
dene Pilotanlagen am Standort Klaranlage (KA) Ruhleben Uber einen Zeitraum von 15 —
24 Monaten betrieben.



1.2 Arbeitsbereiche innerhalb des Projektes OXERAM

Die Pilotversuche am Standort KA Ruhleben wurden durch umfangreiche wissenschaftli-
che Arbeiten begleitet. Die einzelnen Forschungsschwerpunkte werden in den folgenden
Kapiteln vorgestellt.

1.2.1 Ozonung und Membranfiltration

Membranfiltration ermdglicht hdchste Ablaufqualitdten durch eine klar definierte Trenn-
grenze im Bereich der nominellen PorengrdBe der Membran. Die fur Niederdruckmemb-
ranen (Ultra- bzw. Mikrofiltration) notwendige Druckdifferenz an der Membran wird durch
Pumpen bereitgestellt. Diese Druckdifferenz wird zusatzlich durch das ,Fouling” der
Membranen erhéht. Von besonderer Bedeutung ist hierbei das sogenannte hydraulisch
irreversible Fouling, welches sich durch eine Spilung nicht beseitigen lasst und somit
regelmaBige chemische Reinigungen der Membranen notwendig macht. Am Standort
Ruhleben wurden daher Pilotversuche durchgefihrt, um folgende Fragestellungen zu
beantworten:

- Welche Filtratqualitat 1&sst sich mit heutiger Membrantechnik erreichen?

- Wo liegt der ,sustainable filtrate flux”“ der getesteten Membranen?

- Welche Leistungssteigerung ist durch Vorozonung zu erwarten?

- Lasst sich eine Vorozonung mit organischen Membranen sicher kombinieren?
- Welche Ausbeute I&sst sich in einer Filtrationsstufe erreichen?

- Wie hoch ist der Flockungsmittel- und Chemikalienbedarf?
1.2.2 Online Messtechnik - PartikelgroBenbestimmung

Da die Vorbehandlung fur die untersuchten Filtrationsverfahren, Mikrosiebung und
Membranfiltration entscheidend fiir einen erfolgreichen Betrieb verantwortlich sind, wur-
de die Erprobung neuartiger Messmethoden der Partikelanalyse in das Versuchspro-
gramm aufgenommen. Im Rahmen des Projekies wurde eine Kolloidanalyse (10 -
1000 nm) getestet und fir eine kontinuierliche Messung ausgerustet, um den Effekt ei-
ner Kombination von Ozonung und Flockung besser untersuchen zu kénnen und die
optimale Dosis zu bestimmen. Eine weitere Online-Messmethode fir die Bestimmung
von Partikeln im Bereich 1 -200 um wurde fir die Optimierung der zweistufigen Flo-
ckung an der Mikrosiebanlage eingesetzt.

1.2.3 Laboruntersuchungen TU Berlin

Um das Verstandnis der Prozesskombination von Ozonung und Flockung sowie deren
Auswirkung auf die Membranfiltration zu erhéhen, wurden an der TU Berlin weitere Un-
tersuchungen zur Oxidation von gel6sten organischen Verbindungen durchgefiihrt. Die
wesentlichen Fragen waren hierbei:

- Wie wirkt sich die Kombination aus Ozonung und Flockung auf Stoffe aus, die
Membranfouling verursachen?

- Welchen Einfluss hat eine Vorbehandlung auf die Membranfiltration?

- Bilden sich unerwiinschte Oxidationsnebenprodukte?



1.24 Mikrosiebung und zweistufige Flockung

Die Mikrosiebung fir die weitergehende Abwasserreinigung ist bisher im Vergleich zu
Raumfiltern wenig verbreitet. Modellrechnungen und ein Kurztest wahrend der Projekt-
entwicklung wiesen jedoch auf ein hohes Potential des Verfahrens hin, da bestehende
Mikrosiebanlagen geringeren Energiebedarf und Flachenverbrauche aufweisen als kon-
ventionelle Raumfilter. Da allerdings 2009 nur Anlagen ohne vorherige Fallung und Flo-
ckung existierten, waren Pilotversuche notwendig, um:

- die erzielbare Filtratqualitat zu ermitteln,
- die Stabilitat der Aufbereitung unter verschiedenen Lastféllen nachzuweisen,
- Erfahrungen mit dem Verfahren vor-Ort zu sammeln und

- eine solide Datenbasis fiir die Okobilanz und Kostenrechnung zur Verfiigung zu
stellen.

1.25  Okobilanzen und Kostenrechnung

Ausgehend von den in den Pilotversuchen ermittelten Kennwerten wurden die Verfahren
mithilfe von Okobilanzen verglichen. Unter Verwendung von Erfahrungswerten der ver-
schiedenen Projektpartner wurden des Weiteren die Kosten der jeweiligen Verfahren
bestimmt. So konnte eine umfassende Bewertung der eingesetzten Mittel und des zu
erwartenden Aufbereitungsergebnisses durchgefiihrt werden.

1.3 Klaranlage Ruhleben

Die 1963 in Betrieb genommene Kléranlage (KA) Ruhleben ist nach mehreren Ausbau-
stufen fiir eine Trockenwetterspitze von 247.500 m*d und eine Regenwetterspitze von
600.000 m®/d ausgelegt. Das entspricht einem Einwohnergleichwert von 1,6 Millionen.
Kommunale, gewerbliche und industrielle Abwésser werden in der KA Ruhleben durch
mechanische und biologische Verfahren gereinigt. Die biologischen Verfahren kombinie-
ren eine vorgeschaltete Denitrifikation mit einer biologischen Phosphorelimination. Eine
Simultanfallung mit einer Grunddosierung sorgt fiir eine stabile Phosphorentfernung.

Abgesehen der Tribungswerte wurden alle in Tabelle 1 aufgefihrten Parameter durch
Stichproben am Zulauf der Pilotanlagen ermittelt. Fir den Standort Ruhleben sind die
niedrigen Gesamtphosphor- und ortho-Phosphatkonzentrationen, sowie die vergleichs-
weise hohe Konzentration an geléstem organischem Kohlenstoff (DOC) charakteristisch.

Tabelle 1: Ablaufkonzentrationen KA Ruhleben (Stichproben 29.09.10 bis 15.09.12)

Parameter Mittelwert min max n

Gesamtphosphor TP [ng/L] 323 110 1400 382
Ortho-Phosphat PO,-P [ug/L] 67 15 978 338
Suspendierte Stoffe SS [mg/L] 5,6 1,4 22 359
((j):r?mlscher Sauerstoffbe- CSB [mg/L] 42 o5 65 341
Geldster organischer Koh-

lenstoff DOC [mg/L] 12,8 7,5 17.0 154
pH-Wert [-] 7,2 6,9 7,6 157
Spektraler Absorbtions- SAK [1/m] 299 18,5 441 168

koeffizient (254 nm)




Parameter

Transmission

Tribung (online)

Eisen Fe
Aluminum Al

Mittelwert min max

[%] 29 63
[NTU] 3,5 1,4 15,0*
[mg/L] 0,23 0,13 0,51
[mg/L] 0,03 0,01 0,16

232
382
89
292

* Messbereich der online Sonde: max.15 NTU

1.4 Standardanalytik

Neben den fir das jeweilige Arbeitspaket spezifischen Analysen wurde eine Reihe von
Standardparametern Uber den gesamten Projektzeitraumes kontinuierlich gemessen. In
Tabelle 2 sind die entsprechend Messmethoden zusammengefasst. Die Analysetechni-
ken der weiteren Parameter sind jeweils zu Beginn des entsprechenden Kapitels be-

schrieben.

Die Proben zur Bestimmung der Wasserparameter wurden sowohl als Stichproben, als
auch als 24 h Mischproben genommen.

Tabelle 2: Messmethoden Standardparameter

Parameter Methode Messgerate
Temperatur DIN 38404 — C04 pH537 Microprocessor
(WTW GmbH, Germany)
Multi 3420 G
(WTW GmbH, Germany)
pH DIN 38404 — C05 pH537 Microprocessor
(WTW GmbH, Germany)
Triibung DIN EN 27027 —C2  Hach 2100N IS

(Hach Lange GmbH, Germany)
AL250-IR portable turbidity pho-
tometer

(AQUALYTIC®, Germany)
ULTRATURB plus sc online
(Hach Lange GmbH, Germany)

Gesamter und geléster
organischer Kohlenstoff
TOC/DOC

DIN EN 1484 — HO3

Vario TOC CUBE
(Elementar Analysensysteme
GmbH, Germany)

LC-OCD - LC-OCD analytic system
(DOC-Labor,Dr.Huber,Germany)
SAK>54/436 DIN 38404 — C03 UV-vis spectr. Lambda 12 (Per-

kin-Elmer, USA)

Suspendierte Stoffe SS

DIN EN 872 (H02)

HachLange LCK 414

CSB DIN EN ISO
11885(E22) (Hach Lange GmbH, Germany)
Aluminium und Eisen DIN EN ISO 11885 -
(Al)/(Fe) (E22)
Ortho-Phosphat DIN EN 1189 HachLange LCK/LCS 349

(Hach Lange GmbH, Germany)

Gesamtphosphor

DIN EN ISO 11885
(E22)




Kapitel 2
Ozonung und Membranfiltration

2.1 Membranfiltration als 4. Reinigungsstufe

Die Membranfiltration erméglicht héchste Ablaufqualitdten durch eine klar definierte
Trenngrenze im Bereich der nominellen PorengréBe der Membran. Durch eine Kuchen-
bildung der vorhandenen Feststoffe auf der Membran kann die reale Abscheideleistung
noch hdéher sein. Die notwendige Druckdifferenz an der Membran, um die Poren zu
durchflieBen, wird durch Pumpen bereitgestellt. Aus diesem Grund ist der Energieauf-
wand bei Membranverfahren vergleichsweise hoch. Das sogenannte ,Fouling® verur-
sacht einen zusétzlichen Energie- und Chemikalienbedarf. Aus diesen Griinden ist die
hydraulische Flachenbelastung der Membranen limitiert. Die Wasserzusammensetzung
nach der Nachklarung ist hierbei der entscheidende Faktor bei Membranverfahren als
4. Reinigungsstufe. Kolloide im Bereich der Membranporen, hauptsachlich Biopolymere,
fihren zu einer Verringerung der Durchlassigkeit, sowohl durch Ablagerung in der Pore
selber als auch auf der Membran.

Das Fouling lasst sich nicht umgehen, aber durch eine geeignete Vorbehandlung (siehe
Abschnitt 2.2) und eine angepasste Reinigungsstrategie (siehe 2.3.2) kann es kontrolliert
und ein planmaBiger Betrieb der Filtrationsstufe gewahrleistet werden. Durch die Be-
stimmung der Flachenbelastung wird der Gesamtbedarf an Membranflache flr eine
Klaranlage, und damit die Anschaffungs- und Wiederbeschaffungskosten der Membra-
nen bestimmt. Aus diesem Grund ist ein Nachweis der vorgeschlagenen Betriebsflhrung
fir eine erfolgreiche Kostenplanung unabdingbar. Innerhalb des Projektes OXERAM
wird deshalb sowohl eine Okobilanz (LCA) als auch eine umfassende Kostenanalyse
(LCC) durchgefiihrt (siehe Kapitel 6).

Das bei den Membranverfahren der 4. Reinigungsstufe anfallende Rickspulwasser wird
in den vorliegenden Betrachtungen der Klaranlage wieder zugefuhrt. Um eine hydrauli-
sche Uberbelastung der Belebung und Nachkldrbecken zu vermeiden, darf die Riickbe-
lastung nicht Gber 5 % betragen (Vorgabe BWB). Vorangegangene Untersuchungen
konnten dieses Ziel nicht mit einer einzigen Filtrationsstufe erreichen. Durch den Einsatz
aktueller Membranmodule und einer optimierte Betriebsstrategie ist eine gesteigerte
Ausbeute zu erwarten und ein Ziel des Projektes OXERAM war es, eine Ausbeute von
95 % zu erreichen und in einem Langzeitversuch zu belegen.

2.2 Vorbehandlung

2.2.1 Flockung

Die erreichbare stabile Flachenbelastung ist einer der Hauptparameter, die Uber den
wirtschaftlichen Betrieb einer Membranfiltration entscheiden. Durch die Flockung mit
Metallsalzen (Eisenchlorid oder Polyaluminiumchlorid) kann neben der erwiinschten Fal-
lung von ortho-Phosphat auch das Foulingpotenzial des Wassers verringert werden. Bei
der Flockung werden die Biopolymere in GréBenklassen Uberflhrt, die gut von der
Membran oder der sich gebildeten Kuchenschicht abfiltriert werden kénnen. Die Riick-
spulungen bei Membranverfahren sorgen daflrr, dass diese Feststoffe regelmaBig ent-
fernt werden.



2.2.2 Ozonung

Erhebliche Leistungssteigerungen wurden von verschiedenen Autoren bei der Kombina-
tion von Ozonung und keramischen Membranen publiziert. Hierbei ist vor allem bei der
Filtration von Oberflachenwasser zur Trinkwasseraufbereitung eine enorme Steigerung
der Flachenbelastung (Panglisch et al. 2010) durch die Ozonung zu verzeichnen. Aber
auch der Einsatz nach einer biologischen und mechanischen Abwasseraufbereitung
zeigte das Potenzial der Vorozonung (Genz et al. 2011). Bei welchen Ozondosen dieser
positive Effekt bei der Behandlung von Kléaranlagenablaufen auftritt, ist ebenso Untersu-
chungsgegenstand wie die grundlegenden Mechanismen, die bei Ozonung im Hinblick
auf die anschlieBende Filtration ablaufen (siehe Kapitel 4). Die in dem Projekt getesteten
Membrantypen gestatten unterschiedliche Verfahrensweisen im Hinblick auf die Ozo-
nung, z. B. Dosis und Aufenthaltszeit bis zur Membran. Die keramische Membran aus
Al,QO; ist ozonbestandig und die Einstellungen kénnen so gewahlt werden, dass geldstes
Ozon auf die Membran trifft. Ob dieses geldste Ozon fir eine permanente Reinigung der
Membran sorgt und fir die Kombination Ozonung und keramische Membranfiltration
eine Voraussetzung darstellt, wurde innerhalb des knapp 18 monatigen Versuchszeit-
raumes untersucht.

Im Gegensatz dazu ist die organische Membran aus Polyethylen Sulfonat (PES) gefertigt
und nicht ozonbesténdig. Bei der Kombination von Ozon und PES-Membran ist daher
darauf zu achten, dass kein geléstes Ozon auf die Membran trifft. Prozesstechnisch wird
dies durch die Mdglichkeit gewahrleistet, die Aufenthaltszeit nach dem Stofftransport in
der Blasensédule zu verlangern (siehe Abbildung 1). Wéhrend der Pilotversuche wurde
auBerdem Natriumbisulfit in den zweiten Verteilungstank dosiert, so dass evtl. vorhan-
denes geldstes Ozon abreagierte.

2.3 Material & Methoden

2.3.1 Pilotanlagen

Fir die Untersuchungen am Standort Ruhleben wurden Pilotanlagen angemietet, die
weitestgehend autark betrieben werden konnten. Abbildung 1 zeigt den schematischen
Aufbau der Pilotanlagen am Standort Ruhleben. Jede Anlage konnte eigensténdig be-
trieben werden, so dass der begrenzte Versuchszeitraum optimal genutzt wurde. Der
modulare Aufbau ermdglichte es, frei zu wahlen, ob beide Membrananlagen mit ozonier-
tem Wasser beschickt werden oder nur eine bzw. keine. Fir die Inbetriebnahme und far
Untersuchungen der Reaktionsmechanismen konnte die Ozonanlage im Inselbetrieb
betrieben werden. Ein (bergeordnetes Prozessleitsystem diente zur Steuerung der
Ozonanlage und der Speicherung aller Betriebsparameter der Membrananlagen. Durch
diese zentrale Speicherung der Daten wurde die Auswertung der Betriebsergebnisse
aller Pilotanlagen vereinfacht.
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2.3.1.1  Pilotanlage - Ozonung

Die Ozonanlage war mit einem Generator der Baureihe GSO von Wedeco ausgestattet.
Dieser erlaubte eine maximale Ozonerzeugung von 100 gOs/h. Hierfir wurde die Umge-
bungsluft durch zwei Luftzerlegungseinheiten der Firma AirSep auf ~ 90 % Sauerstoff
angereichert und dem Ozongenerator zugefiihrt. Die Luftzerlegung wurde durch Druck-
wechseladsorption gewahrleistet. Der Gasvolumenstrom wurde in der Regel konstant
auf 1 Nm®%h gehalten. Der Ozoneintrag geschah in einer Gegenstromblasen-sdule mit
einem Durchmesser von 400 mm bei einer Héhe von ca. 5m. Das Volumen betrug
650 L was zu einer Gasleerohrgeschwindigkeit von 0.001 m/s flhrte. Der Wasservolu-
menstrom konnte zwischen 3 — 10 m®/h fest eingestellt werden, in der Regel wurde die
Anlage bei 5 m®h betrieben. Die hydraulische Verweilzeit lag je Saule zwischen 5 und
8 Minuten, je nach Volumenstrom. Die Ozonanlage und die Membrananlagen waren
hydraulisch entkoppelt, d.h. dass bei einer Rickspulung oder einer anderen Betriebsun-
terbrechung der Membrananlagen die Ozonanlage weiter konstant gefahren wurde.

Die Blasenséaule diente neben dem Stofftransport auBerdem als Reaktionsvolumen. Bei
Versuchen mit der keramischen Membran, wenn der Einfluss von geléstem Ozon auf die
Filtrationsleistung untersucht wurde, wurde nur diese erste Séaule eingesetzt. Im Gegen-
satz dazu wurden die beiden weiteren Reaktionssaulen zusatzlich genutzt, wenn die
organischen Membranen mit ozoniertem Wasser beaufschlagt wurden. Dadurch sollte
sichergestellt, dass kein geléstes Ozon das Membranmaterial schadigen konnte.

Die Anlage war mit Sensoren fur die Bestimmung der Ozonkonzentration in Zu- als auch
im Abgas ausgestattet. Diese Messwerte wurden permanent gemessen und fur die Re-
gelung verwendet. Im Ablauf der Ozonanlage war auBerdem eine Messung fiir geldstes
Ozon installiert.
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Abbildung 3: GrundflieBbild - Ozonanlage



Die Ozondosis d ist definiert, als die Menge Ozon, die in das Wasser Ubergegangen ist

bezogen auf den Wasservolumenstrom:

Ve

d= (C03_ zu ~ Cog ab) * v =
H,0

Mit:
Coy zu = Ozonkonzentration in Zugas in mg/L

Co, ap = Ozonkonzentration im Abgas in mg/L

Veas = Gasvolumenstrom in Nm%h

Vi,o = Wasservolumenstrom in m*h

Fir eine Vergleichbarkeit mit anderen Studien wurde die Ozondosis auf den DOC bezo-
gen. Dies ist als spezifische Dosis zpoc definiert.

2.3.1.2 Pilotanlage - Organische Membran

Die Pilotanlagen der organischen Membran wurde von dem Anlagenbauer Kriger —
Wabag, VWS Deutschland, geplant und installiert. Die Anlage ermdglichte es, zwei
Membranmodule parallel zu betreiben. Dabei konnten die Betriebseinstellungen, z.B.
Flachenbelastung oder Flockungsmitteldosierung, unabhangig voneinander eingestellt
werden. Dies wurde zum einem fir einen Modulvergleich genutzt, bei dem zwei Module
mit unterschiedlicher Packungsdichte eingesetzt wurden. Zum anderen wurden zwei
baugleiche Module mit unterschiedlichen Flockungsmitteln, FeCl; und PACI, gefahren
(siehe Abbildung 2). Durch diesen parallelen Betrieb kénnen die Ergebnisse direkt mitei-
nander verglichen werden, da die Umgebungsbedingungen, z.B. die Wasserqualitat, fur
beide Module exakt gleich sind. Abbildung 4 zeigt den Aufbau der Pilotanlage.

Verteilungstank

Ablauf KA
Ruhleben
300 pm
Vorsiebung
Flockungsmit-
teldosierung
Flockungsmit
teldosierung
Statische L__@
Mischer []
| Variable
Filtrat Verweilzeit
. -

Rickspllwasser

Abbildung 4: GrundflieBbild — organische Membran
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In Tabelle 3 sind die Spezifikationen der getesteten organischen Membranen zusam-
mengefasst. Die hdhere Packungsdichte des Dizzer® XL 0.9 MB 60 W bei nahezu iden-
tischem Modulpreis beinhaltet ein hohes Einsparpotenzial, wenn diese urspringlich far
die Aufbereitung von Oberflachenwasser konzipierten Module in der 4. Reinigungsstufe
eingesetzt werden kénnten.

Die Flockungsmitteleinmischung wurde im statischen Mischer in einem G-Wertbereich
von 6.000 — 20.000 s gewahrleistet. Durch die Méglichkeit Rohrleitungsvolumen vor der
Membran mit verschiedenen Drucktdpfen anzupassen, konnte sichergestellt werden,
dass bei den verschiedenen Durchflissen mindestens eine Verweilzeit von 45 s einge-
halten wurde. Fe-Konzentrationen von 2 — 12 mg Fe/L wurden getestet.

Die Regelungssoftware FIS# der Firma Hermos wurde fur die Regelung und die Daten-
aufzeichnung verwendet. Die Betriebsparameter wurden in 3 s Intervallen aufgezeichnet
und taglich ausgewertet. Die in Abschnitt 2.3.4 erklarten Indikatoren konnten so fir jeden
Versuchslauf bestimmt und Zusammenhéange erkannt werden.

Temperatur, Tribungs- und pH-Messung waren als online Messgeréate zur Bestimmung
der Zulauf Qualitat installiert. Das Filtrat beider Module wurde in einem 800 L fassenden
Tank gespeichert, um fir die Ruckspulungen genigend Filtrat vorzuhalten.

