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1. Bakgrund

Detta & en véardering av olikaidéer for rening av kommunalt avloppsvatten. Avsikten
har varit att hitta system som med méttlig insats av resurser i form av energi, kemikalier
och pengar ger en brarening och majlighet att aterfora en stor del av narsalternatill
jordbruket.

Litteraturgenomgang och diskussioner med olika aktorer har gjorts dels for att identifie-
ranyamajligheter, dels for att vardera dessa. Det &r alltsdingen fullstandig redovisning
av var olikamgjligatekniker stér idag, och endast ett fatal referenser ges normalt for
varje diskuterat processteg.

2. Mal

Malet & att konstruera en process som ger bra avskiljning av organiskt material och
l&garesthalter av néarsalter, max 0,15 mg total-fosfor (P) och 6 mg total-kvave (N) per
liter behandlat avloppsvatten. Samtidigt ska man kunna aterfora 95% (eller aminstone
75%) av avskiljd P och 70% av avskiljd N till jordbruket i en acceptabel form. Aven
aterforing av kalium och svavel &r av intresse.

Hansyn maste ocksatastill resursforbrukning, ekonomi och sekundara miljoeffekter vid
val av metoder. Har & minimering av mangden Overskottsslam en viktig faktor.

3. Forslag till process

| det hédr delprojektet ska en aerob behandling av vattnet for oxidation av organiskt
material ingd. Det &r ocksatroligt att en rétning av bildat bioslam ingar for att atervinna
en del energi. De stora fragetecknen géller behandling och aterforing av fosfor och
kvave.

Kemisk fallning av fosfor kan klara avskiljningsmalet, men kan den ocksa ge majlighet
att aterfora 95% av fosforn till jordbruket? Det beror pa om det blandade biologiska och
kemiska slammet kan accepteras av bonderna, vilket i sin tur beror pa halter av tung-
metaller och potentiellt bioackumulerbara @mnen i slammet. Dessutom har fosfornstill-
ganglighet for vaxter betydelse, liksom hygieniska aspekter pa slammet. Det finns certi-
fieringsregler for slam som ska spridas pajordbruksmark (SPCR 089 1999), men den
allmanna opinionen kan stélla hdgre krav.



Biologisk fosforreduktion klarar troligen inte ensam utsl&ppskravet for fosfor, utan en
viss efterfallning eller annan polering kommer att behdvas. Med BioP-slam stélls ocksa
annu hogre krav pa bra partikelavskiljning i utgdende vatten. BioP-processen ger vissa
mojligheter att ta ut en del av fosforn i renare fraktioner.

Kravet pa hdg atervinning av kvave gor att nitrifikation och denitrifikation inte &
aktuellt. Eftersom upptaget av kvévei sammet inte kan fas att bli tillrackligt stort maste
nagon annan separationsmetod for t. ex ammonium fran vattenfasen anvandas. Oss
veterligt finns bara en sadan anléggning (i USA) i full skalafor rening av kommunalt
avloppsvatten (Svetich 1993, Svetich 2001). Dar fangar man ammonium i en naturlig
jonbytare och atervinner kvévet i form av ammoniumsulfat. Denna process och andra
mojligaldsningar kommer att diskuteras senare i detta kapitel.

Det betyder sannolikt att nitrifikation ska undvikas. Om man far en partiell nitrifikation
maste man ha system som i slutet av behandlingen avskiljer bade nitrat och ammonium.
En fullstdndig nitrifikation kan ge problem med denitrifikation i sedimenteringar och
dessutom forbrukas onodigt mycket energi. Det ar svarare att avskilja nitrat &n ammo-
nium fran vattnet med jonbytare. Vid separation med omvand osmos (RO) avskiljs vis-
serligen nitrat nagot béttre &n ammonium med de flesta membran, men det & sedan sva-
rare att darefter separera ut nitrat i en mer koncentrerad form.

| det foljande kommer mer eller mindre realistiska processteg att diskuteras. Dar grova
siffror for kostnader anges &r de baserade pa ca 3 000 m? avloppsvatten/dygn (20 000 p.e.
a 150 I/dygn), och inkluderar bade investering och rorliga driftkostnader. FOr konstruktion
av pilotanlaggningen & investeringen for kapaciteten 50 m*/d intressant (300 p.e.)

3.1 Ett steg fore biologisk behandling

Med férbehandling menas hér behandlingar som sétts in efter rensgaller (3 mm) och
sandfang, som forutséttsi allaalternativ.