Tabelle 3: Ubersicht organische Membranen

Einheit Module
Produktbezeichnung Dizzer® XL1,5 MB 40W | Dizzer® XL0,9 MB 60W
Membranflache m?2 40 60
Kapillardurchmesser mm 1,5 0,9
Nominelle PorengroBe pHm 0,02 Ultrafiltration
Kapillaren pro Faser 7 ,Multibore*
Material Polyethersulfon (PES)
Druck bar max. 5
Temperatur °C 0-40
Reinigungschemikalien
Chlor ppm max. 200
ppmh max. 200.000
Wasserstoffperoxid ppm max. 500
H202
Alkalisch pH max. 13
Saure pH min. 1
Flachenbelastung
Filtration L/(mz2h) 60 — 180
Riickspiilung L/(m2h) 230 — 250
Transmembrane Druckdifferenz (TMP)
Filtration bar <15
Rickspiilung bar <3,0
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2.3.1.3 Pilotanlage - Keramische Membran

Die Pilotanlage der keramischen Membran wurde von der Firma Berkefeld, VWS
Deutschland, gefertigt. Es bestand die Mdglichkeit, verschiedene keramische Membra-
nen zu testen, wobei fast ausschlieBlich das Modul der Firma Metawater zum Einsatz
kam. Dieses ist mit 25 m? das gréBte monolithische Keramikmodul, das groBtechnisch
zum Einsatz kommt. Abbildung 5 zeigt die keramische Membran ohne Einhausung, die
in der Regel aus Edelstahl gefertigt wird. Durch die Verwendung von EPDM als Dich-
tungsmaterial wird vom Hersteller die alkalische Reinigung auf den pH-Wert 10 be-
schrankt. In Abbildung 6 ist das GrundflieBbild der Pilotanlage dargestellt.

1,5m length 2000 channels
180mm outer diameter 2,5mm inner diameter B

Abbildung 5: Monolithische keramische Membran der Fa. Metawater (Metawater, 2011)

In der Pilotanlage der keramischen Membran wurde das Flockungsmittel bei einem G-
Wert von 5.000 — 15.000 s eingemischt. Die Aufenthaltszeit vor der Membran wurde mit
verschiedenen Rohleitungsabschnitten auf mindesten 45 s gehalten. Fe-Konzentrationen
von 2 — 12 mg Fe/L wurden getestet.

Zur Bereitstellung von Druckluft, z.B. fir die Rickspilung oder dem Stellen von Ventilen,
waren zwei Kompressoren der Firma Kaser und zwei Drucklufttanks installiert. In der
Pilotanlage waren Tribung- und pH-Messgerate sowohl fur den Zulauf als auch fir das
Filtrat installiert. AuBerdem wurde die Filtrattemperatur tGber einen pt-100 Element ermit-
telt. Die Messwerte wurden in einem 3 s Takt aufgezeichnet.

12
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Abbildung 6: GrundflieBbild - keramische Membran

2.3.2

Membranreinigung

Zur Reinigung der Membranen gibt es drei Méglichkeiten:

1.

Hydraulische Rickspulung (engl. Backwash BW)

Organische Membran: Die Membran wird entgegen der Filtrationsrichtung im Be-
trieb mit eigenem Filtrat zurlickgespdlt. Dabei wird eine héhere Flachenbelastung
als im Betrieb verwendet. Bei den vorliegenden Untersuchungen wurde geman
den Herstellerangaben eine Flachenbelastung von 230 — 250 L/(m?h) aufge-
bracht. Die Dauer der Rickspulung hat maBgeblichen Anteil an der erzielten
Ausbeute und ist daher fur die Untersuchungen der organischen Membran von
besonderer Bedeutung.

Keramische Membran: Durch den Einsatz von Druckluft wird eine geringe Menge
Filtrat (50 L) mit einem hohen Impuls (Anfangsdruck 5 bar) entgegen der Filtrati-
onsrichtung gespult. AnschlieBend wird rohwasserseitig ein Luft-Wasser-
Gemisch eingespult und dadurch ein weiterer Reinigungseffekt erreicht.

Chemische Riickspllung (engl. Chemical Enhanced Backwash CEB)

Bei der chemischen Ruckspulung wird Filtrat mit einer Reinigungschemikalie ein-
gespllt und wirkt eine vordefinierte Zeit ein (z.B.: 15 — 60 Minuten). AnschlieBend
wird die Reinigungslésung durch eine hydraulische Rlckspilung ausgesplult. Es
kdénnen folgende Chemikalien eingesetzt werden:

L4 HQSO4, pH<2
e NaOH; pH>12
e NaOCI; 200 ppm ClI
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3.

Intensive chemische Reinigung (engl. Cleaning In Place CIP)

Bei einer intensiven chemischen Reinigung wird das Membranmodul auB3er Be-
trieb genommen und in aufeinander folgenden Schritten mit unterschiedlichen
Chemikalien gereinigt. Wahrend jeden einzelnen Schrittes wird die Reinigungslé-
sung rohwasserseitig zirkuliert und auf 40 °C erwarmt. Ein Teilstrom flieBt durch
die Membran und reinigt die Poren und die Filtratseite des Moduls. Folgende
Reinigungsschritte wurden verwendet:

e Saure Reinigung: Zitronensaure (4 g/L) mit HCI pH<2; Einwirkzeit: 2 - 3 h
e Alkalische Reinigung: NaOH pH>12 oder MemX® 1 — 2 %;

Einwirkzeit: 14-16 h
e Saure Reinigung: Schwefelsdure pH<2; Einwirkzeit: 2 - 3 h

Der Spezialreiniger MemX® besteht unter anderem aus NaOH und Tensiden und
erreicht eine hohe Regeneration der Membran. Wahrend der Untersuchungen
von OXERAM wurde in der Regel MemX® verwendet, um zuverlassig eine hohe
Regeneration zu erreichen. FUr den regelméaBigen Einsatz wird empfohlen, stan-
dardmagig mit NaOH und 1 mal pro Jahr mit MemX® zu reinigen. Der Einsatz
der Spezialreiniger ist nur bei stark verschmutzten Membranen nétig und sollte
aus Kostengrinden, aber auch um eine beschleunigte Alterung zu vermeiden,
maoglichst selten eingesetzt werden.

Die Permeabilitat L ist die auf die transmembrane Druckdifferenz bezogen Flachenbelas-

tung:

Mit:
L

J
TMP

= Permeabilitat in L/(m?h bar)
= Flachenbelastung in L/(m?h)
= Transmembrane Druckdifferenz

Die Permeabilitdt wurde durch folgende Gleichung auf 20 °C bezogen:

L(20°C) = L * exp(—0.023 * (T — 20))

Mit:

L(20°C) = Permeabilitat bei 20 °C in L/(mh bar)

L = Permeabilitat wahrend es Versuches in L/(m?h bar)
T = Temperatur in °C

Um die Wirksamkeit der verschiedenen Reinigungsmethoden zu beurteilen, wurde die
Regeneration Rp bezogen auf die Anfangspermeabilitat P, bestimmit:

Mit:
Rp
B

Pa_Pb
Py — Py

= Regeneration in %
= Permeabilitat nach dem Reinigungsschritt in L/(m?h bar)
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Py, = Permeabilitat vor dem Reinigungsschritt in L/(m?h bar)
Py = Klarwasserpermeabilitdt der Membran in L/(mh bar)

Tabelle 4: Evaluierung der Reinigungsmethoden

Zielbereich fiir eine er-

Reinigungsmethode Parameter folgreiche Reinigung
Rickspiilung TMPegiar Verhaltnis 0,95-1,05
Chemisch(%ggt):kspﬁlung Regeneration 5*—15%
Intensinvizlcjrl“lgr?(ijg;le el Regeneration 70 -100 %

*Negative Werte kénnen durch ein zu kurzes Berechnungsintervall nach dem CEB erklart werden

2.3.3 Analytik

Die Proben zur Bestimmung der Wasserparameter wurden sowohl als Stichproben, als
auch als 24 h Mischproben genommen. Die Messungen wurden durch das Labor der
Berliner Wasserbetriebe nach den oben genannten durchgefihrt.

Die ortho-Phosphat-Messungen wurden vor Ort mit dem Kivettentest LCS 349 durchge-
fuhrt, um die Methodik der Probenaufbereitung (Filtration und Lagerung) mdglichst ge-
nau beizubehalten.

Die hier vorgestellten Ergebnisse der DOC Fraktionierung wurden von M. Godehardt und
seinen Kollegen am Fachgebiet der Wasserreinhaltung der TU Berlin gemessen und
ausgewertet. FUr eine genaue Beschreibung der Messtechnik und Methodik sei auf die
Berichte D2.2 (Stlber and Godehardt 2013) und D4.2 (Godehardt et al. 2013) verwie-
sen.

2.3.4 Bewertung der Betriebsergebnisse

Um den Einfluss der einzelnen Parameter der Betriebsfliihrung zu bestimmen, wurden
folgende Indikatoren berechnet. Der Filtrationswiderstand R ist nach Darcy definiert
durch:

_Ap
n*]J
Mit:
R = Filtrationswiderstand in 1/m
Ap = Transmembrane Druckdifferenz in bar
n = Dynamische Viskositét in Pas
J = Flachenbelastung in L/(m?h)
Die Fouling Rate lasst sich bestimmen durch:
dR 1 dAp
dt  dtnx*]

Um die Ergebnisse vergleichen zu kénnen, wurde die dynamische Viskositat mit folgen-
der empirischen Formel angepasst (Zheng 2010, Haberkamp 2008, Roorda 2004):
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0,497

1T T+ 425

Mit:
T = Wassertemperatur wahrend des Versuches
n = Dynamische Viskositat bei Temperatur T
Maximaler TMP -> Intensive chemische Reinigung (CIP)
Chemische dRy¢/dt = Gesamtfouling Rate
Rucksplilung Hydraulisch
(CEB) _ reversibler
£ Foulingswider-
= stand Ry
£
e Rickspulung
c
% ) Gesamtfouling
g '"ﬁ;ﬁﬁg{er -widerstand Re
E widerstand
Rirev
dRirev/dt = Irreversible Fouling Rate
Membran-
widerstand Ry
>

Zeit

Abbildung 7: Erlauterung Widerstand und Fouling Raten

235 Versuchsplanung

Das Ziel der Versuchsphase 1 war es, den Betriebsbereich beider Membrantypen zu
bestimmen. Fir die organischen Membranen wurde zuerst ein stabiler Betrieb ohne
Ozon angestrebt, so dass Uber eine statistische Versuchsplanung der Einfluss der
Hauptfaktoren ermittelt wurde. Da bei der keramischen Membran ein starker positiver
Einfluss der Ozonung vermutet wurde und es gleichzeitig ersichtlich war, dass nur durch
eine signifikante Fluxsteigerung die héheren Membrankosten ausgeglichen werden kon-
nen, wurde bei der keramischen Membran die Ozondosis variiert.
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Tabelle 5: Faktoren der Betriebsfiihrung

Organische Membran Keramische Membran
Flachenbelastung Flachenbelastung
Flockungsmittelkonzentration Flockungsmittelkonzentration
Filtrationsdauer Filtrationsdauer
Rickspulzeit Ozondosis

Die in Tabelle 5 genannten Faktoren wurden in je 3 Einstellungen variiert und durch die
Auswertung der Foulingraten konnte deren Einfluss bestimmt werden. Eine ausfihrliche
Erklarung der Vorgehensweise ist im Bericht D2.2 (Stlber and Godehardt 2013) zu-
sammengefasst.

24 Ergebnisse

241 Wasserqualitat

Tabelle 6 gibt einen Uberblick {iber die wichtigsten Wasserparameter, die im Laufe des
Projektes an den Membrananlagen gemessen wurden. Der Zulauf der Membrananlagen
bzw. der Ozonanlage ist gleichzusetzen mit dem Ablauf der Klaranlage.

Tabelle 6: Uberblick Wasserqualitat

::Iaulf Filtrat Filtrat
Abb.  Einheit ittel- Organische N [ Keramische N
tel-
Membran Membran
wert
Gesamtphosphor TP pe/L 352 214 24 96 21 73
ortho-Phosphat ortl?o- ug/L 92%* 185 / / / /
Suspendierte Stoffe SS mg/L 54 184 <0,1 138 <0,1 69
Chemischer Sauer-
CSB L
stoffbedarf* mg/ 38,4 163 25,6 123 25,8 23
Geloster organischer
DOC L
Kohlenstoff* mg/ 12,7 178 9,9 87 9,9 26
Spektraler Absorpti-
onskoeffizient SAK 1/m 29,9 185 23,3 76 22,9 23
(SAK254)*
Spezifischer SAK;s,* SUVA L/mgm 2,4 172 2,3 56 2,3 23

* Werte ohne Ozonung
** Median liegt bei 62 pg/L

Durch das nahezu feststofffreien Filtrat der Membrananlagen kann die CSB-Fracht im
Mittel um ca. 33 % reduziert werden. Dieser positive Effekt kann in der Gesamtbewer-
tung des Prozesses bericksichtigt werden, da dadurch auch die Abwasserabgabe ver-
ringert wird.

In den folgenden Abbildungen sind die Messwerte als Einzelpunkte Uber den Versuchs-
zeitraum und als Whisker-Boxplot dargestellt. Der Whisker stellt die Minimal- und Maxi-
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malwerte dar, wahrend die Box die 25-, 50- (Median) und 75-Perzentile angibt. Der Mit-
telwert ist als Quadrat abgebildet. In den folgenden zwei Abschnitten werden die Ergeb-
nisse fir Phosphor und Biopolymere zusammengefasst. Diese beiden Parameter waren
fir die Auswertung der Versuche von besonderer Bedeutung. Die Reduktion der Phos-
phorfracht ist ein primares Ziel der 4. Reinigungsstufe und die Membrantechnologie stellt
in diesem Punkt héchste Anforderungen zufrieden. Der negative Einfluss von Biopolyme-
ren auf die Membranfiltration wurde in vorrangegangenen Studien belegt (Filloux et al.
2012; Zheng et al. 2010b, Haberkamp et al. 2007) und daher stand der Einfluss der Vor-
behandlung, Flockung bzw. Ozonung gefolgt von Flockung, im Fokus der Untersuchun-
gen.

Eine detailliertere Interpretation der genannten Wasserparameter ist im Bericht D2.2
(StUber and Godehardt 2013) und D4.2 (Godehardt et al. 2013) zu finden.

2.4.1.1  Phosphor

Die weitere Verringerung der Phosphorfracht ist einer der Hauptaufgaben der
4. Reinigungsstufe und durch den Einsatz von Ultra- oder Mikrofiltrationsmembranen
kann die Ablaufkonzentration im Mittel auf 24 bzw. auf 21 pg/L reduziert werden. Abbil-
dung 8 zeigt die jahreszeitliche Abhangigkeit der Zulaufkonzentration.

1200 ] = Gesamtphosphor
%' 11004 4 ortho-Phosphat = —_
= |
c 1000
= | [
©
§_ 900—- . A _
_8 800
T 700 )
2 { "=
S 600 aa" .
© [ [
~ 1 A g |
S5 500 [y nt, ]
[
S 40l = VEes o L
g 4007 Emipstgh e
g - . [ i S 5, u= o
S 300 " ey gim "
£ 1 AN (]
8 200 AA
-
) 1 A A ‘
S 1004 !iala' !ﬁ A ’A [ ]
0 i * A ! = .

I I I I I I I I I I I I I I
Okt Dez Feb Apr Jun Aug Okt Dez Feb Apr Jun Aug Okt Gesamtphosphor ortho-Phosphat

Abbildung 8: Gesamtphosphor und ortho-Phosphat im Zulauf der Membrananlagen

Die jahreszeitliche Variation der Phosphorkonzentration im Zulauf (geringere Werte in
den Sommermonaten im Vergleich zu den Wintermonaten) spiegelt sich nicht in den
Filtratkonzentrationen wieder, siehe Tabelle 6 und Abbildung 9. Dies zeigt die zuverlas-
sige und robuste Entfernung des Phosphors durch die Membranfiltration. Auch bei einer

18



schwankenden Zulaufqualitat, verursacht durch Stérungen in der Belebung oder den
Nachklarbecken des Klarwerkes, hélt die Membrantechnologie die niedrigen Grenzwerte
ein. Der direkte Vergleich der beiden Membrantypen, organische Ultra- und keramische
Mikrofiltration, zeigt, dass es hierbei keinen Unterschied bei den erzielbaren Ablaufwer-
ten gibt. Durch die Kuchenbildung der vorhandenen und bei der Flockung erzeugten
Feststoffe spielt der nominelle Porendurchmesser eine untergeordnete Rolle.
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Abbildung 9: Gesamtphosphor im Filtrat der Membrananlagen

2.4.1.2 DOC Fraktionierung

Die LC-OCD Analysen und Auswertung wurden am Fachgebiet Wasserreinhaltung der
TU Berlin durchgeflhrt. In dem vorliegenden Bericht sind die Ergebnisse fir die Pilotan-
lagen zusammengefasst, wahrend im Bericht D4.2 (Godehardt et al. 2013) die Ergebnis-
se der Laborversuche und weiterer Messmethoden zum Fouling prasentiert werden.

Durch die Fraktionierung des DOC in die verschiedenen GrdBenklassen konnte der Zu-
sammenhang des Filtrationswiderstandes und der Biopolymerkonzentration aufgezeigt
werden. Die Vorbehandlung mit Flockung oder Ozonung und Flockung zielt daher auf
die Reduktion oder Transformation dieser Fraktion ab. In Abbildung 10 sieht man die
verschiedenen DOC-Fraktionen, die im Zulauf der Membrananlagen vertreten sind. Das
Signal der Biopolymere wird zwischen 30 — 50 Min. ausgegeben und die Menge kann
durch Integration der Peaks bestimmt werden. In Abbildung 11 ist die Zulaufkonzentrati-
on Uber zwei Jahre dargestellt. Die Analysesaule wurde im Laufe des Projektes ausge-
tauscht, wodurch der Bereich der Biopolymere genauer aufgeschlisselt werden kann. Es
ist keine jahreszeitliche Abhangigkeit der Biopolymere zu erkennen, allerdings kann die
Biopolymerkonzentration innerhalb eines Tages stark schwanken.
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Abbildung 11: Biopolymere — Zulauf der Membrananlagen

In Abbildung 12 wird der Einfluss der Vorbehandlungen auf die Fraktion der Biopolymere
gezeigt. Die Proben flr Zulauf, nach Ozonung, Ozonung + Flockung und Filtrat nach
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Ozonung + Flockung wurden in der Membrananlage der keramischen Membran ge-
nommen. Zum Vergleich wurde die Probe nach Flockung am selben Tag in der Pilotan-
lage der organischen Membran genommen. Hier wurde mit 8 mg Fe/L dieselbe Flo-
ckungsmittelmenge eingesetzt wie bei der keramischen Membran. Die Ozondosis lag bei
15 mg Og4/L.
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Abbildung 12: Einfluss der Vorbehandlung auf die Biopolymerfraktion

Zwei Mechanismen der Vorbehandlungen kénnen bei Betrachtung der Ergebnisse ge-
zeigt werden. Zum einem ist zu erkennen, dass sowohl durch Ozonung als auch durch
Flockung die Biopolymerkonzentration verringert wird. Zum anderen deutet das im Ver-
gleich zum Zulauf und nach Flockung erhdhte Signal zwischen 40 — 50 Min. auf eine
Transformation der Makromolekile in kleinere Komponenten, wenn die Probe ozoniert
wurde. Die kleineren Molekile kdnnen die Membranporen der keramischen Mikrofiltrati-
onsmembran passieren. Dies wird durch die Messwerte der ,Filtrat nach Ozo-
nung + Flockung“Probe bestatigt und erklart teilweise das verringerte Foulingpotenzial
der ozonierten Proben. Auf den Einfluss dieser Ergebnisse auf den Betrieb und die Fou-
lingraten wird in Abschnitt 2.4.3 eingegangen.

Zusammenfassunq

e Die Gesamtphosphorkonzentration im Filtrat liegt weit unter 50 pg/L (Mit-
telwert 24 ug/L)

e LC-OCD Analysen zeigen den Einfluss der Ozonung auf die Fraktion der
Biopolymere

e Die CSB-Fracht kann durch die Membranfiltration um ca. 33 % reduziert
werden
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2.4.2 Betriebsergebnisse Organische Membran

Die statistische Versuchsplanung in der ersten Versuchsphase ermdglichte es, den Ein-
fluss der Hauptfaktoren auf die Filtrationsleistung am Standort KA Ruhleben zu be-
schreiben und das Betriebsfenster einzugrenzen. Das genaue Vorgehen der statisti-
schen Versuchsplanung wird im Bericht D2.2 beschrieben.

Die in Tabelle 7 vorgeschlagene Betriebsweise erreichte die Vorgabe einer 95 % Aus-
beute, so dass keine 2. Filtrationsstufe zur weiteren Behandlung des Rlckspllwassers
eingeplant werden muss. Eine Ausbeute von 95 % kann durch die vergleichsweise hohe
Flachenbelastung von 75 L/(m?h) bei einer Filtrationszeit von 60 Min. erreicht werden.

Mit den Ergebnissen der statistischen Versuchsplanung wurde auBerdem nachgewie-
sen, dass eine Ruickspuldauer von 35 —40 s bei einer Ruckspdlflachenbelastung von
250 L/(m?h) ausreicht, um das Modul zu reinigen. Eine l&angere Riicksplldauer fiihrt zu
einer verringerten Ausbeute, ohne eine messbare Verbesserung der Reinigung zu erzie-
len.

Tabelle 7: Optimierte Betriebsstrategie organische Membranen — Ausbeute ~95%

Flachen- Filtrations- Flockungsmittel- Riick- .
. . . CEB Strategie
belastung zeit konzentration spiilung
8 mgFe/L Taglich: H,SO, (pH<2)
75 L/(m?h) 60 Min. oder 40's Wochentlich: NaOCl
3,81 mgAl/L (200 ppm Cl)

2.4.21 Demonstrationsbetrieb

In Abbildung 13 und 14 ist der Gesamtfoulingwiderstand am Ende des Filtrationszyklus-
ses Uber einen Zeitraum von 3 Monate abgebildet. Beide FiltrationsstraBen wurden mit
den in Tabelle 7 genannte Betriebsparametern betrieben, nur das Flockungsmittel war
unterschiedlich. Innerhalb dieser 3 Monate wurde keine intensive Reinigung der Memb-
ranmodule vorgenommen, was die erfolgreiche Reinigungsstrategie mit taglichem sau-
rem CEB und wdéchentlicher chemischer Rickspilung mit NaOCI bzw. NaOH bestétigt.
Beide Flockungsmittel konnten den Gesamtfoulingwiderstand, und damit die zu Gberwin-
dende transmembrane Druckdifferenz, konstant auf einem niedrigen Niveau halten. Die
Druckdifferenz lag fir den vorgestellten Betriebszeitraum zwischen 300 — 400 mbar am
Ende des Filtrationszyklusses. AuBerdem war es mdglich zu zeigen, dass Ereignisse,
die eine Verschlechterung der Zulaufqualitéat zur Folge hatten, wie z.B. Starkregen oder
Uberlastete Nachklarbecken, zwar einen Anstieg des Gesamtwiderstandes hervorriefen,
dieser aber innerhalb weniger Stunden wieder auf das vorrangegangene Niveau redu-
ziert werden konnte. Das beweist den robusten und flexiblen Einsatz der Membrantech-
nologie.
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Abbildung 13: Gesamtfoulingwiderstand — Fe als Flockungsmittel
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Abbildung 14: Gesamtfoulingwiderstand — Al als Flockungsmittel
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2.4.2.2 Organische Membran mit Ozon

Der positive Einfluss von Ozon auf die Filtrationsleistung wurde in Laboruntersuchungen
von Genz et al. 2011 gezeigt. Die Beobachtung, dass sich durch die Ozonung der Fou-
lingwiderstand am Ende des Filtrationszyklusses verringern lasst, aber gleichzeitig zu
Beginn des nachsten Filtrationszyklusses erhéht, wurde in dieser Publikation ebenfalls
geschildert. Dies konnte aber mit dem verwendeten Versuchsaufbau nicht weiter unter-
sucht werden. Der Versuchsaufbau konnte von M. Godehardt und seinen Kollegen am
Fachgebiet Wasserreinhaltung dahingehend angepasst werden, dass das Phanomen
des vermehrten scheinbaren irreversiblen® Fouling weiter untersucht werden konnte,
siehe Bericht D4.2 (Godehardt et al. 2013). Die Pilotversuche bestéatigten die Beobach-
tungen und konnten durch den dauerhaften Betrieb die Auswirkungen fiir die Verfah-
renskombination Ozonung und PES Ultrafiltration hervorheben. In Abbildung 15 ist der
Foulingwiderstand nach Rlcksptlung fir Versuche mit und ohne Ozon dargestellt.
Schon bei der vergleichsweisen niedrigen Ozondosis von 3 mg Os/L sieht man einen
rapiden Anstieg des Foulingwiderstandes. Dieser erh6hte Widerstand stabilisiert sich im
weiteren Verlauf der Versuche auf einem erhéhten Niveau, allerdings bleibt unter Be-
rcksichtigung des verringerten Foulingwiderstandes am Ende des Filtrationszyklus‘ die
mittlere transmembrane Druckdifferenz in derselben GréBenordnung. Durch Kombinati-
on von Ozon und einer PES-Ultrafiltrationsmembran |&sst sich folglich fir den vorliegen-
den Anwendungsfall kein Vorteil erzielen, insbesondere da die Ozonung selbst hohe
Investitions- und Betriebskosten verursacht. Tabelle 8 zeigt die mittleren Druckdifferen-
zen mit und ohne Ozon.
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Abbildung 15: Foulingwiderstand nach Riickspiilung — mit und ohne Ozon

Tabelle 8: Mittlere Druckdifferenz organische Membran — mit und ohne Ozon

Mit Ozon Ohne Ozon

Mittlere transmembrane Druckdifferenz in bar 0,245 0,235
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2.4.2.3 Vergleich Modulbaureihe

Die héhere Packungsdichte bei nahezu gleichem Modulpreis ist ein entscheidender Vor-
teil der MB60 Baureihe. Um die Leistungsgrenzen dieser Module in der vierten Reini-
gungsstufe zu bewerten, wurden daher Module beider Baureihen parallel mit identischen
Betriebsbedingungen getestet. Abbildung 16 zeigt den Gesamtfoulingwiderstand wah-
rend des 2 monatigen Versuchslaufes und die getesteten Betriebsbedingungen.

4,0E+412

Gesamtfoulingwiderstand 0,9 mm 75 L/(m2h)
+ Gesamtfoulingwiderstand 1,5 mm 60 Min.
3,5E+12 - 8 mgFe/L
60 L/(m?h) 75 L/(m?h) Ausbeute ™ ?5 %
45 Min. 60 Min.
3,08+12 12 mgFe/L 12 mgFe/L

Ausbeute~90 % | Ausbeute™~95 %
2,5E+12
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Intensive Reinigung
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Abbildung 16: Gesamtfoulingwiderstand — Modulvergleich

Der Versuch Iasst sich in die drei markierten Phasen einteilen. In diesen Phasen wurden
die Betriebsparameter flr beide Module im selben MaBe geandert. Bei der mittleren Fla-
chenbelastung von 60 L/(m?h) war die Gesamtfouling Rate des 1,5 mm Moduls ca. 25 %
des 0,9 mm Moduls, siehe Tabelle 9. Bei einer weiteren Steigerung der Flachenbelas-
tung auf 75 L/(m?h) verstarkte sich dieser Trend und die Fouling Raten unterschieden
sich um mehr als 60 %. Das Ziel einer 95 % Ausbeute war nur durch eine Flachenbelas-
tung von mindestens 75 L/(m?h) bei 60 Min. Filtrationsdauer zu erreichen. Die hdheren
Fouling Raten des 0,9 mm Moduls fihren zu einem verkirzten CIP Intervall und damit zu
héheren Reinigungskosten. Neben den héheren Fouling Raten ist die geringere Regene-
ration durch eine intensive chemische Reinigung nachteilig zu bewerten. Eine mégliche
Erklarung ist eine vollstandige Verblockung einiger Kapillaren, die nicht durch Rickspu-
lung oder beim der Reinigung verwendetem Forward Flush gereinigt werden kénnen und
daher flr die spatere Filtration nicht mehr zur Verflgung stehen. Fir den Einsatz in der
4. Reinigungsstufe am Standort KA Ruhleben wird daher, unter anderem aufgrund der
Anforderung einer 95 % Ausbeute, die 1,5 Module empfohlen.

Tabelle 9: Vergleich Module — Gesamtfouling Raten und CIP Regeneration
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0,9 mm Modul (UF1b) 1,5 mm Modul (UF2b)

Gesamtfouling Rate Phase 1 0,39E+11 0,3E+11

Gesamtfouling Rate Phase 2 2,22E+11 0,86E+11

Gesamtfouling Rate Phase 3 2,17E+11 1,87E+11
Regeneration durch CIP 36 % 69 %
Zusammenfassung

e Eine Ausbeute von 95 % ist mit einer Flachenbelastung von 75 L/(m°h) zu
erreichen (8 mg Fe/L bzw. 3,81 mg Al/L), wodurch nur eine Filtrationsstufe
bendtigt wird

e Das CIP-Intervall kann durch eine angepasste CEB-Strategie auf
30 - 90 Tage ausgedehnt werden

e 35 -40 s Ruckspuldauer sind ausreichend

e Fir den Einsatz in der 4. Reinigungsstufe am Standort Ruhleben werden
Hohlfasermodule mit einem Kapillardurchmesser von 1,5 mm empfohlen

e Eine Kombination von Ozon und PES Ultrafiltrationsmembranen fihrt zu
keiner Steigerung der Filtrationsleistung

243 Betriebsergebnisse keramische Membran

2.4.3.1 Potenzial der Vorozonung

Die Kombination von Ozon und einer keramischen Mikrofiltrationsmembran ermdéglichte
in verschiedenen Anwendungen héhere Flachenbelastungen bei gleichzeitig geringerem
Reinigungsaufwand (Panglisch et al. 2010). Aufgrund der verschiedenen Anwendungs-
gebiete dieser Publikationen, Aufbereitung von Oberflachenwasser zur Trinkwasserge-
winnung oder Filtration von Klaranlagenabldufen, war eine direkte Ubertragung der Er-
gebnisse auf den Standort KA Ruhleben als Filtrationsstufe nicht méglich. Um den Effekt
der Vorozonung zu erkennen, wurde in der ersten Versuchsphase Experimente ohne
Ozon, mit einer mittleren Ozondosis (7,5 mg Os/L) und einer hohen Ozondosis
(15 mg Og4/L) durchgefiihrt (siehe Bericht D2.2 (Stiber and Godehardt 2013)). In Abbil-
dung 17 sind die Versuche mit und ohne Ozon gegenlber gestellt. Durch den Einsatz
der hohen Ozondosis konnten die Foulingraten in allen Fallen verringert werden. Ein
Vergleich von Versuchslauf 02 mit 06 zeigt, dass durch die Ozonung die Foulingrate hal-
biert werden kann, obwohl die Flachenbelastung verdoppelt wurde. Um die notwendige
Ozondosis zu ermitteln und gleichzeitig eine Information Uber die Leistungsgrenze der
Verfahrenskombination zu erhalten, wurden ,Critical Flux“-Versuche durchgefihrt.
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Abbildung 17: Gesamtfoulingrate keramische Membran — mit und ohne Ozon

Durch ,Critical Flux“-Versuche kann diejenige Flachenbelastung bestimmt werden, die
zu einem rapiden Anstieg des Fouling fihrt. Die Vorgehensweise und Auswertung ist in
folgenden Publikationen verdéffentlicht (De la Torre et al. 2008, Field et al. 1995).

Tabelle 10: "Critical Flux" - mit und ohne Ozon

Ohne Ozon 7.5 mgOg4/L 15 mgOs/L
8 mgFe/L 8 mgFe/L 8 mgFe/L
Critical flux 112 L/(m®h) 140 L/(m®h) 150 L/(m?h)

Abbildung 18 und Tabelle 10 fassen die Ergebnisse der ,Critical Flux“-Versuche zusam-
men. Der ,Sustainable Flux® ist diejenige Flachenbelastung, die einen stabilen Betrieb
mit einer annehmbaren Foulingrate ermdglicht und liegt deshalb unterhalb des ,Critical
Fluxes® (Bacchin et al. 2006). Durch die in diesem Experiment verwendete Abstufung
von 10 L/(m?h) kann der ,Sustainable Flux“ ohne Ozon mit 90 — 100 L/(m?h) abgeschatzt
werden. Bei Ozonung wurde ein ,Sustainable Flux“ von 130 — 140 L/(m?h) ermittelt. Die
Erhéhung der Ozondosis von 7,5 auf 15 mgOs/L (~0,6 auf ~1,2 mOs/mgDOC) bewirkte
nur eine geringflge Steigerung des ,Critical Flux".
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Abbildung 18: Bestimmung des "Critical Flux"

Weitere Untersuchungen mit einer mittleren Ozondosis zwischen 7,2 und 9 mg Oa/L
(0,6 - 0,8 mg Os/L) zeigten eine Verringerung der irreversiblen und der Gesamtfoulingra-
te, so dass dieser Bereich fir die Ozonung empfohlen wird. Dieser mittlere Bereich ist
nicht ausreichend, um hohe geldst Ozonkonzentration zu erzeugen. Ein bedeutender
Einfluss von geléstem Ozon auf die Gesamtfouling Rate konnte auch bei Versuchen mit
einer Ozondosis >20 mg Os/L, was zu einer Konzentration von > 1 mg/L geléstem Ozon
an der Membran fhrt, nicht gezeigt werden.

Aufgrund von technischen Komplikationen konnten die empfohlenen Betriebsparameter
nicht Gber einen langeren Zeitraum demonstriert werden.

2.4.3.2 Wirtschaftlichkeitsabschatzung

Die durchgefiihrten Versuche lassen eine Steigerung der Flachenbelastung von
90 -100 L/(m*h) ohne Ozon auf 130-—140 L/(m*h) bei mittlerer Ozondosis von
7,2 -9 mg Os/L (0,6 — 0,8 mg Os/mg DOC) erwarten. In Abbildung 19 sind die Jahreskos-
ten aufgeschlisselt in die einzelnen Anteile der Betriebs- und Kapitalkosten fir eine 4.
Reinigungsstufe mit Membranfiltration am Standort KA Ruhleben dargestellt. Folgende
vier Betriebsstrategien wurden berechnet (alle Falle mit 8 mg Fe/L):

e Keramische Membran mit 90 L/(m?h)
e Keramische Membran mit 120 L/(m?h) und 7,5 mgOs/L
e Keramische Membran mit 500 L/(m?h) und 7,5 mgOs/L
e Organische Membran mit 75 L/(m*h)

Der Vergleich zwischen einem Betrieb ohne Ozon bei 90 L/(m?h) und mittlerer Ozondo-
sis bei 120 L/(m?h) zeigt, dass die Einsparung an Membranflache durch den positiven
Effekt der Ozonung nicht ausreicht, um den Mehraufwand flr die Ozonung, vor allem
Energie und Chemikalien in Form von flissigem Sauerstoff, nicht ausgleichen kann,
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sondern zu einer Kostensteigerung fuhrt. Als weiterer Vergleich wurde die Filtrationsstu-
fe (ausgestattet mit organischen Membranen ohne Ozon) mit den in OXERAM definier-
ten Betriebsbedingungen herangezogen. Hier zeigt sich, dass die Kombination Ozonung
und keramische Mikrofiltration erst ab einer Flachenbelastung von 500 L/(mh) ver-
gleichbare Jahreskosten aufweist. Eine solch hohe Flachenbelastung der keramischen
Membran wurde innerhalb der 16 Monate Pilotbetrieb am Standort KA Ruhleben nicht
getestet und erscheint nach den gewonnenen Erfahrungen nicht méglich.
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Abbildung 19: Wirtschaftlichkeitsbetrachtung — Membranfiltration mit und ohne Ozon

Ursache flr die Ergebnisse der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung sind vor allem der ver-
gleichsweise hohe Modulpreis der keramischen Membran und die mit 12,7 mg/L hohe
DOC Konzentration des untersuchten Klaranlagenablaufes. Dadurch muss eine grofB3e
Menge an Ozon erzeugt und eingebracht werden, was durch die Einsparungen bei der
Membranflache nicht kompensiert wird. Eine genaue Erklarung der fur die Wirtschaftlich-
keitsberechnung verwendeten Annahmen findet sich im Bericht D6.2 (Remy 2013).

Zusammenfassunq

e Durch die Kombination von Ozon und keramischer Mikrofiltration kann der
»oustainable Flux“ erhéht werden

e Eine mittlere Ozondosis von 7,2 —9 mg Os/L (0,6 — 0,8 mg Os/mg DOC) ist
ausreichend

e Der positive Effekt kann vor allem auf die Transformation von Biopolymeren
in kleinere Komponenten zuriick gefihrt werden

e Die zu erwartende Einsparung an Membranflache fir die Kombination von
Ozonung und Keramikmembran reicht am Standort Ruhleben nicht aus, um
wirtschaftlich konkurrenzféhig gegeniber der organischen Membran zu
sein.
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2.5 Zusammenfassung

Das Ziel, die Phosphorablaufkonzentration auf unter 50 ug TP/L zu senken, konnte
durch beide eingesetzten Membrantypen robust erreicht werden. Der Mittelwert von Ge-
samtphosphor lag mit 24 ug TP/L sogar erheblich unterhalb der geforderten Konzentrati-
on. Die nominelle PorengrdBe spielte dabei keine bedeutende Rolle, da diese Werte
sowohl mit der organischen Ultrafiltration als auch mit der keramischen Mikrofiltration
erreicht wurden. Durch den nahezu vollstdndigen Feststoffriickhalt kann die CSB-
Konzentration um ca. 33 % reduziert werden, was zu Einsparungen in der Abwasserab-
gabe fuhrt. Im Folgenden werden die Betriebsergebnisse der beiden Membrantypen ge-
trennt zusammengefasst.

2.5.1 Organische Membran

Die Versuche mit der organischen Ultrafiltrationsmembran haben gezeigt, dass eine
Ausbeute von 95 % mdglich ist, womit eine zweite Membranstufe zur Aufbereitung des
Rickspllwassers gespart werden kann. Die nétige hohe Flachenbelastung von
75 L/(m?h) ist vor allem durch eine vergleichsweise hohe Flockungsmittelmenge von
8 mg Fe/L dauerhaft zu erreichen. Die Reinigungsstrategie sieht eine tagliche, kurze
chemische Reinigung mit Schwefelsdure (H.SO,: pH<2) vor, wahrend mit Lauge (NaOH;
pH>12) und/oder Chlor (NaOCI; 200 ppm) einmal wéchentlich gespalt wird.

Die Modulreihne MB40 mit 1,5 mm Kapillardurchmesser wird fir den Einsatz als
4. Reinigungsstufe empfohlen, da beim Betrieb der Module mit 0,9 mm Kapillar-
durchmesser ein stérungsfreier Betrieb nicht aufrecht erhalten und auch durch eine in-
tensive Reinigung die nétige Permeabilitat nicht wiederhergestellt werden konnte.

Der Einsatz von Ozon als Vorbehandlung zeigte zwar die erwartete Verringerung des
Foulingwiderstandes am Ende eines Filtrationsintervalls, aber gleichzeitig erhéhte sich
der Widerstand zu Beginn der Filtration. Wenn man diese beiden Phanomene bertck-
sichtigt, ist keine Einsparung bezligl. Energie oder Membranfldche durch eine Vorozo-
nung zu erwarten und der Mehraufwand der Ozonung ist nicht zu begriinden. Weitere
Untersuchungen der TU Berlin, Fachgebiet Wasserreinhaltung, deuten darauf hin, dass
dieser erhéhte Filtrationswiderstand nach einer Rlckspilung nicht bei Mikrofiltrations-
membranen desselben Materials PES auftritt (siehe D4.2 (Godehardt et al. 2013)).

2.5.2 Keramische Membran

Durch Vorozonung von Klaranlagenablauf kann die Flachenbelastung einer keramischen
Mikrofiltrationsmembran deutlich gesteigert werden. Am Standort Ruhleben konnte durch
eine spezifische Ozondosis von 0,6 — 0,8 mg Os/mg DOC (7,2 — 9 mg Og/L) die Flachen-
belastung von 90 — 100 L/(m?h) auf 130 — 140 L/(m?h) erhéht werden (bei 8 mg Fe/L als
Flockungsmittelkonzentration). Diese Steigerung ist durch die Transformation von Biopo-
lymeren in kleinere Kolloide zu erklaren. Diese kleineren Kolloide kénnen die Poren der
Mikrofiltrationsmembran passieren und tragen nicht mehr zum Fouling bei.

Auf Grund der vergleichsweise hohen DOC-Konzentration im Ablauf der Kléranlage Ruh-
leben wird entsprechend viel Ozon benétigt, was einen erheblichen Energieeinsatz mit
sich bringt. Eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung fir den Standort Ruhleben zeigte, dass
eine Steigerung der Flachenbelastung auf >500 L/(m?h) nétig wére, um mit den organi-
schen Membranen (ohne Ozon) konkurrenzféhig zu sein. Dies ist mit den hdheren
Membrankosten und den Aufwendungen fur die Ozonproduktion zu erklaren.

30



Kapitel 3
Online Uberwachung von Flockung und Foulingindikatoren

Die Untersuchung der Verfahren Membranfiltration und Mikrosiebung hinsichtlich der
erreichbaren Ablaufqualitat unter Bericksichtigung der verwendeten Ressourcen war die
Hauptaufgabe des Projektes OXERAM. Zur Optimierung der Flockung und zur Verbes-
serung des Prozessverstandnissen insbesondere bei Kombination von Ozonung und
Flockung wurden Messungen zum Gehalt an Kolloiden bzw. Partikeln durchgefiihrt. Im
folgenden Kapitel werden die Ergebnisse dieser Untersuchungen zusammengefasst.
Eine ausfiihrliche Darstellung findet sich im Bericht D3.1 (Boulestreau 2013).

Der Einfluss der Ozonung auf die Flockung und die nachfolgende Membranfiltration wur-
de mit Hilfe der ,Nanoparticle Tracking Analysis (NTA)* durchgefihrt und erméglichte die
Bestimmung von Kolloiden im Bereich von 50 — 1000 nm. Diese Messtechnik wurde zu-
erst im Labor getestet, um fir den Ablauf der KA Ruhleben geeignete Einstellungen zu
ermitteln. AnschlieBend wurde eine automatische Probenaufbereitung in der Pilotanlage
installiert, die ein Messintervall von 15 Minuten ermdglichte. Ziel war es, Betriebspara-
meter zu definieren, bei denen die Partikelanzahl fir Partikel < 500 nm mdglichst gering
ist.

Ein Partikelzahler fir den GréBenbereich zwischen 1 —200 um wurde im Ablauf der Mik-
rosiebanlage installiert und eine kontinuierliche Messung ermdglichte die Optimierung
der zweistufigen Flockung. Das Messgerat ,WaterViewer“ der Firma Pamas ermittelte
die PartikelgréBenverteilung in acht GréBenklassen. Eine schnelle Auswertung (~30 s)
half dabei, dass die Betriebsparameter dahingehend angepasst werden konnten, dass
bei sehr guter Filtrationseigenschaft eine méglichst hohe Ablaufqualitat, d.h. geringe Par-
tikelanzahl, erreicht wird.

3.1 Partikel und Fouling — Untersuchungen zur Membranfiltration

3.1.1 Einfluss von Ozonung und Koagulation auf Partikel und Kolloide

Kolloide sind nicht echt geléste Wasserbestandteile < 1 um, die fir das Fouling von be-
sonderer Bedeutung sind. Sie sind &hnlich groB wie die Membranporen und kénnen da-
her die Poren verengen oder blockieren. Kolloide kdnnen aus organischen Komponenten
bestehen u.a. Polysaccharide, Proteine und Fetten (Laabs 2004). Der Einfluss der Vor-
behandlung, Ozonung und/oder Flockung auf die Substanzgruppe wird im Folgenden
dargestellt.