3.1.1 Specifik minskning av tungmetaller och lipofila &mnen

Med tanke pa acceptans for bildat bioslam vore det bra med ett inledande steg dér man

avskiljde tungmetaller och lipofila @mnen. Bada kategorierna &r anrikade till suspende-
rat material i det inkommande vattnet, och man skulle alltsa fa en kraftig minskning av

halternai vattenfasen (uppskattningsvis ca 40%) genom en bra partikelavskiljning. Den
kan goras genom sedimentering, filtrering eller fallning.

Sedimentering utan fallning eller andra hjdlpmedel skulle troligen inte ge tillracklig av-
skiljning av de sma partiklar som har hogst halter tungmetaller och lipofila @mnen, och
skulle kréva betydligt storre sedimenteringsytor &n de man har idag.



Sandfiltrering skulle bli relativt dyr pa grund av den hoga slambel astningen och ocksa
ha problem med det finaste materialet. Mikrofiltrering skulle kunna anpassas for att av-
skilja den partikelstorlek man 6nskar, men skulle bli anu dyrare, se avsnitt 3.1.3.

Kemisk fallning med metallbaserade fallningsmedel skulle underlétta sedimenteringen,
och ytterligare lipofilt organiskt material skulle adsorberastill falningen. Cirka 60% av
de flesta tungmetallerna skulle avskiljas, medan halten av en del av dem déremot skulle
riskera att 6ka pa grund av fororeningar i fallningskemikalierna. Samtidig fallning av
fosfor skulle utesluta biologisk fosforreduktion.

Gemensamt for alla de hér fordagen &r att man skulle avskiljaen hel del organiskt
material, och s mycket fosfor att man inte utan den avskiljda fraktionen skulle klara
kravet pa 95% atervinning av fosfor. Det innebér att den avskiljda fraktionen maste
separeras vidare for att man ska kunna oxidera organiskt material, ta hand om fosfor och
en rest med tungmetaller och stabilalipofila foreningar. Man &r datillbakstill de pro-
cesser som idag diskuteras for separation av de hér fraktionernai det totala Gver-
skottsslammet (Krepro, Cambio). Dessa kommer att behandlas mer i avsnitt 3.6.5, och
ar knappast aktuellabara for att minska metallhalten.

Tillsats av sulfid skulle ge en mer specifik falning av tungmetallerna. For att metall-
sulfidernainte ska blandas med annat slam maste man forst avliagsna allt suspenderat
material (somi siginnehdller en stor del av metallerna) fore fallningen. Fria metalljoner
skulle fallas, forutsatt att man hamnade Over [6slighetsprodukten. Metallsulfidfallningen
i de aktuella koncentrationerna skulle bli mycket finpartikuldr och svar att separera. De
dubbla separationsstegen och den lillaandelen fria metalljoner skulle gora att man fick
betala mycket for en liten minskning av metallhalten i slammet. Dessutom kommer
tungmetallhalternai S§6stadens vatten troligen att vara lagre an de i normala kommu-
nala avloppsvatten, set.ex. (GRY AB 1998), eftersom man fran borjan byggt med tanke
pa detta, och man inte har nagot dagvatten inkopplat. Preliminéra analyser tyder ocksa
padetta.

Att ta ut lipofila amnen selektivt ur vattenfasen skulle i princip vara l&ttare med nagon
typ av fastfasextraktion, men det skulle kréva ett ndra partikelfritt vatten for att fungera
storningsfritt. Eftersom huvuddelen av de lipofilaféreningarna redan &r partikel bundna
skulle det inte heller finnas sA mycket kvar att avskilja fran vattenfasen.

Sammanfattningsvis kan ségas att ett separat uttag av tungmetaller och lipofila amnen ur
vattnet fore biologisk behandling inte tycks vara aktuellt, eftersom huvuddelen redan &r
partikelbunden och dérfor naturligt hamnar i slammet. Den absolut basta metoden &r att
minska bade tungmetaller och lipofila @amnen redan vid kéllan, alltsa genom riktigt ut-
format ledningsnét och miljomedvetna medborgare.