Die Ozonung verandert die PartikelgréBenverteilung und die Oberflachenladung von
Partikel und Kolloiden. Dies wirkt sich positiv auf die Filtrationsleistung aus, wenn die
Partikel die Membranporen besser passieren kénnen oder sich als durchlassiger Filter-
kuchen ablagern. Allerdings kann auch der gegenteilige Effekt auftreten, wenn sich ver-
mehrt Kolloide bilden, die aufgrund ihrer Gr6Be die Membranporen verblocken. Neben
der PartikelgrdBenverteilung andern sich auBerdem die Eigenschaften der Partikel. Sie
werden hydrophiler, wodurch sich auch die Affinitadt zum Membranmaterial andert.
(Roustan et al. 1980; Zhu et al. 2008)
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Auf Partikeln bzw. Kolloiden adsorbierte organische Molekile werden durch die Ozo-
nung hydrophiler und/oder in ihrem Molekulargewicht verringert. Beides fuhrt zu einer
Desorption von organischen Hullen mineralischer Partikel und somit zu einer Destabili-
sierung der Partikel/Kolloide. Dieser Effekt wird u.a. in der Trinkwasseraufbereitung bei
geringen Ozondosen genutzt um die Partikelzahl nach Flockung und Filtration durch eine
vorherige Ozonung zu verringern (Jekel 1998). Singer 1990 empfiehlt zur Ausnutzung
dieses Effekts Ozondosen zwischen 0,4 und 0,8 mg Os/mg DOC,.

3.1.2 Material und Methoden

3.1.2.1  Funktionsweise der Nanoparticle Tracking Analyse

NTA Messungen wurden mit einem NanoSight NS500 (NanoSight Ltd., UK) durchge-
fihrt. Dieses Geréat ist mit einer Durchflusszelle und einer Lichtquelle fir einen griinen
Laser (536 nm) ausgestattet. Zwei Schlauchpumpen beférdern die Probe in die Durch-
flussmesszelle und spulen diese nach der Messung. In der Messzelle wird der Laser
durch ein Prisma so abgelenkt, dass er die Probe durchleuchtet. In dem durch den Laser
hell erleuchtete Gebiet kénnen mit einer 20-fachen VergréBerung Kolloide aufgezeichnet
werden. Diese Kolloide erscheinen als einzelne Lichtpunkte, die sich mit der
Brownschen-Molekularbewegung bewegen. Die mitgelieferte Software kann das aufge-
zeichnete Video Bild fir Bild auswerten und berechnet unter Berlicksichtigung der Tem-
peratur T und der Viskositat n den Diffusionskoeffizienten Dt und daraufhin den hydrody-
namischen Durchmesser d (Stokes-Einstein-Gleichung (Carr et al. 2009)). Je kleiner das
Kolloid, desto gréBer die in einer bestimmten Zeit zurlickgelegten Strecke. Angaben zur
Umsetzung als online-Messung sind dem Detailbericht D3.1 (Boulestreau 2013) zu ent-
nehmen.

Mikroskop
20-fache VergroRerung

Probenkammer
V=05ml

Kolloid Streulicht

Kolloide

D
b

suspendiert in der Probe " : NN N AN A |

F . \I
|

Prisma

Laser .IGIas

ca. 50 pm Durchmes: ser

Abbildung 20: Schematische Darstellung der Messzelle

3.1.3 Ergebnisse zur Kolloidanalyse

Nachdem die Messmethode und das Messprotokoll entwickelt waren, konnten im Labor
der Wasserreinhaltung, TU Berlin, Messungen durchgefiihrt werden, die den Einfluss der
Vorbehandlungen auf die PartikelgrdBenverteilung zum Gegenstand hatten. Hierbei ka-
men Ozondosen von 0 - 15 mg O4/L (0 - 1,2 mg Os/mg DOC) und Flockungsmittelkon-
zentrationen von 0 - 12 mg Fe/L zum Einsatz. Es wurden sowohl die Effekte jeder Vor-
behandlung einzeln, als auch in Kombination untersucht. Fir eine ausfiihrliche Betrach-
tung sei auf den Bericht D3.1 (Boulestreau 2013) verwiesen.
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Abbildung 21: Einfluss der Vorozonung und nachfolgenden Flockung auf die Partikelanzahl unter
1 pm a) GréBenverteilung, b) Partikelentfernung < 200 nm bei verschiedenen Ozon- und Flockungs-
mitteldosen (Schulz 2012)

Der Ablauf der Klaranlage Ruhleben wurde mit 6 mgOs/L (= 0,45 mg Os/mg DOC)
und/oder mit 4 mg Fe/L behandelt. Die Kolloid/Partikelkonzentration, siehe Abbildung
21a, war bei Anwendung beider Vorbehandlungen mit ca. 50 % der Ausgangskonzentra-
tion am niedrigsten. Bei konstanter Flockungsmittelmenge und Variation der Ozondosis
(siehe Abbildung 21b) war eine deutliche Abnahme der Partikelkonzentration mit einem
Minimum bei einer Ozondosis von 6 - 8 mg Os/L (= 0,5 - 0,6 mg Os/mg DOC) zu erken-
nen. Diese Dosis liegt im von Singer 1990 empfohlenen Bereich von 0,4 -
0,8 mg Os/mg DOC.

Bei Dosen gréBer 10 mg Os/L (> 0,8 mg Os/mg DOC) stellte sich ein gegenteiliger Effekt
ein, die Partikelanzahl stieg wieder an. Aus diesem Grund wird eine Ozondosis von 6 —
8 mg Og4/L (entspricht 0,5 — 0,6 mg Oz/mg DOC) fur die Behandlung des Kléaranlagenab-
laufs Ruhleben empfohlen.

Die in Kapitel 4 beschriebene Laboranlage zum Test der Membranfiltration (Amicon-
Zelle) erméglichte es, den Einfluss der Ozonung und Flockung auf das Filtrationsverhal-
ten bzw. dem Fouling, zu ermitteln und gleichzeitig die Partikelanzahl bzw. GrdBenvertei-
lung zu bestimmen. Bei den Amicon-Versuchen wurden Ozondosen von 0, 2, 6 und
10 mg Og/L mit Flockungsmittelkonzentrationen von 2, 4 und 8 mg Fe/L kombiniert und
sowohl der Foulingwiderstand als auch die Partikelanzahl bestimmt. Der Foulingwider-
stand wurde auf den Foulingwiderstand der unbehandelten Probe normiert und Uber der
Ozondosis aufgetragen (
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Abbildung 22b zeigt fir einen Versuchsdurchgang beispielhaft den Foulingwiderstand in
Abhéangigkeit zur Partikelkonzentration der verschiedenen GrdBenklassen (50-100, 100-
200, 200-350 und > 350 nm).
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Abbildung 22: Einfluss der Ozonung mit anschlieBender Flockung: a) Gesamtfoulingwiderstand be-
zogen auf die unbehandelte Probe, b) Konzentration der kolloidalen Fraktionen und der zugehorige
Gesamtfoulingwiderstand (Schulz 2012)

Die Flockung verringerte den Foulingwiderstand um 5 — 35 %, abhéngig der Flockungs-
mittelkonzentration. Eine weitere signifikante Steigerung der Filtrationsleistung wurde
durch eine Vorozonung erreicht. Niedrige spezifische Ozondosen kombiniert mit einer
Flockung verringerten den Foulingwiderstand um 45 — 65 %, wahrend bei einer Ozondo-
sis von 10 mg O/L der Foulingwiderstand um 75 % fiel. Wurde die Flockungsmittelkon-
zentration bei gleicher spezifischer Ozondosis erhdéht, nahm der Foulingwiderstand ge-
ringfligig zu, dies resultierte aus der hdheren Feststoffbeladung. Nichts desto trotz zeigt
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Abbildung 22a, dass der Foulingwiderstand durch eine Kombination von Ozonung und

Koagulation erheblich verringert werden kann.

Der Foulingwiderstand korreliert stark mit der GréBenklassen 50 — 100 nm bzw. 100 -

200 nm (
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Abbildung 22b), so dass die beobachtete Verringerung des Foulingwiderstands v.a. aus
der Konzentrationsverringerung der Kolloide dieser GréBenklasse resultiert. Kolloide
> 200 nm zeigten hingegen keinen bzw. nur einen geringen Einfluss auf den Foulingwi-
derstand. Diese Ergebnisse verdeutlicht den zuséatzlichen Informationsgewinn durch den
Einsatz der NTA Messtechnik bei Untersuchungen des Foulingverhaltens von Mikro- und
Ultrafiltrationsmembranen. Auch bei Einsatz als online-Messung konnte ein deutlicher
Zusammenhang zwischen diesem GrdBenbereich und dem Druckanstieg der Versuchs-
anlage ermittelt werden (s. D3.1 Boulestreau 2013).

In Abbildung 23 ist der irreversible Anteil des Foulingwiderstandes aufgetragen. Auch
hier wurden die Ergebnisse auf die mit den unbehandelten Proben erzielten Werte nor-
miert und in Abhangigkeit der Ozondosis und Flockungsmittelkonzentration aufgetragen.
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Abbildung 23: Einfluss der Ozonung mit anschlieBender Flockung auf den irreversibler Foulingwi-
derstand (a) sowie Einfluss der Konzentration der kolloidalen Fraktionen auf den irreversible Fou-
lingwiderstand (b) (Schulz 2012)
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Bei den ozonierten Proben wurde nach der Ricksptilung eine geringere Wiederherstel-
lung der Durchgangigkeit (Permeabilitat) beobachtet. Je gréBer die Ozondosis war, des-
to gréBer war der irreversible Anteil des Foulings (bis zu 300 % der unbehandelten Pro-
be). Bei Verwendung von 8 mgFe/L wurde der irreversible Foulingwiderstand auf 20 %
der unbehandelten Probe reduziert. Dieser negative Effekt der Ozonung auf die Filtrati-
onsleistung ist wahrscheinlich auf die Bildung kleiner und polarer Fraktionen zurtckzu-
fihren, die in die Membranpore eindringen und dort adsorbieren kénnen (Genz et al.
2011). Bei Betrachtung des irreversiblen Anteils im Verhéltnis zur Partikelkonzentration
(Abbildung 23b) konnte kein sinnvoller Zusammenhang flr alle vermessenen GrdBen-
klassen > 50 nm definiert werden. Die Bestimmungsgrenze von 50 nm liegt Uber dem
nominellen Porendurchmesser, was bedeutet, dass die fur das irreversible Fouling wahr-
scheinlich verantwortliche GrédBenfraktion mittels NTA nicht bestimmt werden kann.

3.2 Zusammenfassung Kolloidanalytik

Mit Hilfe der NTA war eine Analyse des Kolloidgehalts im Ablauf der Klaranlage Ruhle-
ben fiir einen Anzahlbereich zwischen 10’ und 10° Partikel/mL auch fiir ein Wasser mit
einer anspruchsvollen Matrix méglich. Fir den untersuchten Fall wurde ein GréBenbe-
reich von 50 - 500 nm untersucht, wobei nur > 100 nm eine quantitative Auswertung
maoglich war. Fir den Bereich 50 - 100 nm war nur ein relativer Vergleich zwischen den
einzelnen Proben mdglich. Als wichtiger Schritt in der Probenvorbereitung hat sich die
Proben-Vorfiltration (bei 5 um) herausgestellt. Dieser Schritt ist notwendig, um eine Ver-
blockung der Messzelle bzw. die Abschattung kleiner Kolloide durch gréBere Partikel zu
verhindern. Entscheidend ist es, diesen Schritt mit einem definierten und mdglichst ge-
ringen Filtrationsvolumen (hier 30 mL) durchzufthren, damit die Kuchenfiltration auf dem
Vorfilter den Kolloidgehalt der Probe nicht oder wenigsten gleichmaBig tber alle Proben
verringert.

Sowohl Ozonung als auch Flockung reduzierten den Gehalt an Kolloiden < 200 nm. Eine
alleinige Flockung entfernte bevorzugt Kolloide < 200 nm und verschob die Partikelgré-
Benverteilung hin zu gréBeren Radien. Die Kombination aus Vorozonung und Flockung
verbesserte die Verringerung der Kolloidgehalte gegentber der Flockung ohne Ozo-
nung. Die besten Ergebnisse hinsichtlich der Destabilisierung von Kolloiden/Partikeln
wurde bei spezifischen Ozondosen von 0,5 - 0,6 mg Os/mg DOGC, erreicht. Dies war un-
abhangig von der eingesetzten Flockungsmitteldosierung.

Die Begleitung der Versuche zur Kolloidanalytik durch Membranfiltrationsversuche ha-
ben gezeigt, dass der Gesamtfoulingwiderstand einer Ultrafiltrationsmembran stark vom
Gehalt an Kolloiden < 200 nm abh&ngt. Durch Reduktion des Gehalts von Kolloiden in
diesem Bereich durch Ozonung und Flockung sank auch der Gesamtfoulingwiderstand
an der Membran. Im Gegensatz zum Gesamtfoulingwiderstand lie3 sich der irreversible
Anteil dieses Widerstandes durch eine Ozonung nicht senken. Im Gegenteil: Bei stei-
genden Ozondosen nahm der irreversible Anteil zu, obwohl der Kolloidgehalt < 200 nm
sank. Als Ursache werden Oxidationsprodukte vermutet, die sich im GréBenbereich < 50
nm finden und somit der NTA nicht zugéanglich sind (siehe auch D 4.2 Godehardt et al.
2013).

Zusammenfassungq

e Wasserinhaltsstoffe, die fur das Fouling verantwortlich sind, haben Molekullgré-
Ben im Bereich der Membranporen
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e Bei Kombination von Ozonung und Flockung ergibt sich ein Optimum der Kollo-
idanzahlverringerung bei 0,5 - 0,6 mg Os/mg DOC

e Der Gesamtfoulingwiderstand der untersuchten Utrafiltrationsmembran korreliert
stark mit Kolloiden in den GrdBenklassen 50 — 100 nm bzw. 100 - 200 nm

e Das irreversible Fouling stieg durch eine vorherige Ozonung im Vergleich zur al-
leinigen Flockung an.

e Die Verbindungen, die das irreversible Fouling verursachen, konnten mit der Na-
noparticle Tracking Analyse nicht erfasst werden.

3.3 Optimierung der Flockung vor der Mikrosiebung mit Hilfe der Parti-
kelmessung

3.3.1 Messtechnik: WaterViewer

Der online Partikelzahler “WaterViewer” der Firma Pamas wurde im Ablauf der Mikrosie-
banlage installiert. Ausgestattet mit einem Sensor (Typ HCB-LD-25/25) fiir einen Gro-
Benbereich von 1 - 200 um und einer automatischen Reinigungseinheit ist das Geréat
auch fir den Einsatz im Klaranlagenablauf Proben geeignet. Die automatische Spilung
wurde mit 1 % Salzsaure durchgefiuhrt.

3.3.2 Optimierung der Ruhrwerksleistung

Als Beispiel fur die Arbeiten mit dem Partikelzéhler sei hier die Optimierung der Ruhr-
werksgeschwindigkeit im Koagulationstank der Mikrosiebanlage aufgefihrt. Alle weiteren
Details finden sich in D3.1 (Boulestreau 2013). Bei einem konstanten Durchfluss von 20
m3h (~ Trockenwetterspitze) sowie 2,4 mg Al/L Flockungsmittel und 2 mg/L Flockungs-
hilfsmittel wurde die Ruhrwerksgeschwindigkeit und somit der Energieeintrag in den ers-
ten Tank der Anlage variiert. Die Gesamtpartikelzahl und die Triibung wurden im Ablauf
des Mikrosiebes kontinuierlich gemessen, um den Einfluss des Energieeintrags zu ver-
folgen.
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Abbildung 24: Variation der Riihrergeschwindigkeit im Flockungsreaktor (Gesamtpartikelgehalt 1-
200 pm)

Fir die Ruhrwerksgeschwindigkeit wurde ein Optimum bei 36 rpm gefunden, d.h. die
Partikelanzahl im Filtrat war am niedrigsten und auch die Spuldauer war mit 70 % gerin-
ger als bei 20 bzw. 47 rpm. Eine geringe Spuldauer ist neben der Partikelanzahl ein gu-
ter Indikator fir die Qualitat der Flockung. Es werden groBe und stabile Flocken gebildet,
die als durchlassiger Filterkuchen auf dem Mikrosieb abgeschieden werden. Im Gegen-
satz zur Partikelmessung konnte mittels einer online Tribungsmessung kein Einfluss der
RUhrwerksleistung auf die Ablaufqualitat gefunden werden.

3.33 Zusammenfassung Partikelzahlung

Die Untersuchungen mittels online Partikelzahlung haben gezeigt, dass dieser mess-
technische Ansatz erfolgreich zur Optimierung der Flockung vor der Mikrosiebung einge-
setzt werden kann. Sowohl die Ablaufqualitat als auch der Energiebedarf fir die Spilung
konnte optimiert werden. FUr den Dauerbetrieb ist jedoch eine Tribungsmessung aus-
reichend, da einerseits der Betreuungsaufwand deutlich geringer ist und andererseits im
alltaglichen Betrieb der Zusatznutzen der Partikelzéhlung gering ausfallt. Der Einsatz der
Partikelzahlung wird daher nur fir die Inbetriebnahme und punktuelle Optimierung der
Flockung empfohlen.
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Kapitel 4

Untersuchungen zum Membranfouling

4.1 Einleitung

Im Arbeitspaket (AP) 4 des OXERAM Il Projektes wurden vorrangig Laboruntersuchun-
gen zum Membranfouling durchgefihrt. Dazu z&hlten folgende Teilaspekte:

e l|dentifizierung der Wasserinhaltsstoffe, welche hauptverantwortlich fir das Fou-
ling bei der Niedruckmembranfiltration sind.

¢ Einfluss von VorbehandlungsmaBnahmen wie Ozonung und Flockung auf diese
Wasserinhaltsstoffe.

e Auswirkungen der VorbehandlungsmaBnahmen auf den Membranfiltrations-
prozess.

e Ursachenforschung flir verbesserte bzw. verschlechterte Filtrations-
eigenschaften.

Eine weitere Aufgabe im AP 4 stellte die Erarbeitung einer robusten Analysemethode
zur Bestimmung des Oxidationsnebenproduktes Bromat im Klaranlagenablauf dar. An-
schlieBend wurde die Bildung von Bromat (und NDMA) durch die Ozonung untersucht.

4.2 Material und Methoden
4.2.1 Testwéasser und Vorbehandlung

4.2.1.1  Klaranlagenablauf Ruhleben

Fir die verschiedenen Filtrationsversuche wurde der Klaranlagenablauf aus dem GroB-
klarwerk Berlin-Ruhleben verwendet (Ausnahme siehe 4.3.3.3). Der flr die Experimente
benutzte Klaranlagenablauf wurde wenige Stunden vor der Versuchsdurchfiihrung im KA
Ruhleben entnommen und flr die Filtrationsversuche auf 20°C (-/+ 3°C) vor Versuchs-
beginn temperiert.

4.21.2 Ozonung und Flockung

Die Ozonung sowie die Flockung wurden im Semi-Batch-Ansatz in einem 4 L Rihrreak-
tor durchgefihrt. Flr die Versuche wurde das Ozon mit einem Ozongenerator der Firma
WEDECO (Typ Modular 8HC, ITT WEDECO GmbH, Deutschland) erzeugt. Der Ozon-
eintrag in den Rihrreaktor erfolgte bis zu der gewtinschten Ozonzehrung Uber ein perfo-
riertes Rohr und bei einer Ruhrgeschwindigkeit von 360 Umdrehungen pro Minute. Fir
die Berechnung der spezifischen Ozonzehrung wurde der DOC der Wasserprobe vor der
Ozonung gemessen. Die Flockung mit Eisen bzw. Aluminium erfolgte analog dem
DVGW Arbeitsblatt W 218 DVGW 1998 im selben Reaktor.

4.2.2  Amicon® Laborfiltrationsanalage

Die Membranfiltrationsversuche erfolgten mit Amicon® Filtrationszellen (Stirred Cells
8200, Millipore Corporation, Billerica/USA) im Dead-End-Betrieb. Hierzu wurden Ultrafilt-
rationsflachnmembranen aus hydrophilisiertem Polyethersulfon (MICRODYN NADIR
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UP150, molekulare Trenngrenze: 150 kg/mol, abweichend im Kapitel 4.3.3.2) genutzt.
Abbildung 25 zeigt den schematischen Versuchsaufbau.

Die nur im Dead-End Betrieb verwendbaren Amicon® Zellen bieten eine wirksame
Membranflache von 28,7 cm®. Mittels einer Stickstoffgasflasche und einem regelbaren
Druckminderer mit Manometer wurde eine Uber die gesamte Versuchsdauer konstante
transmembrane Druckdifferenz (TMP, Referenz TMP =1 £ 0,05 bar) erzeugt. Fir jeden
Versuch wurde ein neues Membranstiick ausgestanzt und tber mindestens 24 Stunden
in Reinstwasser eingelegt. AnschlieBend folgte eine Spulung mit 2 L Reinstwasser, um
Rickstande aus dem Herstellungsprozess zu entfernen. Eine Fluxbestimmung, ebenfalls
mit Reinstwasser, wurde direkt vor Versuchsbeginn durchgefiihrt, wobei nur Membranen
mit einem Reinstwasserflux innerhalb einer Schwankungsbreite von 20 % verwendet
wurden.

A 4

6
.
£ 9
7
""""""" 21

1 Stickstoffgasflasche 6 Filtrationszelle mit Flachmembran (V = 200 mL)
2 Druckregler 7 Permeatbehalter
3 Manometer 8 Elektronische Waage
4 Ventil 9 Computer zur Datenaufzeichnung

5 Vorlagetank (Feed; V = 4L)

Abbildung 25:Schematischer Aufbau der Amicon® Laborfiltrationsanlage

Das Filtrationsvolumen pro Versuch lag in der Regel bei 500 mL. AnschlieBend wurde
die Membran mit 50 mL Permeat zuriickgespult (TMP = 1,0 bar).

Durch eine elektronische Laborwaage (Sartorius PT 1500, Sartorius, Géttingen) wurde
die Gewichtszunahme des gesammelten Permeats kontinuierlich aufgezeichnet und die
Abnahme der Permeabilitdt berechnet. Filtrationseigenschaften der Proben wurden an-
hand der Parameter Gesamtfoulingwiderstand (Foulingwiderstand nach der Filtration)
und irreversiblen Foulingwiderstand (Foulingwiderstand nach der Rickspulung) charak-
terisiert.

423  Analytik

4.2.3.1 DOC Charakterisierung mit LC-OCD

Die LC-OCD Analytik des Herstellers DOC-Labor Dr. Huber erméglicht die Auftrennung
der in einer Wasserprobe enthaltenen organischen Molekile anhand ihrer GréBe. Die
Auftrennung erfolgt nach dem Prinzip der GréBenausschlusschromatographie in einer
Trennsaule. Je gréBer die Molekile, desto geringer fallen die Wechselwirkungen mit der
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stationaren Phase aus. Diesem Mechanismus folgend verlassen die Molekdle in der Re-
gel ihrer Gr6Be nach geordnet die Trennsdule. Im Anschluss an die Trennsdule wird
kontinuierlich die UV-Absorption bei einer Wellenlange von A = 254 nm bestimmt und die
organischen Verbindungen im  Grédntzel-Dinnfilmreaktor —mittels UV-Strahlung
(A =185 nm) oxidiert und anschlieBend Uber einen Infrarotdetektor quantifiziert.

Verschiedene Trennsaulen (HW50S / HW55S / HW65S) mit unterschiedlichen Trennei-
genschaften wurden fir die Chromatographie verwendet. Die Kalibrierung der S&ulen
erfolgte mit Dextran- und Polyethylenglykol-Standards. Weiterfihrende Informationen zu
diesem System sind in der Literatur dokumentiert (Huber et al. 2011).

4.2.3.2  Spurenstoffanalytik

Die am Fachgebiet Wasserreinhaltung durchgefihrte Bromatanalytik wurde mit einem
LC-MS/MS Gerat der Firma Thermo Fisher Scientific realisiert. Fir die Analyse wurde
eine Methode von Snyder et. al 2005 modifiziert und weiterentwickelt. Als interner Stan-
dard wurde Br'®0; verwendet und die qualitative und quantitative Analyse erfolgte iber
die Masse-Ladungs-Verhéltnisse von 112,9 und 110,9 Th. Mit der Methode konnte Bro-
mat ohne weitere Aufbereitung bis zu einer Konzentration von 0,5 pg/L im Klaranlagen-
ablauf quantifiziert werden.

Die Analyse von N-Nitrosodimethylamin (NDMA) konnte an der TU Berlin nicht durchge-
fihrt werden. Fir den molekular sehr kleinen Stoff ist flir eine verlassliche Quantifizie-
rung ein hochauflésendes OrbiTrap Massenspektirometer notwendig. Folglich wurden in
zwei Messkampagnen die NDMA-Konzentrationen im ozonierten Klaranlagenablauf am
Rheinisch-Westfélischen Institut Fir Wasser (IWW) im Rahmen von Auftragsmessungen
bestimmt (Bestimmungsgrenze = 5 ng/L).

4.3 Ergebnisse

4.3.1 Fouling von Niederdruckmembranen

Trotz der recht komplexen Abwassermatrix gelten geléste organische Makromolekule
sowie organische Kolloide (Biopolymere) als Hauptverursacher des Membranfoulings
von Niederdruckmembranen (Mikro- und Ultrafiltration) Filloux et al. 2012; Laabs et al.
2004; Zheng et al. 2010a.

Dieser Zusammenhang konnte auch innerhalo vom OXERAM Il Projekt bestatigt wer-
den. Abbildung 26 a) zeigt ein reprasentatives LC-OCD Chromatogramm vom Klaranla-
genablauf der KA Berlin-Ruhleben und ein entsprechendes Chromatogramm der ultrafil-
trierten Ablaufprobe. Der einzige markante Unterschied zwischen beiden Kurven besteht
bei einer Elutionszeit von 30 — 45 min. Zu dieser Zeit eluieren die makromolekularen
organischen Wasserinhaltsstoffe (Biopolymere). Folglich werden nur diese Stoffe an der
Membran abgeschieden. Kleinere organische Stoffe, wie Huminstoffe oder organische
Sauren, kébnnen die Membran passieren und besitzen dementsprechend einen sehr ge-
ringen Einfluss auf den Foulingprozess.
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Abbildung 26: Exemplarisches LC-OCD Chromatogramm vom Klaranlagenablauf und dem Ultrafiltra-
tionspermeat sowie Korrelation zwischen Gesamtfoulingwiderstand und Biopolymerkonzentration;
a) LC-OCD Chromatogramme (HW55S Saule, UP150 Membran, Kreis = Biopolymere); b) Gesamtfou-
lingwiderstand tiber Biopolymerkonzentration (Membranfiltration (UP150) von Klaranlagenablauf
tiber die gesamte Projektlaufzeit).

In Abbildung 26 b) ist der Gesamtfoulingwiderstand Uber die Biopolymerkonzentration fir
alle durchgeflhrten Filtrationsversuche (UP150 Ultrafilirationsmembran) mit unbehandel-
tem Klaranlagenablauf aus Ruhleben aufgetragen. Hier verdeutlicht sich der Zusam-
menhang zwischen Biopolymeren im Klaranlagenablauf und Fouling bei der Nieder-
druckmembranfiltration. Mit steigender Biopolymerkonzentration steigt auch der Gesamt-
foulingwiderstand.

Neben den Biopolymeren besitzen auch partikulare Wasserinhaltstoffe (> 0,45 um) Ein-
fluss auf den Gesamtfoulingwiderstand, jedoch sind diese aufgrund ihrer GréBe sehr gut
durch eine Ruckspllung entfernbar und verursachen kein permanentes Fouling der
Membran vgl. D3.1 (Boulestreau 2013).

4.3.2 Einfluss von Ozonung/Flockung auf die Biopolymere

Wie bereits in Kapitel 4.3.1 geschildert, besitzen die Biopolymere eine hohe Relevanz im
Foulingprozess von Niederdruckmembranen. In weiteren Versuchen im Projekt wurde
untersucht, welchen Einfluss eine Vorbehandlung mit Ozon und/oder Flockungsmitteln
auf die Biopolymere besitzt.
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Abbildung 27: Entfernung und Transformation der Biopolymere durch verschiedene Vorbehandlun-
gen; a) Entfernung (Mittelwerte mit Standardabweichung fiir alle Experimente innerhalb der gesam-
ten Projektlaufzeit) der Biopolymere durch Ozonung (Zspe: = 0,4 — 1,6 mg03/DOCy), durch Flockung
(0,036 — 0,216 mmol Me3+/L) und durch Ozonung + Flockung (Zspez = 0,4 — 1,6 mgO3/DOC, und 0,036 —
0,216 mmol Me3+/L) und b) reprasentatives LC-OCD Chromatogram (HW55S Séule, Ausschnitt Biopo-
lymere) fiir die Vorbehandlungen.

In Abbildung 27 a) ist die durchschnittliche Entfernung der Biopolymere fiir die verschie-
denen Vorbehandlungsprozesse abgebildet. Im Durchschnitt werden 20% der Biopoly-
mere mit einer Ozonung entfernt. Weiteren Untersuchungen (DOC- und LC-OCD-
Analytik) zeigen, dass es sich bei der Ozonung nicht um eine Entfernung der Biopolyme-
re handelt, sondern eine Transformation der makromolekularen organischen Stoffe hinzu
kleineren Stoffen stattfindet. Mit einer Flockung kénnen unabhangig vom eingesetzten
Flockungsmittel bis zu 50% der Biopolymere entfernt werden. Die Kombination aus Ozo-
nung und Flockung fahrt insgesamt zu keiner verbesserten Entfernung der Biopolymere
aus dem geklarten Abwasser. Die Entfernung ist im Durchschnitt sogar schlechter als bei
der Flockung ohne vorgeschaltete Ozonung.

Detailliertere Informationen zur Transformation/Entfernung der Biopolymere durch die
unterschiedlichen Vorbehandlungsprozesse liefert hier die LC-OCD Analyse, wie exemp-
larisch in Abbildung 27 b) dargestellt. Die Grafik verdeutlicht die Entfernung der Stoffe
Uber den gesamten GréBenbereich durch eine Flockung. Weiterhin zeigen die Chroma-
togramme eindeutig die Transformation der Stoffe in Molekile < 50 nm durch eine Ozo-
nung. Gerade diese Ozonungsprodukte kdnnen in der nachfolgenden Flockung nicht
signifikant entfernt werden und erklaren somit die verringerte Entfernung im Vergleich
zur Flockung (vgl. Abbildung 27 a)).

Zusammenfassungq

e Hohe Relevanz von gelésten organischen Makromolekilen und organi-
schen Kolloiden (Biopolymere) beim Foulingprozess in der Niederdruck-
membranfiltration konnte bestatigt werden.

e Mit einer Flockung kénnen bis zu 50% der Biopolymere aus dem Kl&ranla-
genablauf entfernt werden.

e Transformation der Biopolymere bei der Ozonung vorrangig in Stoffe kleiner
50 nm.

e Die Transformationsprodukte kénnen durch eine nachfolgende Flockung
nicht signifikant entfernt werden.
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4.3.3 Filtrationsverhalten

4.3.3.1  Ultrafiltrationstests mit Klaranlagenablauf aus Ruhleben

Mit Membranfiltrationsversuchen im LabormaBstab sollte der Einfluss der verschiedenen
Vorbehandlungsprozesse auf den Foulingprozess untersucht werden. Die nachfolgende
Abbildung 28 zeigt den Gesamtfoulingwiderstand und den irreversiblen Foulingwider-
stand fir die unterschiedlichen Vorbehandlungen. Aufgetragen sind die Ergebnisse flr
alle Versuche mit der Ultrafiltrationsmembran UP150 (vergleichbar mit der organischen
Membran in der Pilotanlage).
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Abbildung 28: Boxplots vom Gesamt- und Irreversiblen Foulingwiderstand fiir die unterschiedlichen
Vorbehandlungen; Flockung (0,072 - 0,216 mmol Me3+/L), Ozonung + Flockung  (Zspez = 0,2 —
1,6 mgO3/DOC, und 0,072 — 0,216 mmol Me3*/L); Ergebnisse der gesamten Membranfiltrationsexpe-
rimente (UP150, V = 500 mL, TMP = 1,0 bar, erster Filtrationszyklus).

Die Ergebnisse zeigen eindeutig den héchsten Gesamtfoulingwiderstand fir den unbe-
handelten Klaranlagenablauf. Auch die Schwankung ist hier am gréBten, was sowohl an
der unterschiedlich hohen Konzentration der Biopolymere als auch deren unterschiedli-
che Zusammensetzung Uber den Zeitraum der Versuche liegt. Mit einer Flockung kann
der Foulingwiderstand um ungefahr die Halfte verringert werden. Durch eine zusatzliche
Ozonung vor der Flockung kann der Gesamtfoulingwiderstand noch weitergehend ver-
ringert werden.

Betrachtet man den irreversiblen Foulingwiderstand so kann ein erhdhter irreversibler
Foulingwiderstand fur die Kombination aus Ozonung und Flockung als Vorbehandlung
festgestellt werden. Dieser liegt im Durchschnitt sogar noch héher als der vom unbehan-
delten Klaranlagenablauf. Der niedrigste irreversible Foulingwiderstand kann mit einer
Flockung erzielt werden. Eine Ozonung ohne nachfolgende Flockung erwies sich als
ungeeignet fir die Vorbehandlung von Klaranlagenablauf zur Ultramembranfiltration
(keine verbesserten Filtrationseigenschaften und sehr starkes irreversibles Fouling, Da-
ten nicht in der Abbildung aufgefihrt).

Intensive weitergehende Versuche und Modellrechnungen (Daten hier nicht aufgefiihrt;
siehe Hauptbericht) deuten auf ein verstarktes sog. In-Pore-Fouling bei zusétzlicher
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Ozonung hin. Die Bildung von Ozonungsprodukten im Bereich der Membranporen (vgl.
Kapitel 4.3.2) liefert eine plausible Erklarung fir das In-Pore-Fouling und den in den Ver-
suchen beobachteten erhdhten irreversiblen Foulingwiderstand (vgl. Abbildung 28b)).

4.3.3.2 Tests mit anderen Membranen

In weiteren Versuchen wurde das Filtrationsverhalten verschiedener Membranen mit
unterschiedlichen Eigenschaften (PorengréBe: 26 nm, 50 nm und 200 nm; Material: PES
vs. PVDF) fur die Flockung als auch die Ozonung + Flockung als Vorbehandlung unter-
sucht. Nachfolgende Grafik zeigt die Ergebnisse der Versuche.
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Abbildung 29: Foulingwiderstand fiir unterschiedliche Membranen mit Flockung und Ozo-
nung + Flockung als Vorbehandlung; a) Gesamtfoulingwiderstand, b) Irreversibler Foulingwider-
stand; Vorbehandlung: Flockung (8 mg Fe3+/L), Ozonung + Flockung (15 mg Os/L + 8 mg Fe3+/L);
Membranfiltration (V = 300 mL, TMP = 0,5 bar, erster Filtrationszyklus).

Fidr alle verwendeten Membranen konnte der Gesamtfoulingwiderstand durch eine zu-
satzliche Ozonung vor der Flockung im Vergleich zur alleinigen Flockung noch deutlich
verringert werden (siehe Abbildung 29 a)). Betrachtet man den irreversiblen Foulingwi-
derstand fur die untersuchten Membranen (siehe Abbildung 29 b)), ist dieser mit zuséatz-
licher Ozonung fir die Membranen mit den engeren Poren (26 — 50 nm, Ultrafiltrations-
bereich) deutlich erhéht. Im Gegensatz dazu ist bei der untersuchten Mikrofiltrations-
membran (PVDF, 200 nm) mit zuséatzlicher Ozonung vor der Flockung der irreversible
Foulingwiderstand niedriger. LC-OCD Analysen der Membranpermeate (Daten hier nicht
gezeigt, siehe Bericht D4.2 (Godehardt et al. 2013)) deuten darauf hin, dass die Ozon-
transformationsprodukte (vgl. Kapitel 4.3.2) die Mikrofiltrationsmembran (Porengré-
Be = 200 nm) nahezu ungehindert passieren kdnnen, wahrenddessen sie von den Ultra-
filtrationsmembranen (Poren < 50 nm) zurlickgehalten werden. Dies kann das verringer-
te irreversible Fouling bei der Mikrofiltration erklaren.
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4.3.3.3 Vergleich mit anderen Klaranlagenablaufen

In  weiteren Versuchen wurde der Einfluss einer Vorbehandlung mit
Ozon/Flockungsmittel auf das Filtrationsverhalten verschiedener Berliner Klaranlagenab-
lAufe untersucht. Hierfir wurden in einem Zeitfenster von 6 Stunden die Berliner Klaran-
lagen Ruhleben (RUH), Wassmannsdorf (WAS), Miinchehofe (MUE) und Schénerlinde
(SCH) bei Trockenwetterabfluss beprobt. AnschlieBend wurden nach der Flockung bzw.
der Ozonung + Flockung Filtrationsversuche mit der Ultrafiltrationsmembran (UP150)
durchgeflihrt. Abbildung 30 zeigt die Ergebnisse fir die Versuche.
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Abbildung 30: Foulingwiderstand verschiedener Berliner Klaranlagenablaufe bei unterschiedlicher
Vorbehandlung; 2 Gesamtfoulingwiderstand, b) Irreversibler Foulingwiderstand; Vorbehandlung:
Flockung (4 mg Fe”*/L), Ozonung + Flockung (6 mg Os/L + 4 mg Fes+/L); Membranfiltration (UP150,

V =500 mL, TMP = 1,0 bar, erster Filtrationszyklus).

Deutlich zu erkennen ist der vergleichbare Trend im Filtrationsverhalten bei den 4 ver-
schiedenen Klaranlagenablaufen und unterschiedlicher Vorbehandlung. Trotz unter-
schiedlicher absoluter Werte (bspw. hohe Werte fir Wassmannsdorf und niedrige Werte
fir Schénerlinde, siehe Abbildung 30) ist der Trend vergleichbar. Ozonung in Kombinati-
on mit einer Flockung fUhrt einerseits zum niedrigsten Gesamtfoulingwiderstand (siehe
Abbildung 30 a)) aber produziert andererseits das hdchste irreversible Fouling
(Abbildung 30 b)). Wie bereits in den Versuchen mit dem Klaranlagenablauf vom Kilar-
werk Ruhleben beobachtet (vgl. Kapitel 4.3.3.1) liefert auch hier eine Flockung als Vor-
behandlung zur Ultrafiltration die besten Ergebnisse und flhrt zum geringsten irreversib-
len Fouling.
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Zusammenfassungq

e Mit einer Flockung kann der Gesamtfoulingwiderstand im Vergleich zum
unbehandelten Klaranlagenablauf um ca. 50% reduziert werden.

e Durch eine Flockung wird der niedrigste irreversible Foulingwiderstand er-
reicht.

e Eine zusatzliche Ozonung vor der Flockung kann den Gesamtfoulingwider-
stand noch weitergehend reduzieren, allerdings wird bei UF Membranen ein
zusatzlicher irreversibler Foulingwiderstand erzeugt.

e Ursache fur den erhéhten irreversiblen Foulingwiderstand sind organische
Ozontransformationsprodukte im Bereich der Poren der Ultrafiltrations-
membran.

e Versuche mit einer organischen Mikrofiltrationsmembran zeigten kein er-
héhtes Fouling bei zusatzlicher Ozonung vor der Flockung, was die Ergeb-
nisse der keramischen Mikrofiltrationsmembran in den Pilotversuchen be-
statigt.

e Die Ergebnisse aus den Filtrationsversuchen mit dem Klaranlagenablauf
aus Berlin Ruhleben sind qualitativ mit denen anderer Berliner Klaranla-
genablaufe vergleichbar.

4.3.4 Oxidationsnebenprodukte

Ein Nachteil bei der Ozonung von Kléranlagenablauf ist die Bildung von potenziell ge-
sundheitsschédlichen Oxidationsnebenprodukten. Aufgabe der TU Berlin war es die Bil-
dung ausgewahlter Oxidationsnebenprodukte bei der Ozonung zu analysieren.

4.3.4.1 Bromat

Bromat wurde im Zeitraum zwischen Marz 2011 — Dezember 2012 sowohl mit Ozo-
nungsexperimenten im Labor als auch an der Ozonungsanlage der Pilotanlagen im
Klarwerk Ruhleben kontinuierlich gemessen. Abbildung 31 zeigt die Ergebnisse der
durchgefiihrten Bromatmessungen. Die Bromatkonzentrationen sind als Boxplots Uber
verschiedene Ozonzehrungen aufgetragen.

Die Ergebnisse zeigen, dass eine erhdhte Bildung von Bromat (Konzentratio-
nen > 10 ug/L) generell erst bei Ozonzehrungen gréBer 10 mg Os/L (spezifische
Ozonzehrung Z ~ 0.8 mg Os/mg DOC,) stattfindet.
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Abbildung 31: Bromatbildung bei verschiedenen Ozonzehrungen fiir die Laborexperimente und das
Pilotanlagenmonitoring; Zeitraum: Marz 2011 — Dezember 2012; spezifische Ozonzehrung wurde fir
einen DOC = 13 mg/L berechnet.

4342 NDMA

An den Pilotanlagen im Klarwerk Ruhleben wurden zwei Messkampagnen zur Bildung
von NDMA bei spezifischen Ozonzehrungen zwischen 0 und 1,2 mg Os/mg DOC, durch-
gefuihrt. Die Ergebnisse zeigen nur eine sehr geringe Bildung von NDMA. Samtliche
quantifizierten Konzentrationen lagen unterhalb von 20 ng/L und teilweise unterhalb der
Bestimmungsgrenze (5 ng/L).

Zusammenfassungq

e Ein Messmethode zur Bestimmung von Bromat mit einer Bestimmungs-
grenze von 0,5 pg/L konnte erfolgreich an der TU Berlin etabliert werden.

e Laborexperimente und das Monitoring der Pilotanlagen zeigen eine erhdhte
Bildung von Bromat (Konzentrationen > 10 ug/L) erst ab spezifischen
Ozonzehrungen Z > 0,8 mg Os/mg DOC,.

¢ Die Bildung von NDMA bei der Ozonung von Klaranlagenablauf aus Ruhle-
ben kann als sehr gering eingestuft werden.
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Kapitel 5
Untersuchung der Einsetzbarkeit der Mikrosiebung fur die wei-
tergehende Phosphorentfernung

Ein zentraler Bestandteil des Projektes war die Uberpriifung der Leistungsfahigkeit einer
Mikrosiebung mit vorgeschalteter zweistufiger Fallung und Flockung, da bei Antragstel-
lung deutliche Kostenvorteile gegentiber der Raumfiltration méglich schienen. 2009 hatte
sich in Vorversuchen (14 Tage) angedeutet, dass TP-Konzentrationen unter 120 ug/L mit
Mikrosieben erreichbar sind. Diese Annahme war durch langfristige Pilotversuche zu
bestatigen, um Erkenntnisse Uber die Zuverlassigkeit des Verfahrens im Dauerbetrieb zu
erhalten. Zielstellungen der Arbeiten zur Mikrosiebung sind:

- Validierung der Ablaufqualitat Gber verschiedene Lastfélle und Jahreszeiten hin-
weg (Phosphor, Suspendierte Feststoffe, Chemischer Sauerstoffbedarf)

- Optimierung der Flockungsbedingungen (Einmischung, Auswahl der Chemika-
lien)

- Ermittlung der Spilwassermenge und dessen Zusammensetzung

- Ermittlung der Betriebszuverlassigkeit und notwendiger Reinigungsarbeiten an
den Sieben

- Ermittlung der Zuverlassigkeit einer nachgeschalteten UV-Desinfektion und deren
Energiebedarf

- Ermittlung aller notwendigen Auslegungsdaten und Betriebsmittelverbrauche fir
die Okobilanz und die Kostenrechnung

5.1 Material und Methoden

5.1.1 Betriebsweise von Mikrosieben

Mikrosiebe zahlen zu den Oberflachenfiltrationsverfahren und bestehen aus syntheti-
schem Gewebe oder Edelstahl. Sie sind in Maschenweiten zwischen 10 und 200 pm
erhéltlich. Es existieren zwei prinzipielle Anordnungen der Siebe: Trommelfilter und
Scheibenfilter. Im vorliegenden Projekt wurden Scheibenfilter verwendet, da so gréBere
Filterflachen pro Standflache mdglich sind. Das Wasser flieBt UGber eine zentrale Hohl-
welle in die Scheiben hinein und wird von innen nach auBen durch das Mikrosieb filtriert
(Abbildung 32). Die Scheiben stehen senkrecht im Filtrattank. Im vorliegenden Projekt
wurde v.a. mit der kleinsten kommerziell verfliigbaren Maschenweite von 10 um gearbei-
tet, da sehr anspruchsvolle Ziele fur die Ablaufqualitédt vorliegen. Die im Inneren der
Scheiben zurlickgehaltenen Feststoffe filhren zu einem héheren Druckverlust und somit
zu einem steigenden Wasserspiegel in den Scheiben. Bei Erreichen einer festgelegten
maximalen Druckdifferenz (Ublicherweise 250 bis 300 mm) werden die Scheiben rotiert
und mittels Reinigungsdisen bei 8 bar mit Filtratwasser gespdlt. Wéhrend der Spilung
wird weiterhin Wasser filtriert, so dass eine kontinuierliche Filtration vorliegt. Die Vorteile
dieses Verfahrensaufbaus sind der geringe Druckverlust von max. 300 mm, die kontinu-
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ierliche Filtration und die geringe Spullwassermenge von 0,5 bis 3 % (Bever et al. 2002;
HYDROTECH 2010a).