3.1.2 Forsedimentering

Sedimentering utan kemikalietillsats ger 40-50% minskning av organiskt material (métt
som COD), 20-30% av P och 5% av N vid normala belastningar (1-1,5 m/h). Halten av
suspenderat material (SS) kan antas gunka fran 2-300 mg/! till 50-90 mg/l. Eftersom en
stor del av det avskiljda organiska materialet &r biologiskt nedbrytbart medfor sedi-
menteringen en besparing av luftningsenergi i den efterfoljande biologin. Det innebér
ocksa att man vill rota det avskiljda slammet, dels for att minska mangden, dels for att
utnyttja energin

I nvesteringskostnaden for sedimentering kan grovt séttastill 1,1 MSEK vid 3 000 m*/dygn
och ytbelastningen 1,8 m/h. For pilotskalan kan man rékna med ca 75 kSEK. Energiinsat-
sen & mycket |&g (skrapor), och ingen kemikalietillsats behdvs (sma méangder polyelek-
trolyt kan forbéattra sedimenteringen). Det skulle betydai storleksordningen 0,2 SEK/m®
vatten i Hammarby Sjostad. Kravet pa atervinning av 95% av fosforn gor att sammet (eller
atminstone fosforn) maste kunnatas ut i en acceptabel form.

3.1.3 Filtrering

Filtrering av det inkommande vattnet skulle avskilja mer 8n sedimentering, 60-70% av
COD, 45-55% av P och 5-10% av N. Pa samma sétt som sedimenteringen sparar den
luftningsenergi och ger mgjlighet till mer biogas. Ett trumfilter kan tankas fungera
direkt efter sandfang, medan bade sandfilter och mikrofiltermembran antagligen bor
foregas av en relativt htgbel astad sedimentering. Ett tvamedia sandfilter med belast-
ningen 60-70 mg susp/l (alltsa efter forsedimentering) och 10 m/h behtvde backspolas
efter ca 10 h (Jonsson 1998). Vatten fran ett trumfilter kan antas innehdllaca 10 mg
SS9, fran sandfilter ca’5 mg SS/I och efter mikrofiltrering naranoll.

Allatypernaav filter & ovanligai den hér positionen. Mycket grova uppskattningar av
totalkostnaden & 0,2 SEK/m?® fér trumfilter, 0,3 SEK/m?*fér sandfilter efter sedimente-
ring och 1,5 SEK/m?® fér mikrofiltrering efter sedimentering, allt réknat pa

3000 m*/dygn. Fér sandfiltret & knappt en tredjedel rérliga kostnader, medan andelen
for mikrofiltret och trumfiltret & drygt en tredjedel. Trumfilter for fullskalan skulle
kosta ca 650 kSEK och fér piltanlaggningen ca 75 kSEK . Ett sandfilter f6r 50 m*/d
skulle kosta ca 50 kKSEK och fér 3000 m®/d ca1 MSEK (Bjurhem 2001). Ett system foér
mikrofiltrering av 3 000 m*/d skulle kostaca’5 MSEK.

Med de har grova uppskattningarna skulle alltsa sedimentering och trumfilter kosta
ungefar lika mycket. Den stora skillnaden &r platsbehovet, ca 80 m? for férsedimente-
ring och 20 m? for trumfilter for 3 000 m®/d. Det & ocksa troligt att trumfiltret ger en
béttre avskiljning. Om man dessutom kan na minst lika bra torrhalt med trumfiltret bor



det vara ett intressant dternativ att studera. Torrhalten efter trumfiltret beror pa behovet
av backspolning, och hér saknas erfarenhet.

3.1.4 Kemisk fallning

Forfalning av vattnet med nagon av de vanliga metallsaltprodukterna (och efterfoljande
sedimentering) ger upp till 70% minskning av COD, upp till 98% minskning av P och
upp till 15% minskning av N. Normalt féller man inte sa hart, dels av ekonomiska skél,
delsfor att undvikafosforbrist i en efterféljande biologisk behandling. Samtidigt kan
forfalningen anvandas som ett styrmedel for att jamna ut den organiska belastningen i
[uftningsbassangen.

Kostnaden for en forfallning och polering efter biologin med malet att klarafosforgran-
sen i utgdende vatten (normalt 0,3 eller 0,5 mg P/I) kan angestill ca 0,3 SEK/m?®, réknat
for PIX eller PAX. Kostnaden beror mycket pa om man kan anvandajarn(ll)sulfat, eller
om man anvander preparat med jarn(l11) eller auminium. Med jarn(i1) far man mindre
direkt fallning fore luftningen, och kan altsainte helt skilja kemslammet fran bioslam-
met.

For att sakerstalla att man inte har alltfor 1&g fosforhalt i biologin kan det vara sékrare
med en efterfalning. Da gdr man i gengald miste om utfallningen av organiskt material,
och behover altsa mer luftningsenergi och far mindre biogas.

Fallningen kan ocksa utformas for att i forsta hand falla organiskt material, och i mindre
utstrackning fosfor. Gillberg och medarbetare har visat att féllningskemikaliens ladd-
ning & det vasentliga for selektiviteten (Gillberg et a 1996). En hog laddning kommer
att i huvudsak falla organiskt material, och i mindre utstrackning fosfor. Det finns alltsa
en viss majlighet att styraforhallandet COD:P (till en del ocksa BOD:P) in till den bio-
logiska behandlingen.

Forutom de mer konventionellaféalnings- och flockningskemikalierna férekommer en
del andrai diskussionen. (Okuda et al 1999) provade olika sétt att extrahera ett protein
fran fron av en tropisk véxt, Moringa oleifera. Med 0,25-1 M NaCl fick man ut ett
protein med molvikten 13 000 Dalton och isoelektrisk punkt mellan pH 10 och 11. Det
var effektivt for utflockning av kaolinpartiklar fran suspension, men nagra forsok med
avloppsvatten gjordes inte. Metoden foreslas for renvattenbehandling i tropiska lander,
men & knappast aktuell for oss.

3.2 Biologisk behandling av avloppsvattnet

Man kan tanka sig direkt anaerob behandling av avloppsvattnet, men den mgjligheten
behandlas inte hér. Den har genomgangen ar ocksa begransad till kontrollerade reaktor-



system, eftersom behandling i vatmarker och liknande inte ger mojlighet till direkt ater-
vinning av narsalter, och dessutom kréver mycket storaytor fér att klara avskiljning av
bade organiskt material och néarsalter. | vatmarker sker en stor del av kvavereduktionen
viasvarstyrd nitrifikation/denitrifikation. Normalt talar man i Sverige mest om polering
och kvaverening efter viss konventionell rening, eller om behandling av dagvatten (Lind
1997). | Oxel6sund har man utvarderat vatmarksbehandling under flera ar (Ridderstolpe
m. fl 1997).

FOrst om man separerar svartvatten (toal ettvatten) och gravatten (resten av hushdllens
avloppsvatten) kan man tanka sig en behandling i enbart vatmark och dammar av gra-
vattnet (Gunther 2000). En stor del av kvévet blir kvévgas, och fosforn bindsi slam och
vaxtmaterial.

3.2.1 Aerob behandling utan fosforreduktion

Detta forutsétter antingen forfallning av fosfor, eller ndgon efterbehandling som avskil-
jer ganska stora méngder fosfor. Det blir i safall ett konventionellt luftat steg utan nitri-
fikation. Det kan alltsa vara htgbel astat med relativt kort samalder, bara det klarar
kraven for utgdende BOD och COD. Det kan vara ett aktivslamsteg med suspenderad
biomassa, ett system med bararmaterial, eller ett dar lammet halls kvar av nagon typ av
filter.

3.2.1.1 Atgarder f6r minskad slammangd i aktivslam

Ofta stréavar man efter att fa sa liten slammangd som majligt fran biologin att ta hand
om. Ett hogbelastat AS-steg med |13g slamélder innebér en stor lammangd, eftersom
mineraliseringen av dammet &r 1&g. Med de aktuella forutsattningarna ar en hog slam-
produktion antagligen positiv, sa lange rétningen fungerar bra. Det &r ett bra sétt att
sparaenergi och avskiljamycket fosfor till en liten volym. Har diskuteras anda minime-
ring av aerobt slam nagot.

Ett sétt att minska slammangden &r att hoja slamaldern. Det ger emellertid ofta problem
med filamenthildare sdsom Microthrix parvicella (Jenkins et al 1993), och skulle hér
ocksa ge en oonskad nitrifikation. Ett mer okonventionellt sitt att minska slamméngden
foredas av (Lee and Welander 1996). De kombinerade i laboratorieforsok en hogbelas-
tad aerob reaktor utan slamaterforing med en reaktor med hoga halter av protozoer och
metazoer. | det andra steget konsumerades en stor del av slammet (i synnerhet fria
bakterier). Slamproduktionen blev betydligt lagre @n i konventionella system, och tva
stegsforfarandet gjorde att man undvek problem med en del filamentbildare (t. ex
Sphaerotilus natans). En lang total uppehallstid kravs dock for 1&ga utgéende halter av
organiskt material, vilket medfor en stor behandlingsvolym. Systemet kan i viss man



liknas vid kontaktstabilisering dér man ocksa kan driva oxidationen i slamfasen sa langt
att man signifikant minskar slammangden.

Fordelen med slamminimering & som sagt tveksam i vart fall, eftersom vi forutsatter att
man maste utnyttja slammets narsalter och garna ocksa energiinnehall. Salange man far
ett |atthanterligt slam och en braklarfas &r allt val.