Backwash
nozzles "t

..... _ Sludge trough
Filter panels/ ) 4
media

» Sludge outlet

Influent

Effluent l

Abbildung 32: Aufbau eines Scheibenfilters (HYDROTECH 2010a)

5.2 Mikrosieb Pilotanlage

5.2.1 Ausgangsdesign

Die Pilotanlage zur Mikrosiebung wurde durch die Firmen Veolia-Hydrotech bzw. Kriger-
Wabag geplant und gebaut. Im September 2010 wurde sie auf dem Geléande der KA
Ruhleben installiert.

Abbildung 33 und Abbildung 34 zeigen den Aufbau der Versuchsanlage in ihrer ur-
springlichen Konfiguration. Der Zulauf der Anlage war der Ablauf der Nachklarung, in
den mittels eines statischen Mischers das Flockungsmittel eingemischt wurde. Das Ab-
wasser gelangte zunachst in einen Koagulationstank mit Rihrwerk, dessen GrdBe zwi-
schen 1,4 m3 und 2,2 m3 variiert werden konnte. Bei maximalem Durchfluss (30 m3/h)
und 2,2 m3 lag die hydraulische Verweilzeit im ersten Tank bei 4,3 min. Uber einen Uber-
lauf, in den das Flockungshilfsmittel dosiert wurde, gelangte das Wasser in den zweiten
Tank (Flokkulationstank), in dem die schon gebildeten Mikroflocken zu Makroflocken
heranwachsen konnten, damit sie Uber das Sieb abgetrennt werden kdnnen. Beide
Ruhrwerke konnten manuell geregelt werden, um die Turbulenz in der Flockungsstrecke
anzupassen. Das Flockungshilfsmittel (FHM) wurde in einer automatischen Polymersta-
tion diskontinuierlich angesetzt, wodurch ein Dauerbetrieb ermdglicht wurde. Es wurden
je 110 — 200 L Stammlésung angesetzt, die eine Konzentration zwischen 0,5 bis 4 g/L
hatte. Bei einer Dosierung von 2 mg/L FHM und einen Durchfluss von 20 m%h hielt ein
FHM-Ansatz min. 5 h.

Die Versuchsanlage war mit verschiedenen online Messgeraten ausgestattet: Die Tru-
bung wurde im Zu- und Ablauf durch je ein Ultraturb plus sc (Hach Lange) erfasst. Ortho-
Phosphate konnte durch ein Phosphax sc (Hach Lange) gemessen werden, jedoch wur-
de fUr den langfristigen Betrieb aufgrund einer unzureichenden Bestimmungsgrenze des
Phosphax sc auf die Messung im Klaranlagenablauf zuriickgegriffen (Phosphax sigma,
Hach Lange). Des Weiteren wurden die Volumenstréme im Zulauf, Ablauf und des
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Spllwassers erfasst. Zur Bewertung der Vorbehandlung und der Verschmutzung der
Siebe wurde die Haufigkeit und Dauer der Spulvorgange erfasst.

Schlamm
I kM

n 10 um
0

]
[~
|V

Ruckspiilung

=]
O

=1 Ablauf
= Q
NTU
Koagulation ———
Zulauf Flockungsmittel
Flokkulation Mikrosieb
Q
PO,-P
NTU

Abbildung 33: FlieBbild der Versuchsanlage zur Mikrosiebung

Abbildung 34: Versuchsanlage auf dem KA Ruhleben WWTP (a) und Mikrosieb Scheiben (b)
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5.2.2 Flockungschemikalien

Als Flockungsmittel wurden Eisen(lll)- oder Polyaluminiumchlorid eingesetzt. Beide Pro-
dukte wurden als Lésung von der Fa. Brenntag bezogen und vor Ort ggf. verdinnt.

Verschiedene Flockungshilfsmittel wurden zun&chst in Laborversuchen getestet. Katio-
nische FHM mit hoher Ladungsdichte und hohem Molekulgewicht zeigten dabei die bes-
ten Ergebnisse hinsichtlich Flockenbildung und Phosphorentfernung. Die verwendeten
FHM sind in Tabelle 11 aufgelistet.

Tabelle 11: Produktdaten der in der Pilotanlage eingesetzten Flockungshilfsmittel (FHM)

FHM C1 c2 C3 C4 Al
Hersteller PolyChemie Kemira Kemira GE Kruse
Ladung Kationisch Kationisch Kationisch Kationisch Anionisch
Ladungsdichte 70 % 60 % 60 % 60 % 15 %
Molekulargewicht hoch hoch hoch hoch hoch
Produktart Fest Fest Fest Flussig Fest
5.2.3 Steuerung der Versuchsanlage

Die Versuchsanlage konnte mit konstantem Durchfluss, in einem simulierten Tagesgang
oder einer direkten Kopplung zum Durchfluss der Klaranlage betrieben werden. In Kom-
bination mit der ortho-Phosphatmessung war somit ein frachtproportionaler Betrieb még-
lich. Tabelle 12 gibt einen Uberblick zu den verschieden Betriebsweisen innerhalb der
Pilotierung. Fir mehr Details zur Umsetzung der Prozesssteuerung sei auf den Detailbe-
richt D5.1 (Langer and Schermann 2013) verwiesen.

Tabelle 12: Uberblick {iber die verschiedenen Betriebsvarianten

Zeithorizont Hydraulik Dosierung der Chemikalien
(jeweils Start) Steuerung Dgfrz‘;'/‘;f]s Steuerung Flockungsmittel Polymer
Oktober 2010 konstanter 10/20 volumen- 4 /5 mg Fe/L 2mg/L
Durchfluss proportional 1 9/24mgAlL  (liberwiegend)
Mai 2011 simulierter 10,9 -22,9 | volumen- 1,9/24mgAl/L  2mg/L
Tagesgang proportional (lberwiegend)
August 2011 simulierter 10,9-22,9 | fracht- 1,9-29mgAl/L  1,5-2,0mg/L
Tagesgang proportional (0,79 mg/mg Al)
September 2011 | Dynamischer 10,0 - 28,6 | fracht- 1,9-29mgAl/L  1,5-2,0mg/L
Betrieb proportional (0,79 mg/mg Al)
November 2011 | Dynamischer 10,0 - 28,6 | fracht- 1,9-29mgAl/L 0,76 -1,5mg/L
Betrieb proportional (0,40 mg/mg Al)
Januar 2012 Dynamischer 10,0 - 28,6 | fracht- 1,9-29mgAl/L  057-1,13
Betrieb proportional (0,30 mg/mg Al)
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5.3 Umbau der Versuchsanlage

5.3.1 Flockungsstrecke

Nach dem ersten Jahr der Pilotierung wurde die Versuchsanlage anhand der gewonne-
nen Erkenntnisse aus dem Pilotbetrieb und paralleler Laborversuche in Kooperation mit
Veolia/Hydrotech umgebaut. Wesentlicher Aspekt war die Ausstattung des Koagulations-
tanks mit einem TurboMix™, mit einer héheren Riihrleistung aber deutlich verringerter
Aufenthaltszeit (1 min bei max. Durchfluss). Zusatzlich wurde ein geregeltes Rihrwerk
eingebaut, so dass die Rihrleistung an den Durchfluss angepasst werden konnte. Der
Energieeintrag des Ruhrwerks im Flokkulationstank wurde ebenfalls erhéht.

5.3.2 UV-Desinfektion

Im Laufe des ersten Jahres der Pilotierung kam es zur Ablagerungen aus Flo-
ckungschemikalien in den Rohrleitungen hinter dem Mikrosieb. Somit schien die zu-
nachst als gegeben angenommene Zuverlassigkeit einer nachgeschalteten UV-
Desinfektion nicht mehr gesichert und zusatzliche Pilotversuche mit einer UV-Anlage
wurden geplant. Im Rahmen des oben genannten Umbaus wurde daher eine UV-
Desinfektionsanlage im Ablauf des Mikrosiebs installiert. Ein Teilstrom des Filtrats (bis zu
6 m3/h) wurde dabei Uber einen UV-Reaktor (LBX 10, WEDECO) geleitet. Der Reaktor
enthalt drei UV-Lampen und ist analog zur bestehenden UV-Anlage im KA Ruhleben auf
1000 J/m?2 bei einer Transmission von 45 % ausgelegt. Eine Variation der Fluenz war nur
durch Veranderung des Durchflusses (2-6 m3h) moglich, da die Leistung der Lampen
nicht regelbar war. Die Hillrohre der Lampen waren mit automatischen Wischern ausge-
stattet, um mogliche Ablagerungen durch u.a. Flockungschemikalien zu entfernen.

Abbildung 35: UV-Anlage (a) und Hiillrohre (b)

5.4 Versuchsplanung

Tabelle 13 gibt einen Uberblick lber die wesentlichen Versuchsphasen zur Mikrosie-
bung. Zunachst stand bei konstantem Durchfluss die Auswahl und Dosierung der Flo-
ckungschemikalien im Vordergrund (Fe vs. Al, verschiedene FHM), danach wurden der
Leistungseintrag der Rihrwerke und hydraulischen Verweilzeiten optimiert. Ab Sommer
2011 wurde die Anlage auf dynamischen bzw. frachtproportionalen Betrieb umgestellt.
Im November 2011 erfolgten der Umbau auf die finale Konfiguration und der Einbau der
UV-Anlage. Im weiteren Verlauf lag der Fokus bei der Verringerung der FHM-Dosis so-
wie der Optimierung der Rihrerleistung.
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Tabelle 13: Ubersicht Pilotbetrieb Mikrosiebung und Fokus der jeweiligen Versuchsphase

2010

2011

2012

O N D J F M A M

J J A S 0o

N D J F M A

FeCls
Art des PACI
FHM FeCls
PACI
Ruhr- Simulierter
leistung Tagesgang
HRT frachtprop.
Ruihrleistung
Dosierung Umbau
Optimierte Flockung + UV
FHM Dosierung
Ruihrleistung
5.5 Ergebnisse und Diskussion

5.5.1

In den ersten 2 Monaten wurden die Dosierungen an Flockungschemikalien tber weite
Bereiche variiert. Zunachst wurde nur mit FeCl; als Flockungsmittel gearbeitet. Die Er-
gebnisse dieser Phase sind in Abbildung 36 zusammengefasst. Die mittleren TP-Werte
im Filtrat lagen mit 60 pg/L sehr niedrig. Die Werte fur Suspendierte Stoffe und Gesamt-
Eisen im Filtrat verdeutlichen jedoch die eigentliche Herausforderung der Mikrosiebung:
Der Feststoffrickhalt war nur maBig und die Eisenkonzentration zeigte, dass die Flo-
ckenbildung und damit der Rickhalt im Sieb ungentigend war. Ziel der folgenden Versu-

Erste Ergebnisse und Herausforderungen

che war es daher, den Durchbruch an Flockungsmittel zu minimieren.
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Abbildung 36: Erste Ergebnisse aus dem Pilotbetrieb (Oktober/ November 2010)
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5.5.2 Auswahl und Dosierung des Flockungsmittels

5.5.2.1 FeCl; versus PACI

Uber einen Zeitraum von 2 Wochen im April 2011 wurde ein intensives Versuchspro-
gramm mit ansteigender Flockungsmitteldosierung (0,036 bis 0,179 mmol Me/L) durch-
gefihrt. Dabei wurde mit dem FHM C1 bei einer konstanten Dosiermenge von 1,5 mg/L
und bei einem konstanten Durchfluss von 20 m%h gearbeitet. Mit steigender Flockungs-
mitteldosierung verringerte sich die TP Konzentration im Filtrat zunehmend
(Abbildung 37). Um das Ziel von 80 ug/L TP zu erreichen, waren 0,107 mmol/L Fe bzw.
0,072 mmol/L Al notwendig. Generell lagen die TP-Ablaufwerte bei Einsatz von Al stets
niedriger als bei Fe.

160 7 cO;Fe: 330 llg/l- 8 7 O CO;Fe: 615 mg/'—
CO;AI: 360 llg/l- I';I CO;AI: 619 mg/'—
120 - I%‘ 6 - &‘ %‘
O
3 R [ S o
g 30 80 ug/L %04 | I:I[| %‘
= o % =
40 - g - 2 -
O FeCl, O O FeCly
O PACI O PACI
0 T T T T 1 0 T T T T 1
0,036 0,072 0,107 0,143 0,179 0,036 0,072 0,107 0,143 0,179
FM-Dosierung [mmol Me/L] FM-Dosierung [mmol Me/L]
80 - Cose: 47 % 0,04 - Cofe: 0,004 mmol/L
Coni: 47 % |£| Co.ai: 0,001 mmol/L
< o3 0 o
X 60 - = 2003 - _ o
S o % H © =B E
240 | o O 002 5 O
IS L o d o
(%] ]
b= €
S 20 - © 0,01 -
O FeCly o} O FeCly
O PACI O PACI
0 T T T T | 0,00 T T T T 1
0,036 0,072 0,107 0,143 0,179 0,036 0,072 0,107 0,143 0,179
FM-Dosierung [mmol Me/L] FM-Dosierung [mmol Me/L]

Abbildung 37: Variation von Flockungsmitteltyp und Dosis im April 2011- Ergebnisse fiir TP, SS,
Transmission und Gesamt-Fe/Al im Filtrat; je n=3

Deutlicher wird der Unterschied zwischen Al und Fe bei Betrachtung der Parameter
Suspendierte Stoffe und der Restkonzentration an Flockungsmittel im Filtrat. Fir beide
Parameter lagen die Konzentrationen bei Einsatz von Al wesentlich niedriger als bei Fe
(Abbildung 37). Der Durchbruch an Flockungsmittel lag bei Al knapp unter 0,002 mmol/L,
dahingegen bei Fe 50-80 % hdher. Bei Einsatz von Fe lagen im Filtrat oft h6here Fest-
stoffgehalte (6-8 mg SS/L) vor als im Zulauf der Pilotanlage, wohingegen die Feststoff-
gehalte bei Al unterhalb der Zulaufwerte lagen. Mit einer héheren Dosierung nahm die
Feststoffgehalte im Filtrat ab. Dies wird auf ein glnstigeres Verhaltnis von Flockungsmit-
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tel und DOC zurtickgefiihrt, wodurch das Flockungswachstum besser ablauft. Allerdings
sind Dosierung von >0,14 mmol/L nicht realistisch fir die untersuchte Anwendung, da
durch die erhdhte Feststofffracht mehr Siebflache fur eine GroBanlage notwendig ware.

Die durchschnittliche Transmission des Klaranlagenablaufs lag innerhalb der Dosiertests
bei 47 %. Bei den héchsten Dosierungen von Fe (0,143 und 0,179 mmol/L) erhéhte sich
die Transmission durch die Behandlung geringfligig, bei niedrigeren Dosierungen jedoch
nicht bzw. sie verringerte sich sogar. Bei Einsatz von Al war die Transmission im Filtrat
stets héher als im Zulauf der Versuchsanlage, wodurch weniger Energie fir eine nach-
geschaltete UV-Desinfektion notwendig ist.

Zusammenfassungq

e PACI als Flockungsmittel fihrt zu einer besseren Filtratqualitat als FeCls flr die
Parameter Gesamt-Phosphor, Suspendierte Stoffe, Transmission und Restgehalt
an Flockungsmittel

e Mit PACI kann bei konstantem Durchfluss das gewlinscht TP-Ziel von
80 pg/L mit einer Dosierung 0,072 mmol/L erreicht werden.

5.5.3 Art und Dosierung des Flockungshilfsmittels

5.5.3.1  Anionisches Flockungshilfsmittel

Das anionische Flockungshilfsmittel wurde nur kurzfristig in der Versuchsanlage einge-
setzt. Analog zu den Ergebnissen im Labor flhrte es zu einer starken Verringerung der
Filtrationskapazitat, d.h. eine Splldauer von 100 % lag schon bei niedrigen Durchflissen
vor und der Notlberlauf wurde beschickt.

5.5.3.2  Vergleich kationischer Flockungshilfsmittel

Im Rahmen von Laborversuchen wurde eine Vielzahl an Flockungshilfsmitteln in Kombi-
nation mit FeCls getestet. Bezlglich der P-Entfernung, der Filtrierbarkeit und der Verrin-
gerung der Tribung schnitten drei FHMs besonders gut ab (C1, C2, C4 in Tabelle 11).
Das einzige flussige FHM darunter ist C4. Flissige FHM sind einfacher anzusetzen, sind
jedoch teuer in der Anwendung. Der Fokus der Pilotversuche zur FHM-Dosierung lag
daher bei den Produkten C1 und C2.

Bei Flockung mit FeCl; erzielte das FHM C1 geringfligig bessere Ablaufwerte fur TP, SS
und Restgehalt an Flockungsmittel als C2 (s. Abbildung 38). Bei vergleichbarer Zulauf-
qualitét der beiden Versuchsreihen, lagen bei C1 im Mittel 40 pg TP/L und 3,7 mg SS/L
im Filtrat vor, mit C2 dagegen 60 pg TP/L und 5,0 mg SS/L.

In Kombination mit PACI (B) zeigte C2 eine deutlich bessere Filtratqualitat als C1. Mit C2
wurde durchschnittlich 50 ug TP/L und mit C1 70 pg/L erzielt. Noch deutlicher war die
bessere Ablaufqualitat fir die Suspendierten Stoffe und fir den Restgehalt an Flo-
ckungsmittel. Diese Ergebnisse verdeutlichen die Notwendigkeit verschiedene Kombina-
tionen aus Flockung- und Flockungshilfsmittel zu testen, da nicht ein FHM fir jedes Flo-
ckungsmittel optimal ist.
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Abbildung 38: Variation des Flockungshilfsmittel — C1 vs. C2. A: 0,072 mmol/L Fe, 2,0 mg/L Polymer
C1 oder C2, 20 m%h. B: 0,072 mmol/L Al, 1,5 mg/L Polymer C1 oder C2, 20 m*/h

Da die Spuldauer ein maBgeblicher Parameter fiir die Auslegung von Mikrosiebanlagen
ist, wurde auch diese in Abhangigkeit des FHM untersucht. Bei einer Flockung mit FeCl;
(Abbildung 39 A) erzielte Polymer C1 die niedrigsten Werte fiir die Spildauer und ist
somit besser geeignet als C2. Bei Flockung mit PACI lagen beide Flockungshilfsmittel

gleich auf.
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Abbildung 39: Variation des Flockungshilfsmittel in der Pilotanlage — C1 vs. C2. A: 0,072 mmol/L Fe,
2,0 mg/L Polymer C1 oder C2, 20 m*/h. B: 0,072 mmol/L Al, 1,5 mg/L Polymer C1 oder C2, 20 m*h
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5.5.3.3 Notwendige Dosierung an Flockungshilfsmittel (vor dem Umbau)

Im Vorfeld der frachtproportionalen Dosierung wurde eine weitere Testserie mit variabler
FHM-Dosierung durchgefihrt: 1,0 bis 2,0 mg/L des FHM C1 wurde in Kombination mit
2,4 mg Al/L getestet. Wahrend dieser Testphase (Frithsommer 2011) waren die
TP-Werte schon im Klaranlagen-Ablauf sehr niedrig (im Mittel 230 pg/L). Daher reichten
im Gegensatz zur vorherigen Betriebsphase bereits 1,0 mg/L FHM aus um TP-Werte
unter 80 pg/L zu erreichen (Abbildung 40). Eine Erhéhung der FHM -Dosierung auf
1,75 mg/L senkte die TP-Werte auf unter 40 pg/L. Auch fir SS und den Restgehalt an
Flockungsmittel wurden minimale Werte erst ab einer Dosis von >1,5 mg/L erzielt. Fir
den frachtproportionalen Betrieb vor dem Umbau der Anlage wurde daher mit 1,5 —
2 mg/L FHM gearbeitet.
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Abbildung 40: Variation der Polymerkonzentration wahrend der Sommerperiode. 0,090 mmol/L
(2,4 mg/L) Al, 1,0, 1,5. 1,75 und 2,0 mg/L Polymer C1, 20 mh, verringerte Verweilzeit im Koagulati-
onstank.

5.5.3.4  Notwendige Dosierung an Flockungshilfsmittel (nach dem Umbau)

Nach dem Umbau wurde zunachst mit dem Ublichen Dosierbereich von 1,9 - 2,9 mg Al/L
begonnen, sowie einer FHM-Dosierung von 1,5 -2 mg/L (FHM C2). Der Umbau hatte
jedoch einen unerwartet groBen Einfluss auf die Flockung: Bereits nach drei Tagen Be-
trieb musste die Anlage auBer Betrieb genommen werden, da sich ein vermehrtes Flo-
ckenwachstum einstellte und das Innere der Filterscheiben verstopfte. Die FHM-
Dosierung wurde daher in mehreren Schritten auf einen Dosierbereich von 0,57-
1,13 mg/L verringert. Neben einem um 74 % verringerten Volumen fir die Koagulation,
konnte der FHM-Bedarf durch den Umbau im Mittel um 65 % verringert werden.

Zusammenfassungq

e Anionisches FHM reduziert die Filtrationskapazitat drastisch, daher werden fir
die vorliegende Anwendung kationische FHM empfohlen.

e Durch Optimierung der Flockung konnte der Bedarf an FHM von 1,5 bis
2,0 mg/L auf im Mittel 0,6 mg/L gesenkt werden.
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554 Ergebnisse zur UV-Desinfektion

5541 Transmission

Die Transmission des KA-Ablaufs ist ein entscheidender Auslegungsparameter fir eine
UV-Desinfektion. Abbildung 41a zeigt den jahreszeitlichen Verlauf der Transmission im
Zulauf der Mikrosiebung. Fir 2011 liegen v.a. Werte auBerhalb der Sommerperiode
(= Badeperiode) vor, deren Mittelwert lag bei 46 % (n = 132). In 2012 ergaben sich ge-
ringe Unterschiede zwischen der Winter- und Sommerperiode: AuBerhalb der Badesai-
son lag die Transmission mit 51 % (n = 28) etwas hdéher als in der Badesaison (47 %,
n = 62).
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Abbildung 41: Saisonaler Verlauf der Transmission (a) und Ablauf Transmission vs. Zulauf Trans-
mission (b), durchschnittliche Dosierung: 0,07 bis 0,09 mmol Me/L)

Die Transmission im Ablauf des Mikrosiebs héngt stark von derjenigen im Zulauf ab (v.a.
bei Flockung mit PACI). In Abbildung 41b ist die Transmission im Ablauf Uber die Trans-
mission im Zulauf dargestellt. Fir den Betrieb mit PACI als Flockungsmittel ergab sich
ein klarer Zusammenhang zwischen Zu- und Ablaufwerten und im Ablauf war die
Transmission héher als im Zulauf. Der relative Transmissionsanstieg lag im Mittel bei
13 % (d.h. 13 % bezogen auf den Prozentwert im Zulauf). Wahrend des Betriebs mit
FeCls blieb die Transmission im Zu-/Ablauf &hnlich bzw. verringerte sich sogar teilweise
im Vergleich zum Zulauf. Fir die Kombination von Mikrosiebung und UV-Desinfektion
wird daher der Einsatz von PACI als Flockungsmittel empfohlen.

5.5.4.2  Mikrobiologische Parameter

Durch die groBe Maschenweite des Mikrosiebs (10 um) wird keine nennenswerte Verrin-
gerung von Pathogenen und Indikatorkeimen erzielt. Lediglich groBe Organismen wie
z.B. Wurmeier (Helmintheneier) werden bereits zugehalten (Quinzafios et al. 2008).
Nach dem Umbau wurde die Zuverlassigkeit der UV-Desinfektion nach der Mikrosiebung
geprift, dazu wurden die Konzentrationen an E. coli, Enterokokken und Coliphagen im
Zu-/Ablauf der Mikrosiebung und im Ablauf der UV-Anlage in Stichproben gemessen.
Die durchschnittlichen Werte im Ablauf der Nachklarung lagen bei 8,8-10* MPN/100 mL
fur E. coli, bei 1,7:10* MPN/100 mL firr Enterokokken sowie bei 4-10° PFU/100 mL fiir
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Coliphagen. Die Konzentration im Filtrat korrelierte weitgehend mit jener im Zulauf der
Versuchsanlage. Flockung und Mikrosiebung reduzierten den Gehalt an E. coli im Mittel
um 0,82 log-Stufen, bei Enterokokken um 1,34 log-Stufen und bei den Coliphagen um
0,09 log-Stufen (s. Abbildung 42). Die sehr hohe Entfernung an Enterokokken durch die
Flockung und Mikrosiebung ist nicht plausibel. Eine mégliche Beeintrachtigung der Mes-
sung durch Restgehalt von Al konnte nicht abschlieBend geklart werden.

Die nachgeschaltete UV-Desinfektion wurde zundchst analog zur bestehenden UV-
Anlage auf der KA Ruhleben mit 1000 J/m? (51 Wh/m?3) betrieben, nach drei Probenah-
men wurde die Fluenz zunachst auf 850 J/m2, dann auf 730 J/m? (37 Wh/m3) reduziert.
Im Mittel wurde der Gehalt an E.Coli um weitere 2,5 log-Stufen verringert, nur 2 Proben
enthielten mehr als 38 MPN/100 mL, die Mehrzahl lag auf oder unter der Bestimmungs-
grenze. Beide Proben lagen direkt vor einer chemischen Reinigung der Hiillrohre vor,
welche nach 8 Monaten Dauerbetrieb durchgefliihrt wurde. Die Gesamtentfernung durch
Flockung/Mikrosieb und UV-Bestrahlung lag im Mittel bei 3,3 log-Stufen. Bei den Entero-
kokken lagen 37 von 38 Proben im Ablauf der UV-Anlage auf oder unter der Bestim-
mungsgrenze von 15 bzw. 38 MPN/100 mL. Auch hier muss allerdings eine mdgliche
Beeintrachtigung der Analytik in Betracht gezogen werden (s.o.). Der Gehalt an Colipha-
gen wurde durch die UV-Desinfektion um 3,0 log-Stufen reduziert, die Gesamtreduktion
Uber die Flockung, Filtration und UV-Bestrahlung lag bei 3,3 log-Stufen.

Die erzielten Gehalte an Mikroorganismen lagen unterhalb den Grenzwerten fur eine
gute Badegewasserqualitat (geméaB Richtlinie 2006/7/EG: < 1000 MPN/100 mL E.Coli;
< 400 MPN/100 mL Enterokokken).

Zusammenfassungq

e Trotz verringerte Fluenz von 730 J/m2 (37 Wh/m?), Lampenalterung, zunehmen-
der Belagbildung auf den Hullrohren erzielt die Kombination aus Flockung, Filtra-
tion und UV-Bestrahlung tber einen Zeitraum von 8 Monaten eine weitestgehen-
de Verringerung der Indikatororganismen und Coliphagen.

e E.Coli und Enterokokken lagen stets unterhalb von 100 MPN/100 mL vor
(n=30)
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Abbildung 42: Konzentration der Bioindikatoren E. coli, Enterococci und Coliphages im Zulauf und
Ablauf des Mikrosiebes und nach der UV Desinfektion. Die Bestimmungsgrenze fiir E. coli und
Enterococci lag bei15 bzw. 38 MPN/100 mL (in Abhéangigkeit der Verdiinnung)

5.6 Betriebserfahrungen

5.6.1 Entwicklung der Filtrationskapazitat

Die langfristigen Pilotversuche haben gezeigt, dass die Spuldauer (ber die Zeit anstieg,
da es zu Ablagerungen auf den Sieben kommt, die durch die Spllung allein nicht zu be-
seitigen sind. Die Abnahme der Filtrationskapazitat verlief nicht immer gleich, eine Zeit-
spanne von 5-8 Wochen ist jedoch realistisch flr das Intervall einer chemischen Reini-
gung. Diese erfolgt mit Hilfe von Salzsédure (10 %) und Hypochlorit (4 %). Vor und nach
der chemischen Reinigung werden die Siebe mit Trinkwasser gespdlt. Im Mittel wurden
je 0,1 mL der beiden Chemikalien pro m® behandeltes Abwasser benétigt.

5.6.2 Beeintrachtigung der Spiilung

Im Sommer 2011 kam es zu ungewdhnlichen Anstiegen der Spiildauer. Eine Untersu-
chung des Spllsystems brachte die Ursache zum Vorschein: Durch Ablagerungen von
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im Filtrattank vorliegenden Feststoffen (v.a. Rest der Flockungschemikalien) verringerte
sich der von der Spllpumpe abgebaute Druck. Fiel der Spuldruck unter 7 bar, war die
Spulung nicht mehr ausreichend, um die Siebe zu reinigen. Zunachst wurde das Prob-
lem durch regelmaBige Reinigung der Pumpe behoben, langfristig durch den Tausch der
Pumpe gegen ein gréBeres Modell im Rahmen des Umbaus im November 2011. Danach
trat dieses Phanomen nicht wieder auf. Es ist daher wahrscheinlich, dass es sich um ein
Artefakt der Pilotanlage handelt, da die erste Pumpe nur kleine SpaltmaBe aufwies, wie
sie in GroBanlagen nicht zum Einsatz kommen.

5.6.3 Spulwasseranfall und -zusammensetzung

Der Spulwasseranfall korreliert mit der Splldauer, erst bei kontinuierlicher Spilung
(= 100 % Spuldauer) wird eine Grenze von 3 % Spllwasser erreicht. Im Mittel lag der
Spulwasseranfall bei 1,8 %. Die Zusammensetzung des Spllwassers und dessen Ab-
setzverhalten wurden anhand von drei Stichproben untersucht. Das Spllwasser enthielt
zwischen 580 bis 1000 mg/L Suspendierte Stoffe und 8 bis 28 mg/L Gesamtphosphor.
Die Konzentration an Al lag zwischen 88 und 160 mg/L. Der Schlamm wies ein sehr gu-
tes Absetzverhalten auf (Schlammvolumenindex << 50 mL/g). Eine Ruckfihrung in die
Vorklarung ist daher ohne Einschrankung maglich.

5.6.4 Betrieb der UV-Desinfektion

Die UV-Anlage war von Mitte Dezember 2011 bis September 2012 kontinuierlich in Be-
trieb. Die an der Reaktorwand gemessene UV-Intensitdt nahm Uber die Zeit deutlich ab
(Abbildung 43). Diese Abnahme ist v.a. auf die zu erwartende Alterung der Lampen und
die Belagbildung auf den Hullrohren zurlckzufthren. Erst nach mehr als 8 Monaten Be-
trieb wurde dabei der vom Hersteller definierte Alarmwert von 18 W/m?2 unterschritten
und eine chemische Reinigung mit Salzsaure durchgefihrt. Vor dieser chemischen Rei-
nigung waren auch zum ersten Mal E.Coli nach der UV-Desinfektion oberhalb der Be-
stimmungsgrenze messbar (Abbildung 42). Die visuelle Beurteilung der Lampen nach 3
und nach 8 Monaten ergab, dass die weiBlich-silbrigen Ablagerungen vermutlich Alumi-
nium und Calcium enthielten.
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Abbildung 43: Entwicklung der gemessenen UV-Intensitat an der Reaktorwand
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5.7 Okotoxikologische Untersuchungen

Das Vorliegen von Flockungsmittelresten im Ablauf des Mikrosiebes fuhrte zu der Ent-
scheidung zusatzlich &kotoxikologische Untersuchungen durch die TU Berlin (Prof.
Pflugmache, FG Okologische Wirkungsforschung und Okotoxikologie) an der Anlage
durchzufiihren zu lassen. Es wurde jeweils der Zu- und Ablauf der Pilotanlage (Versuche
mit PACI), sowie der filtrierte Klaranlagenablauf, in den zusétzliches FHM dosiert wurde
(C2, 450 pg/L), untersucht. Folgende normierte Tests wurden durchfihrt:

— Enzymaktivitdtsmessung der Glutathion S-Transferase (GST) nach Habig
et al. (1974) in Ceratophyllum demersum nach 24 h Exposition

— Enzymaktivitdtsmessung der Peroxidase (POD) nach Bergmeyer (1986)
in Ceratophyllum demersum nach 24 h Exposition

— Ames-Test nach OECD471

— UMU-ChromoTest nach ISO13829

— AChE-Hemmtest nach Rahman and Choudhary (2001)
— Leuchtbakterientest (von Hach-Lange,LCK487)

— Algen 72h Wachstumstest (OECD 201)

— Akuter Daphnientest (OECD 202)

— Reproduktionstest (OECD211, Draft ISO 20665)

In den durchgefiihrten Test wurden keine Auffalligkeiten in den untersuchten Proben
gefunden, die auf mégliche dkotoxikologische Effekte der vorliegenden Rickstande an
Flockungschemikalien hinweisen. Positive Befunde lagen nur bei Tests zur Enzymaktivi-
tat vor, jedoch waren diese unsystematisch tGber die Proben verteilt und traten auf schon
im Zulauf der Versuchsanlage auf.

5.8 Zusammenfassung Mikrosiebung

Die Pilotversuche auf der KA Ruhleben haben gezeigt, dass eine Mikrosiebung in Kom-
bination mit einer vorherigen zweistufigen Flockung eine hohe und zuverlassige Phos-
phorentfernung bis unterhalb von 80 pug TP/L ermdglicht. Die ersten 3 Monate der Ver-
suche bestatigten die Ergebnisse aus den Vorversuchen in 2009 hinsichtlich der P-
Elimination (Annahme < 120 ug TP/L), allerdings wurde auch die eigentliche Herausfor-
derung, die Minimierung des Feststoff- und Flockungsmitteldurchbruchs, deutlich.

Die Umstellung des Flockungsmittels von FeCl; auf Polyaluminiumchlorid verbesserte
die Ablaufqualitat maBgeblich: Die Werte fir TP und Suspendierte Stoffe waren mit PACI
deutlich niedriger (s. Abbildung 44). Auch der Durchbruch an Flockungsmittel verringerte
sich durch diese Umstellung und die Transmission verbesserte sich bei Flockung mit
PACI. Letzteres vereinfacht eine nachgeschaltete UV-Desinfektion. Fir den Parameter
CSB hatte der Umbau der Flockung keinen Einfluss, die Ablaufkonzentration hing v.a.
von der im Zulauf ab. Die durchschnittliche Verringerung des CSB lag bei 23 % bei Flo-
ckung mit FeCl; und bei 19 % bei Einsatz von PACI.
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Abbildung 44: Vergleich der Filtratqualitat nach verschiedenen Optimierungsschritte — Wechsel des
Flockungsmittels (FeClI3 vs. PACI), frachtproportionale Dosierung (PACI: dynamisch) und nach Um-
bau der Flockungstanks (PACI: Umbau).

Die Umstellung von konstanten Durchflussbedingungen auf einen dynamischen, fracht-
proportionalen Betrieb, der dem Tagesgang der Klaranlage folgte, hatte keinen nen-
nenswerten Einfluss auf die Ablaufqualitat (vgl. PACI und PACI dynamisch in Abbil-
dung 44), so dass eine hohe Ablaufqualitat auch bei variablen Lastféllen gegeben war.

Die hydraulischen Bedingungen der Flockung und der Energieeintrag durch die Riihr-
werke beeinflussten sowohl den Chemikalienbedarf als auch die Ablaufqualitat. In der
ursprunglichen Konfiguration der Anlage lagen die hydraulische Verweilzeit im Koagula-
tionstank bei min. 4,3 min und der Energieeintrag durch das Riuhrwerk bei < 1 Wh/m3. In
dieser Kombination waren im Mittel 1,7 mg/L kationisches Flockungshilfsmittel notwen-
dig, um einen stabilen Betrieb und eine hohe Ablaufqualitat sicherzustellen. Die Installa-
tion eines TurboMix™ in den Koagulationstank verringerte die Verweilzeit auf 1 min, er-
héhte jedoch den Energieeintrag auf 1-2 Wh/m3. Der Umbau senkte den Bedarf von
FHM auf 0,56 - 1,2 mg/L, im Mittel wurden nur noch 0,6 mg/L dosiert. Die Ablaufqualitat
fir Suspendierte Stoffe und Restflockungsmittel wurde trotz verringerte FHM-Dosierung
verbessert (s. PACI: Umbau in Abbildung 44). Die Ablaufwerte fir Phosphor lagen ge-
ringflgig héher als zuvor. Dies wird auf die bereits héheren Zulaufwerte zurlickgeflhrt,
da die meisten Messwerte nach dem Umbau in den Wintermonaten entstanden.

Durch einen kontinuierlichen Pilotbetrieb Gber 20 Monate hinweg konnten zahlreiche
Erfahrungen auch zum Spulwasseranfall und den notwendigen Reinigungsintervallen
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gesammelt werden. Die Spllung der Siebe ist der energieintensivste Prozess des Ver-
fahrens (ca. 18 Wh/m3), da die Spllung bei 8 bar erfolgt. Die Spildauer als leicht zu-
ganglicher Verfahrensparameter gibt Aufschluss Uber die Qualitat der Flockung als auch
die zunehmende Verschmutzung der Siebe. Unzureichende Dosierung an Flo-
ckungschemikalien fUhrte zu einer erhéhten Splldauer auch bei neuen bzw. chemisch
gereinigten Sieben. Da die automatische Spullung mit Filtrat nicht ausreicht, um die Sie-
be vollstandig zu reinigen, kam es im Verlauf der Versuche zu einem Anstieg der Spul-
dauer auf Werten von bis zu 100 %. Eine chemische Reinigung in einem Intervall von ca.
4-7 Wochen ist fur das vorliegende Abwasser zu erwarten. Ein vergleichsweise kurzes
Reinigungsintervall von 4 Wochen kénnte von Vorteil sein, da die Splldauer und somit
der Energiebedarf minimiert wirden. Im Rahmen der vorliegenden Untersuchungen lag
der Spullwasseranfall bei 1,8 %. Das Spllwasser enthielt 580 bis 1000 mg SS/L und wies
sehr gute Absetzeigenschaften auf (SVI << 50 mL/g), so dass eine Rickfihrung in die
Vorklarung denkbar ist.

Im Zuge des Umbaus der Versuchsanlage wurde auch eine UV-Desinfektion im Ablauf
des Mikrosiebs installiert. Analog zur bestehenden UV-Anlage auf der KA Ruhleben
(1 m¥s) wurde diese auf eine Fluenz von 1000 J/m? ausgelegt. Auch nach Verringerung
der Zielfluenz auf 730 J/m?2, fortschreitenden Lampenalterung und Belagbildung auf den
Hillrohren war eine zuverlassige Desinfektion Uber einen Betriebszeitraum von
8 Monaten gegeben. Die Gehalte an E.Coli und Enterokokken lagen stets unterhalb von
100 MPN/100 mL. Nach 8 Monaten wurde eine chemische Reinigung der Hullrohre
durchgefihrt.

Da sowohl Aluminium als auch kationische Polymere fur inre mégliche Toxizitat bekannt
sind, wurden verschiedene O6kotoxikologische Untersuchungen durchgefihrt. In den
meisten Tests konnte keine Toxizitat festgestellt werden, lediglich in Tests zur Enzymak-
tivitat lagen unsystematische Befunde sowohl im Zu- und Ablauf der Versuchsanlage
Vor.
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Kapitel 6
Okobilanzen und Kostenrechnung

Mit der Errichtung einer 4. Reinigungsstufe auf der KA Ruhleben ergeben sich zusatzli-
che Aufwendungen flr den Betrieb der Verfahren und die zugehdrige Infrastruktur. Dabei
lassen sich neben den 6konomischen Aufwendungen (Investitions- und Betriebskosten)
auch zusatzliche Umweltwirkungen ermitteln, die aus dem Verbrauch von Ressourcen
fir die Bereitstellung von Strom, Chemikalien und Infrastruktur und den zugehdérigen
Emissionen in die Umwelt (z.B. Luftschadstoffe) entstehen. Diese zusétzlichen Umwelt-
belastungen sollten den positiven Effekten der 4. Reinigungsstufe (verbesserte Ablauf-
qualitat) gegeniibergestellt werden, um damit einen Uberblick tber alle relevanten Um-
weltwirkungen zu erhalten und die Wahl eines geeigneten Reinigungsverfahrens unter
Abwagung von Aufwand und Nutzen fir die Umwelt zu ermdglichen.

Um alle direkten und indirekten Effekte der 4. Reinigungsstufe in ékologischer und 6ko-
nomischer Hinsicht zu quantifizieren, bieten sich lebenszyklusbasierte Methoden der
Untersuchung an. Diese Methoden zeichnen sich durch ihren umfassenden Bewer-
tungsansatz aus, der durch die weit gefassten Systemgrenzen alle relevanten Prozesse
in die Bewertung einbezieht. Dies ist vor allem fir die Umweltwirkungen von Bedeutung,
weil somit auch indirekte Auswirkungen (z.B. Emissionen bei der Bereitstellung von
Strom im Kraftwerk) systematisch in die Betrachtung integriert werden. Fir die Umwelt-
wirkungen wird daher die Methodik der Okobilanz (engl. ,Life Cycle Assessment (LCA))
nach 1SO 14040/44 (2006) verwendet, die fir die Bewertung der Umweltwirkungen von
Produkten und Prozessen entwickelt wurde. Fur die 6konomische Bewertung wird eine
Berechnung der Jahreskosten durchgefiihrt, die methodisch an die Lebenszykluskosten
angelehnt ist und sowohl Investitionskosten als auch Betriebskosten abbildet.

Im Projekt OXERAM werden verschiedene Szenarien zu Errichtung und Betrieb einer 4.
Reinigungsstufe hinsichtlich ihrer 6kologischen und ékonomischen Auswirkungen vergli-
chen. Alle Verfahren haben dabei folgende Ziele:

e Eine weitergehenden Entfernung von Gesamtphosphor (TPgseiie < 50-120 pg/L)

e Eine saisonale Desinfektion im Sommerhalbjahr unterhalb der Grenzwerte fiir gu-
te Badegewasserqualitat nach Badegewasserrichtlinie (EU 2006)

Die folgenden Abschnitte beschreiben kurz die methodischen Ansatze, die verwendeten
Prozessdaten, sowie die wichtigsten Ergebnisse des Vergleichs. Fir eine detaillierte
Beschreibung aller Eingangsdaten und Ergebnisse wird auf den englischen Abschluss-
bericht verwiesen D6.2 (Remy 2013).