ROtning av verskottsslam &r ocksa ett sétt att minska slammangden, &ven om det sker
efter aktivslamsteget och en viktig bieffekt & energiutvinningen. Det finns andra sétt att
minska slammaéangden efter biologin (Weemaes and Verstraete 1998), men de kommer
att behandlas mer utforligt under avsnitt 3.6.

3.2.1.2 Atgarder for att fa bra slamegenskaper i aktivslam

Storsta chansen att fa bra slamegenskaper (val sedimenterande och kompakterande slam
och klarfas med 13g susphalt) &r vid mattlig belastning och slamalder. Kravet palaga
halter organiskt material i utgaende vatten gor att man ofta maste sanka bel astningen
och d& ocksa héja slamdldern, och darmed riskerar man problem med filamentbildare.
Filamentbildande organismer som tydligt gynnas av hog slamalder & Microthrix parvi-
cella och typ 0041 (Jenkins et al. 1993). Samtidigt gynnas ocksa nitrifierande bakterier.
Hér borde man alltsa undvika hog slamalder.

Utmarkande for manga filamentbildande bakterier &r att de konkurrerar effektivast vid
l&garesthalter av organiskt material. En del av dem kan man undvika genom att infora
selektorer, dar mer snabbvéxande flockbildande bakterier far ett forsprang. Bade
anoxiska och luftade selektorer anvénds, och de &r ofta verksammamot t. ex S. natans,
typ 021N, Thiothrix och Nocardia (Jenkins et al. 1993). Aven om en konventionell,
langsmal luftningsbassang ger en viss sel ektoreffekt bér man bygga sin anléggning sa
att man kan avskilja en selektor av variabel storlek.

Det finns en del potentiella nackdelar med selektorsteg ocksa. Framst &r det en storre
kénslighet for stotar av toxiska amnen i avlioppsvattnet. Genom den lillavolymeni
selektorsteget far man ingen utspadning av vattnet, och darmed full giftverkan paretur-
slammet. Riskerna for sddana chocker & emellertid smai ett kommunalt avlopps-
reningsverk. En annan effekt av selektorer rapporteras av (Su et a. 1995). De konstate-
rade att bioslammet i ett aerobt selektorsteg tog upp |6sta metaller signifikant battre &n
slammet i den efterfoljande luftningen. Det skullei princip vara negativt, da man vill
minimera mangden tungmetaller i slammet. | praktiken l&r det dock inte ha sa stor bety-
delse, daen stor del av metallernaredan &r partikel bundna och hamnar i slammet anda.
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3.2.1.3 System med bararmaterial

Ett sétt att undvika problem med slamsvélining och slamflykt &r att anvénda bararmate-
rial dér huvuddelen av slammet sitter fast. Den dldsta typen ar biobaddar, dar avliopps-
vattnet pumpas runt over ett torn, numera med polymert bararmaterial, och luftningen
sker genom gdvdrag. En variant av samma system &r biorotorer, dar ett lamellpaket
med biomassan roteras s att det vaxelvis & nerei vattnet och uppei luften (syrgasen).
For bada typerna &r det tveksamt om de ger en tillracklig minskning av organiskt mate-
rial utan en efterfoljande putsning.

Betydligt mer populéra &r idag system med suspenderat bararmaterial. De ger en béttre
kontroll 6ver processen, med bra kontakt mellan biomassan och vattnet. Det kan dock
fortfarande vara problem med syreséttning innei biofilmen, vilket kan ge anaeroba for-
hallanden och sl&pp av biomassa. Det suspenderade materialet & ofta svart att sedi-
mentera, och inte sallan krévs ett fallningssteg eller ett normalt AS-steg efter for att na
|&ga resthalter av bade organiskt material och susp.

Alla systemen med bararmaterial kan ge mycket hoga slamhalter, och dérmed potentiellt
kort behandlingstid. Det kraver dock att dven bakterier en bit ini biofilmen far tillrack-
ligt med syre. Det i sin tur betyder att syrehalten i vattenfasen hallsrelativt hdg. Detta
och det faktum att slamaldern blir hog gor att man |&tt far nitrifikation, antingen man
vill det eller g.

3.2.1.4 Membranreaktor

Ett annat sétt att hafull kontroll 6ver méngden biomassa bade i reaktorn och i det ut-
gadende vattnet ar att sattain ett filter efter uftningen i stéllet for en sedimentering som i
AS. Filtret & normalt ett cross-flow membransystem med mikrofilter eller ibland ultra-
filter. Det & en teknik som det skriv en hel del artiklar om (L Gibbecke et al. 1995, Ince
et al. 2000). Man nar utan problem 40-50 g slam/l i reaktorn, och kan fa en mycket
kompakt reaktor. Problemet &r att allt vatten anda maste passera membranet, och detta
ar relativt dyrt. | avsnitt 3.1.3 uppskattades kostnaden for mikrofiltrering av det ingaen-
de vattnet till 1,5 SEK/m® vid 3 000 m®/dygn. | den hér positionen blir flodet Sver
membranet (fluxet) troligen l&gre pa grund av den htga slamhalten (somi stort sett &r i
form av enskilda bakterier). Det innebér en hogre kostnad.

Att tekniken med membranbioreaktor anda & ekonomiskt rimlig, sarskilt dar man har
ont om utrymme, visas av att det finns mer &n 200 fullskaleanl&ggningar i varlden och
att 90% av dem behandlar kommunalt avloppsvatten (Xing et al 2000). | Japan finns
manga system som lokalt behandlar vattnet fran stora hotell dar en del vatten recirkule-
ras.
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Ursprungligen placerade man membranen efter bioreaktorn, och hade en pump med hég
kapacitet for att ge ett stort fldde Over membranytan. Under senare tid har man alltmer
borjat arbeta med membranpaket som sanks ned i luftningsbassangen, och dar transpor-
ten forbi membranytan skéts av luftningen (Buisson et al 1998).

Med kommunalt avloppsvatten gjordes férsdk i pilotskala (1 m? luftningsvolym och et
membranpaket med 14 m? yta) (Buisson et a 1998). Membranen var av hélfibertyp med
avskiljning vid 200 000 Dalton (alltsa snarast UF-membran) och vétsketransporten var
utifran och in, med majlighet till backspolning med permeat. Den enda forbehandlingen
var ett 1 mm galler och man arbetade vid ca 15 g slam/I och 50 dygns slamdlder. Forso-
ken kordes under tva ar utan membranbyte och problem med flux. Belastningen var ca
1,2 kg COD/m**d, eller 0,1 kg COD/kg TSS*d. Med aktuellt vatten betyder det ett flux
kring méttliga 8 I/m* h. Det finnsinga uppgifter om det var maximalt flux.

Forsoken gjordesfor att undersbka mojligheter att 6ka kapaciteten, och i synnerhet nitri-
fikationen, i ett par aktuella anlaggningar, men man konstaterade ocksa att man mins-
kade mangden fekala koliforma bakterier med 6 tiopotenser och att slamutbytet bara var
0,2 kg/lkg COD. Man bor dock betanka att det |aga slamutbytet beror pa att man satsat
luftningsenergi pa att oxidera slammet. Man hévdar att membranen skulle vara ett eko-
nomiskt sétt att uppgradera de tva verken, men ger inga siffror.

Forsok i 7-9 m* skalamed kommunalt avloppsvatten och tvé olika typer av interna
membran visade stabil drift under 4 manader utan kemisk tvétt av membranen (Guinder
and Krauth 1998). Som forbehandling hade man férsedimentering och ett 3 mm galler.
Man jamforde plattmembran med flexibla hdfibermembran med ytterdiametern 2 mm.
Man dimensionerade anlaggningen for ca 15 |/m** h vid normalfldde, det motsvarade

6 tim HRT (hydraulisk uppehalstid). Vid flodestoppar var det inga problem att 6ka
flodet. For plattmembranen 6kade fluxet frén 17 till 30 I/m* h genom att dka tryckfallet
over membranen fran 14 till 32 kPa. For fibermembranen dkade fluxet fran 13 till 24
|/m?* h nér tryckfallet tkade frén 24 till 48 kPa.

Andra har arbetat med betydligt hogre flux (Xing et al 2000). De arbetade med 75 resp.
150 I/m**d, 5 tim HRT och slamélder 5, 15 och 30 dagar fér kommunalt avloppsvatten.
Forsoken genomfordesi en labreaktor pa 30 |, och de keramiska membranen placerades
efter reaktorn. Det gav en majlighet till separat tvétt av membranen. Startpermeabilite-
ten for rent vatten var 4-5 |/m®* h* kPa och fl6deshastigheten éver membranytan 4 m/s.