6.1 Methodik der Okobilanz

Die funktionelle Einheit der Okobilanz wird definiert als ,die weitergehende Behandlung
des Klarlaufs der Klaranlage Ruhleben, bezogen auf einen Einwohnerwert und ein Jahr
[EWcsg*a] ™. Bezugswert fiir die Berechnung der Einwohnerwerte ist dabei die organi-
sche Belastung im Klaranlagenzulauf mit 120 g CSB/(EW*d) nach A131 (ATV 2000). Die
Klaranlage Ruhleben behandelt im Durchschnitt 1,6 Mio. Einwohnerwerte.
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Die Systemgrenzen der Okobilanz (Abbildung 45) umfassen alle Stufen der 4. Reini-
gungsstufe zwischen dem Ablauf der Nachklarung (Klarlauf) und der Einleitung in den
Vorfluter. Dabei werden neben den einzelnen Prozessen und ihren jeweiligen Betriebs-
mitteln (Strom, Chemikalien) auch die Aufwendungen fiir die Infrastruktur (Material) er-
fasst. Der Ablauf der Nachkl&rung definiert sich dabei Uber das langjahrige Mittel der
Ablaufqualitat der Klaranlage Ruhleben (Mittelwert der 24-Mischproben 2006-2010) mit
einem mittleren Jahresvolumen von 87,6 Mio. m3 und einer durchschnittlichen Konzent-
ration an Gesamtphosphor von 330 pug TP/L. Die Rickbelastung des Klarwerks durch
Spulwasser der 4. Reinigungsstufe wird im Modell nur hydraulisch abgebildet (erhéhte
Wassermenge in der 4. Stufe), ohne das Rickkopplungen der riickgefiihrten Stoffe
(Phosphor, Fallmittel) auf die Ablaufqualitdt der Nachkldrung berlcksichtigt werden.
Auch die Aufwendungen der Schlammbehandlung werden fiir die Okobilanz vernachls-
sigt. Bei Auslegung der Verfahren auf eine Teilstrombehandlung (Trockenwetterspitze)
wird im Regenwetterfall ein Bypass vorgesehen, so dass eine Teilmenge an der Stufe
zur Phosphorentfernung vorbeigefihrt wird (Membranverfahren). Um die Einhaltung der
Badegewasserrichtlinie im Ablauf der Klaranlage zu gewahrleisten, wird dieser Teilstrom
im Regenwetterfall noch Uber eine UV-Desinfektion behandelt.
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Abbildung 45: Systemgrenzen der Okobilanz

Als Vergleichszenario wird die bisherige Praxis der Klaranlage herangezogen, in der im
Sommerhalbjahr der Klarlauf bis zur Trockenwetterspitze entweder Uber die Abwasser-
druckleitung gepumpt wird (37% des Jahresvolumens) oder Uber die neu errichtete UV-
Anlage desinfiziert und dann direkt abgeleitet wird (12% des Jahresvolumens). Die
Szenarien der 4. Reinigungsstufe ergeben sich wie folgt (Abbildung 46):

e Hochste Ablaufqualitéat (TPgseie <50 pg/L): Flockung und Ultrafiltration mit Poly-
mermembranen bzw. Mikrofiltration mit Keramikmembranen (Auslegung auf Tro-
ckenwetter), Regenwetter-Bypass mit UV-Desinfektion
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e Mittlere Ablaufqualitat (TPgseie <80 pg/L): Flockung und Raumfiltration (Zwei-
schichtfilter) bzw. Mikrosieb (10 um Maschenweite), beide mit nachgeschalteter
UV-Desinfektion (Auslegung Regenwetter)

e Niedrigste Ablaufqualitat (TPgswie <120-150 pg/L): Flockung und Kompaktsedi-
mentation mit nachgeschalteter UV-Desinfektion (Auslegung Regenwetter)

Fir alle Verfahren gilt dabei durch die begrenzte hydraulische Kapazitat des Klarwerks
die Auflage, dass der Spulwasseranfall hdchstens 5% des behandelten Volumens betra-
gen darf. Wahrend fir Membrananlagen, Raumfilter und Mikrosieb gesicherte und opti-
mierte Ergebnisse aus mehrmonatigen Pilotversuchen im technischen MaBstab vorlie-
gen, wird die Leistung der Kompaktsedimentation sowie deren Bedarf an Betriebsmitteln
und Infrastruktur aus Herstellerangaben und einer konservativen Modellierung der Fest-
stoffe abgeleitet. Daher sind die Ergebnisse flir dieses Verfahren nur eingeschrankt mit
den anderen Verfahren vergleichbar.
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Abbildung 46: Szenarien fiir die 4. Reinigungsstufe fiir Okobilanz und Kostenrechnung

6.2 Prozessdaten der Verfahren

Die Prozessdaten der einzelnen Verfahren wurden aus den Ergebnissen der Pilotversu-
che in den Forschungsprojekten OXERAM und Raumfiltration (BWB-Forschungsprojekt)
abgeleitet und durch Erfahrungen aus der Praxis (z.B. fir UV-Desinfektion) ergéanzt. Da-
ten fur die Kompaktisedimentation sind aus Herstellerangaben abgeschatzt. Wichtige
Eingangsdaten der Bilanzierung sind in Tabelle 14 aufgelistet, so unter anderem der
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Stromverbrauch, die Dosierung von Fallmittel und Polymer, die Rickbelastung und die
Auslegung der UV-Desinfektion.

Tabelle 14: Prozessdaten der Verfahren zur 4. Reinigungsstufe im Klarwerk Ruhleben

Pump- Kompakt- Polymer Keramik

werk* sedi- Ml.k ro- R'f:um- UF MF
Parameter . sieb filter . .
oder mentation + UV Juvr F UV*im  +UV*im
uv* + UVv* Bypass Bypass
Quelle BWB Modell KWB BWB KWB KWB
TP avlaut (D) [ug/L] 330 105" 63 55 23 23
TP apiaut (85%ile) [ug/L] <500 < 120-150 <80 <80 <50 <50

55(Fe) + 2,0 (Al) +

Flockungsmittel [mg/L] 0.3 (FHM) 0,6 (FHM) 4 (Fe) 8 (Fe) 8 (Fe)
Stromverbrauch [Wh/m3] 155 31 35 42 88 88
Auslegung UV [/m?] 1000 850 700 700 1000* 1000*
Stromverbrauch UV*  [Wh/m3] 50 42 35 35 50+ 50+
Rickbelastung [%] 4 1.8 4 5 5
Riickspiilung und Auto- oah Chem. Riickspilung: 1d
Reinigung matisch Intensivreinigung: 30d

* nur im Sommerhalbjahr (Apr-Sep) * nur fiir Bypass > 4,5 m¥s bei Regenwetter im Sommer (1,3% des Jah-
resvolumens) “konservatives Modell; FHM: Flockungshilfsmittel

Der Materialbedarf zur Errichtung der Infrastruktur (Beton, Stahl, Plastik etc.) wird an-
hand der Auslegung der einzelnen Verfahren abgeschéatzt. Die Auslegung der Verfahren
beruht auf bisherigen Planungen der BWB (Raumfilter, Membran) und neuen Planungen
durch das KWB (Mikrosieb, Kompaktsedimentation). Fiir die Okobilanz werden die indi-
rekten Auswirkungen der Produktion von Strom, Chemikalien und Infrastrukturmaterial
tber Datensatze aus der Datenbank Ecoinvent v2.2 (Ecoinvent 2010) abgebildet. Dabei
werden je nach Verflgbarkeit Datensatze aus deutschen oder europédischen Anlagen
verwendet. Fir die Stromproduktion wird der deutsche Strommix aus dem Jahr 2011
verwendet (AGEB 2012).

6.3 Bewertung tiber Umweltindikatoren

Die Bewertung der Umweltwirkungen erfolgt Uber verschiedene Umweltindikatoren, die
die verschiedenen Kategorien der Umweltbelastung abbilden (ReCiPe-System,
Goedkoop et al. 2009). Von den berechneten Umweltindikatoren werden in diesem Be-
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richt nur drei zentrale Ergebnisse abgebildet: die Eutrophierung von Slisswasserdkosys-
temen Uber die Emission von Phosphor als ZielgréBe der 4. Reinigungsstufe, der Aus-
stoB von Treibhausgasen (COaossi, CH4, N2O) als wichtige Umweltwirkung der Energie-
erzeugung sowie die Emission von humantoxischen Schadstoffen. Methodisch bilden
alle Indikatoren nur potentielle Wirkungen an, die in Abh&ngigkeit der lokalen Bedingun-
gen an der Emissionsquelle wirksam werden kénnen.

Die Phosphorfracht im Ablauf des Klarwerks Ruhleben lasst sich durch die Einflhrung
einer 4. Reinigungsstufe signifikant verringern. Abhéangig vom Verfahren werden von der
mittleren Jahresfracht (28,2 t TP/a) zwischen 67 und 90% zurlickgehalten, was einer
Verringerung um 19-25 t TP/a entspricht (Abbildung 47). Dabei erreicht die Kom-
paktsedimentation im Modell die geringste Abscheidung (-18.6 t TP/a), gefolgt von Mik-
rosieb (-22,8 t TP/a) und Raumfilter (-23,4 t TP/a).
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Abbildung 47: Reduktion des Eutrophierungspotential (P) durch die 4. Reinigungsstufe

Obwohl die Membranverfahren die beste Ablaufqualitat liefern, ist die Frachtreduktion
mit 25,4 t TP/a nur wenig héher als fir die anderen Verfahren: der Bypass im Regenwet-
terfall (2,7% des Jahresvolumens) wird nicht filtriert und verschlechtert somit die abge-
schiedene Fracht im Jahresdurchschnitt. Rein rechnerisch erhdht sich die mittlere Ab-
laufkonzentration der Membranverfahren damit um etwa 10 pug TP/L im Jahresdurch-
schnitt. Anzumerken bleibt hier, dass durch die bestehende Reinigung im Klarwerk be-
reits Uber 97% des Phosphors im Abwasser (~ 1150 t TP/a) zurtickgehalten werden und
die 4. Reinigungsstufe nur die verbleibende Fracht zu 67-90% reduziert.

Bei den zusatzlichen Aufwendungen zur 4. Reinigungsstufe spiegelt der CO.-
FuBabdruck die energetischen Aufwendungen fur Strom, Chemikalien und Infrastruktur
wider (Abbildung 48). Dabei zeigt sich, dass die Verfahren Kompaktsedimentation, Mik-
rosieb und Raumfilter relativ eng beieinander liegen und etwa 2,5 kg CO»-eq/(EWcsg*a)
verursachen, hauptséachlich durch den Verbrauch an Strom (fir Pumpen und UV-Anlage)
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und Flockungsmittel. Dieser zusétzliche Aufwand liegt in &hnlicher GréBenordnung wie
das momentan betriebene Pumpwerk (Abwasserdruckleitung) bzw. die Teilstrombehand-
lung durch UV-Desinfektion, obwohl beide nur im Sommerhalbjahr betrieben werden.
Bezogen auf die abgeschatzten Gesamtemissionen aus dem Klarwerksbetrieb (34 kg
CO,-eq/(EWcsg*a) nach Koehler 2001) liegt der zusatzliche Beitrag der oben genannten
Verfahren zum CO.-FuBabdruck bei 7%. Flr die Membranverfahren erhéht sich dieser
Beitrag auf 13% oder 4,3 kg CO,-eq/(EWcsg*a), was vor allem auf deren hohen Strom-
verbrauch fir die Druckpumpen und den hohen Flockungsmittelbedarf zurtickzuflihren
ist. Damit liegt der CO.-FuBabdruck der Membranverfahren etwa 70% Uber dem der
Niedrigenergieverfahren.

KW Ruhleben (brutto):
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Abbildung 48: CO.-FuBabdruck ("carbon footprint™) durch die 4. Reinigungsstufe

In der Bewertung der humantoxischen Schadstoffe flieBen neben den direkten Emissio-
nen der Klaranlage (Schwermetalle) auch die Schadstoffe aus den indirekten Prozessen
(Kraftwerke, Chemiewerke) mit ein, wobei hier vor allem die Luftschadstoffe ein hohes
Wirkpotential entfalten. Durch die zusatzliche Abfiltration von Schwermetallen durch die
4. Reinigungsstufe (abgeschatzt Gber die Entfernung von Feststoffen, an denen die Me-
talle adsorbieren) verringert sich die potentielle lokale Wirkung durch den Klaranlagenab-
lauf (Abbildung 49). Gleichzeitig entstehen durch die Prozesse bei der Herstellung von
Flockungsmitteln und Materialien fir die Infrastruktur neue Emissionen (vor allem aus
der Produktion von Cl, und Al), die potentiell eine schadliche Wirkung auf die menschli-
che Gesundheit haben. Diese Verschiebung der Umweltwirkungen von der lokalen zur
regionalen oder globalen Ebene kann durch die ganzheitliche Perspektive der Okobilanz
deutlich gemacht werden und bewirkt in diesem Fall, dass sich die lokalen Vorteile der
verbesserten Ablaufqualitat und die zusatzlichen Emissionen auf regionaler und globaler
Ebene ausgleichen. Nur fir den Raumfilter mit niedriger Dosierung an Flockungsmittel
und guter Ablaufqualitat l1&sst sich im Modell ein leichter Vorteil erkennen, der allerdings
aufgrund der bestehenden Unsicherheiten in der Ermittlung der Toxizitatsfaktoren der
einzelnen Substanzen wahrscheinlich nicht signifikant ist.
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Abbildung 49: Emission von humantoxischen Schadstoffen durch die 4. Reinigungsstufe

Zur quantitativen Einordnung der Ergebnisse der verschiedenen Umweltindikatoren wer-
den die Ergebnisse der Okobilanz auf eine ReferenzgréBe bezogen (,Normalisierung®),
in dem der jeweilige Indikatorwert zu den gesamten Umwelt-wirkungen eines Einwoh-
ners (EU 27 im Jahr 2000) ins Verhaltnis gesetzt wird. So kann der relative Beitrag der 4.
Reinigungsstufe an den durchschnittlichen Umweltwirkungen pro Einwohner ermittelt
werden (Abbildung 50). Nach der Normalisierung zeigt sich, dass der Klaranlagenablauf
trotz der weitgehenden Reinigung im Klarwerk noch einen sichtbaren Anteil am Umwelt-
profil eines Einwohners darstellt: er tragt rechnerisch 4,3% zu den gesamten Phospho-
remissionen und 0,5% zur 6kotoxischen Wirkung in aquatischen Systemen bei (bezogen
auf die Gesamtemissionen im europdischen Durchschnitt). Beide Umweltbelastungen
werden durch die 4. Reinigungsstufe Uber die weitergehende Entfernung von Phosphor
und Schwermetallen vermindert, woraus sich lokal eine geringere Umweltwirkung (=
Gewasserschutz) ergibt.

Energieverbrauch und daraus resultierende regionale und globale Emissionen (Treib-
hauseffekt, Versauerung) steigen durch die 4. Reinigungsstufe an, wobei der Anteil am
Gesamtverbrauch bzw. den Gesamtemissionen pro Einwohner marginal ist (< 0,15% far
Energie, < 0,04% fir Treibhauseffekt). Trotzdem unterscheiden sich die einzelnen Ver-
fahren signifikant in ihrem spezifischen Energieverbrauch und Treibhauseffekt
(Abbildung 48), so dass bei Einfihrung der 4. Reinigungsstufe die Entscheidung fir ein
bestimmtes Verfahren und damit fur eine bestimmte Ablaufqualitdt den zusatzlichen
Aufwand an Energieressourcen und den damit verbundenen AusstoB3 von Treibhausga-
sen erheblich beeinflussen kann. Insgesamt zeigt sich hier der Kompromiss zwischen
erreichbarer Ablaufqualitdt und zusétzlichem Aufwand an Energie und den damit ver-
bundenen Emissionen: zwischen diesen gegenlaufigen Umweltwirkungen muss daher
eine sorgféltige Abwagung erfolgen.
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6.4 Methodik der Kostenrechnung

Die Berechnung der Jahreskosten enthalt sowohl die Netto-Kosten fur die Investitionen
als auch fir den Betrieb der 4. Reinigungsstufe (ohne Mehrwertsteuer). Methodisch wer-
den dabei die jahrlich anfallenden Betriebskosten mit den jahrlichen Kapitalkosten sum-
miert, die fUr die Abschreibung der Erstinvestition anfallen. Die Methodik ist angelehnt an
die Kostenvergleichsrechnung nach LAWA (LAWA 2005) und berechnet den Kostenwie-
dergewinnungsfaktor (KFAKR) Uber die jeweilige Lebensdauer der Investitionen und
einen mittleren Zinssatz von 3%. Preissteigerung und Inflation sind in dieser Berechnung
nicht bertcksichtigt.

Die Investitionskosten fur die 4. Reinigungsstufe werden Gber vorhandene Vorplanungen
der Berliner Wasserbetriebe (Raumfilter, Membranen, UV) und neue Vorplanungen
durch das KWB (Mikrosieb, Kompaktsedimentation) in Zusammenarbeit mit den Projekt-
partnern bestimmt. Die Vorplanungen zur Membrananlage werden dabei entsprechend
den Erkenntnissen aus dem Pilotbetrieb in OXERAM aktualisiert. Eigene Vorplanungen
beruhen zum Teil auf spezifischen Kostenangaben der Berliner Wasserbetriebe (z.B. fir
Klarbecken) und auf Herstellerangaben. Die Investitionskosten werden um einen pau-
schalen Anteil (18%) fUr externe und interne Planungskosten erganzt. Die Lebensdauer
der einzelnen Posten wird nach LAWA festgelegt auf 30a fir Bautechnik, 12a fir Ma-
schinentechnik und 10a fir Elektro-/Mess-/Steuer-/Regeltechnik. RegelmaBig zu erset-
zende Komponenten (Membranmodule, Filterpanele, UV-Lampen) werden Uber ihre je-
weilige Lebensdauer (Herstellerangaben) abgeschrieben: 7a fir Polymermembranmodu-
le, 15a fur keramische Membranmodule, 7,5a fir Filterpanele des Mikrosiebs, und 3a fir
UV-Lampen.
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In den Betriebskosten der 4. Reinigungsstufe sind folgende Posten enthalten: Energie
(Strom), Flockungsmittel und Reinigungschemikalien, Personal, Wartung, und Schlam-
mentsorgung. Flr die Kostenrechnung wird prinzipiell auf die gleichen Prozessdaten
zuriickgegriffen wie fir die Okobilanz (Tabelle 14). Wartungskosten werden pauschal mit
0,5% der Bautechnik, 2,5% der Maschinentechnik und 1% der EMSR-Technik pro Jahr
angesetzt. Spezifische Kosten fir Strom, Chemikalien, Personal und Schlammentsor-
gung sind in Absprache mit den Berliner Wasserbetrieben festgelegt und im Einzelnen
dem englischen Abschlussbericht D6.2 zu entnehmen (Remy 2013). Fir die Berechnung
der Jahreskosten wird eine Unsicherheit von 10% in den Betriebskosten abgeschatzt.
Bei den Investitionskosten wird die Unsicherheit mit 30% fur eigene Planungen und 15%
fir Planungen der Berliner Wasserbetriebe angegeben.

6.5 Jahreskosten der Verfahren

Die Jahreskosten der 4. Reinigungsstufe bewegen sich je nach Verfahren zwischen 5,1
und 12,1 Mio. €/a (Abbildung 51). Dabei liegt der Anteil der Kapital- und Betriebskosten
jeweils im Bereich von etwa 50%. Die Kompaktsedimentation ist das glnstigste Verfah-
ren (5,1 Mio. €/a), gefolgt von Mikrosieb und Raumfiltration (beide 5,7 Mio. €/a). Beim
Raumfilter liegen die Investitionskosten etwas hoher als beim Mikrosieb, was durch ge-
ringere Betriebskosten wieder ausgeglichen wird. Die Membranverfahren erzeugen Jah-
reskosten von 10,2 Mio. €/a (Polymer UF) und 12,1 Mio. €/a (Keramik MF), was neben
den hohen Investitionskosten fir Membranmodule und Maschinentechnik auch durch
héhere Betriebskosten fiir Strom und Chemikalien bedingt ist. Damit liegen die Jahres-
kosten der Membranverfahren um 79-112% hdéher als fir Raumfilter und Mikrosieb. Be-
zogen auf die behandelte Abwassermenge liegen die Jahreskosten der 4. Reinigungs-
stufe im KA Ruhleben bei 5,8 €-ct/m3 fir die Kompaktsedimentation, 6,5 €-ct/m3 fir
Raumfilter und Mikrosieb, 11,7 €-ct/m? flr die Polymermembran und 13,8 €-ct/m3 fir die
Keramikmembran. Fir die Ergebnisse einer Sensitivitdtsanalyse im Hinblick auf die
Standzeiten der Filtrationsmaterialien (Membranen und Mikrosiebe) sei auf Bericht D6.2

(Remy 2013) verwiesen.
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Abbildung 51: Jahreskosten der 4. Reinigungsstufe im Klarwerk Ruhleben



6.6 Zusammenfassung

Durch die ganzheitliche Betrachtung der 4. Reinigungsstufe iiber Okobilanz und Kosten-
rechnung werden Aufwand und Nutzen der weitergehenden Abwasserreinigung im Kilar-
werk Ruhleben in 6kologischer und 6konomischer Hinsicht umfassend charakterisiert. In
der Okobilanz zeigt sich, dass fiir eine bessere Ablaufqualitit auch entsprechend mehr
Strom und Chemikalien aufgewendet werden missen, was zu héheren Emissionen an
Treibhausgasen und anderen Luftschadstoffen flhrt. Die verfigbaren Verfahren reduzie-
ren die bestehende Phosphorfracht des Klarwerks Ruhleben um weitere 67-90% (19-25 t
TP/a) und verbessern zudem noch die Abscheidung der an Feststoffe adsorbierten
Schwermetalle. Gleichzeitig erhdht sich je nach Verfahren die mit dem Klérprozess ver-
bundenen Emissionen an Treibhausgasen um 7-13%, wobei die Membranverfahren
durch ihren hohen Aufwand an Energie und Chemikalien einen 70% hdéheren CO,-
FuBabdruck haben als Raumfilter und Mikrosieb. Der héhere Aufwand spiegelt sich auch
in den spezifischen Jahreskosten wider, bei denen Membranverfahren ebenfalls 79-
112% hoher liegen als Raumfilter und Mikrosieb.

Letztlich kann fir die Abwagung zwischen Aufwand und Nutzen die relative ékologische
und dkonomische Effizienz hilfreich sein, in der der jeweilige Aufwand (hier: CO,-
FuBabdruck und Jahreskosten) auf die Zielfunktion der betrachteten Verfahren, namlich
die zusatzlich eliminierte Phosphorfracht [kg Peim] bezogen wird (Abbildung 52). Dabei
zeigt sich, das Raumfilter und Mikrosieb (beide inkl. UV) die geringsten Aufwendungen
an Kosten (250 €/kg Peim) und Treibhausgasemissionen (180 kg CO»-eq/kg Peim) haben,
wahrend die Membranverfahren sowohl bei den Kosten (400-475 €/kg Peim) als auch
beim CO,-FuBabdruck (275 kg CO.-eq/kg Peim) am schlechtesten abschneiden. Die
Kompaktsedimentation liegt trotz des geringsten absoluten Aufwands durch die etwas
schlechtere Ablaufqualitat in spezifischen Kosten (270 €/kg Peim) und Treibhaus-
gasemissionen (235 kg CO,-eq/kg Peim) noch hinter Raumfilter und Mikrosieb. Dieses
Ergebnis des dkologischen und ékonomischen Vergleichs von Aufwand und Nutzen soll-
te bei der Verfahrensauswahl zur 4. Reinigungsstufe bertcksichtigt werden.
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Abbildung 52: Okologische und dkonomische Effizienz der verschiedenen Verfahren zur 4. Reini-
gungsstufe
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