Markligt nog fick man nastan fullstandig nitrifikation &en med 5 dygns slamalder! Det
forklarades med att de langsamma nitrifierarna tvingades att vaxa snabbare (?). Det
framgdr inte av artikeln vilken temperatur man hdll, endast ” optimal temperatur”. M6j-
ligen kan det bildas en tillréckligt stabil och tjock hud av nitrifierare pA membranytan.
Reaktorn var effektiv &ven vid 1aga slamhalter, och var uppenbarligen inte sarskilt hart
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belastad. Slambelastningen var i genomsnitt 0,54 kg COD/kg VSS*d resp. 2,1 kg
COD/m3d.

| deflestafall med halfibermembran arbetar man med tunna membran med flode utifran
och in, men motsatt flode har ocksa testats (Judd 2000). Inte ovantat fick man ibland
igensattning av halrummet, som da maste rensas manuellt. Négon backspolning sades
inte krévas. MF-membranet som testades i pilotskala gav medelflux 43 I/m?*h. N&gon
tryckdifferens dver membranet angavs inte, men membranen testades pa upp till 3m
djup. Belastningen varierades mellan 0,8 och 6,8 kg COD/m**d, och COD minskade
med i medeltal 93%. Kapaciteten bestamdes av flux éver membranet snarare an av den
biol ogiska processen. Ingaslamaldrar redovisas, men nitrifikationen var normalt éver
90%.

For en helt annan typ av vatten (avlopp fran blekning av massa) jamfordes systemen
med internt och externt membran (Wessberg 2000). Fran de forsoken rapporterades att
det nedsankta membranet baragav 15 I/m*h mot 125 |/m®* h fér det yttre. Skillnaden
beror bade pa olika membran och olikatryckfall dver membranen. De externa membra-
nen arbetade med ett tryckfall pa 200-800 kPa, medan det for det interna membranet
inte var mycket hogre an det statiska trycket.

Wessberg redovisar ocksé kostnadsberakningar baserade p& 2 500 m*/d och de tva
fallen. For fallet med yttre membran uppskattades kapitalkostnaden for biologi och
membran till 23 MSEK (2,6 MUSD) och den rorliga driftskostnaden till 4,1 MSEK
(0,46 MUSD)/ar. Motsvarande siffror for det nedsankta membranet var 17,3 MSEK
(1,95 MUSD) resp. 3,4 MSEK (0,38 MUSD)/ar, dvs det alternativet bedémdes som
billigare. Det finns inga motsvarande siffror for enbart biologi med samma effekt, men
Wessberg anser att membranbioreaktorerna stér sig va i konkurrensen. De rorliga drift-
kostnaderna motsvarar 4,5 respektive 3,7 SEK/m?® avloppsvatten, men observera att det
inte var kommunala avloppsvatten.

Oftanar man diskuterar membranbioreaktorer & man intresserad av den mycket hdga
slamalder man kan 4, for att bryta ned vissa specifika foreningar. | det har fallet skulle
den hoga slamadern och ammonium i vattnet ledatill en snabb nitrifikation, som man
antagligen vill undvika. Det talar alltsa mot en membranreaktor i den har applikationen.

Skden till att anvénda en membranbioreaktor i det har fallet skulle vara att man kunde
fa en kompakt anlaggning utan behov av ytterligare avskiljning av suspenderat material.
Om man genom en hdg belastning kan kommaupp i en hég slamhalt trots att man be-
gransar slamaldern skulle man troligen kunna undvika nitrifiering. Lag slamader skulle
innebadra hdg slamproduktion och att en stor del av det organiska materialet skulle
kunna utnyttjas for energidtervinning i rétkammaren.
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3.2.2 Biologisk fosforreduktion

Biologisk fosforreduktion (BioP) &r ett alternativ (eller komplement) till kemisk fallning
av fosfor. Genom att slammet vaxelvis utsétts for anaeroba och aeroba betingel ser kan
man fa en anrikning av organismer som tar upp mer fosfor an de behover for tillvaxten.
Upplagringen sker i form av polyfosfat i det aeroba steget, medan upplagrad fosfor
slépper i det anaeroba. Energi for processen fas fran |agmolekyléara fettsyror, VFA
(Volatile Fatty Acids), framst &ttiksyra.

Tekniken & vanlig pa kontinenten, men i Sverige finns det bara ett tiotal verk med
BioP. Ett viktigt skal &r att vi har strangare regler an de flestafor resthalten av fosfor i
behandlat vatten. | Gvriga EU & gransernaofta 0,5-1 mg P/I, och da &r det relativt |4t
att fa BioP att klara hela avskiljningen, men ska man under 0,3 mg/l bor man ha méjlig-
het att efterfallavid behov. Frén Oresundsverket i Helsingborg rapporteras att man
oftast haller sig under 0,3 mg P/I, men att filtrering av utgdende vatten da & nddvandig
och att man ibland ocksa behover falla dver filtret (Jonsson 1996). 0,15 mg P/l maste
anses som mycket svart att klara med BioP utan extra polering efter.

En annan faktor &r att man normalt rétar Gverskottsslammet i Sverige, i stOrre utstrack-
ning an pa manga andra hall. Under rétningen slépper en betydande del av fosforn, och
man star infor ett problem (eller en méjlighet) att ta ut det innan rejektet aterforstill
BioP-anl&ggningen igen.

Fordelen med BioP jamfért med kemisk féllning av P &r att man slipper féllningskemi-
kalier (&tminstone stora méngder) och darigenom far ett renare slam. Eftersom en del av
det organiska materialet bryts ned anaerobt kan man falagre luftningsenergi, men det
kan kompenseras av att man inte har avskiljt sd mycket i férsedimenteringen utan fall-
ning.

Den totala slamméangden bor minska ngot eftersom man slipper jarnfallningen. Under
forutséttning att man rétar allt slam far man med BioP en friséttning av fosfat, som man
inte f& om man har jarn i systemet. Det kan ses som bade en fordel och en nackdel,
beroende pa hur man gér vidare med rejektvattnet.

Det forekommer att man doserar en extern kolkallafor att fatillracklig VFA for BioP-
processen. | de fallen kan bade kostnaden och slamméngden oka, beroende pa varifran
kolk&llan kommer, och hur den annars skulle behandl ats.

Om man har en hdgbel astad BioP-process, t. ex for att undvika nitrifikation, riskerar
man att fa problem med slamseparationen (Lee 1996). Samtidigt okar slammangden vid
den kortare slamdldern. For BioP-processen & en stor slamméngd ocksdi princip posi-
tivt, eftersom det innebér ett mindre krav pa extraupptag av fosfor.
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| och med att en stor del av fosfaten frigors fran slammet i det anaeroba steget finns hér
en mgjlighet att utvinnafosfor i en relativt ren form (Morse et a 1998, Piekema and
Glesen 2001). Det gar att falla ut fosfat i form av struvit, men det mest intressanta alter-
nativet tycks vara utfallning av kalciumfosfat. Det kan goras med olika kristallisations-
processer. Ett exempel paen process som anvandsi full skalai flera anlaggningar
marknadsfors under namnet Crystalactor? (Piekemaand Glesen 2001). Man kan ta ut
en delstrom direkt fran det anaeroba steget, eller [&taen del av slamreturflodet passera
en speciell reaktor dar man sétter till VFA. | badafallen separerar man sedan slam och
klarfas och damfasen ledstill det aeroba steget.

Klarfasen surgors for att avlagsna koldioxid och pumpas sedan ini botten av en fluidise-
rad badd med sand eller annat [ampligt material som kristallisationskérnor. Med tillsatt
kalcium vaxer kristaller av kalciumfosfat pa bararmaterialet. Processen &r kontinuerlig,
behandlat vatten gar till aerobsteget och produkten tas ut i botten. Genom att valja hur
stor andel av vattnet som passerar reaktorn kan man i princip bestédmmafosforhalten i
inkommande vatten. Typiska siffror & att man arbetar med 60-80 mg P/I, och man far
da& 70-80% avskiljning av P (Piekema and Glesen 2001). Avskiljningsgraden &r i sig
inte s viktig eftersom vattnet gar tillbaks och resterande fosfat bindsi det aeroba steget.
Man vill hamindre &n 250 mg/| av bade suspenderat material och oorganiskt kol.

Samma system gar att anvanda for utfallning av kalciumfosfat, magnesiumfosfat och
magnesiumammoniumfosfat (MAP, struvit), men man tycks foredra kalciumfosfat for
att kristallisationen &r snabb och l&tt att styra.

3.22.1 Forhydrolys

Eftersom det kravs ett visst férhallande VFA/P for att fosforavskiljningen i BioP ska bli
fullsténdig & det viktigt att inkommande vatten innehdller tillrackligt mycket VFA.
Normalt innehdller kommunala avloppsvatten alldeles for lite VFA, behovet uppges
varaca20 mg VFA/mg Pi vattnet (Lie 1996), samtidigt som det egentliga slappet av Pi
det anaeroba steget bara kraver ca2 mg VFA/mg P (Christensson 1997). Aven om det
saknas VFA i vattnet kan en stor del av det |attnedbrutna materialet, dvs BOD, Gver-
forastill VFA i systemet. LOst material overfors delvistill VFA direkt i den anaeroba
zonen, men det finns mojlighet att faen del VFA fran det suspenderade materialet i for-
sedimenteringen ocksa

En enkel metod att uppskatta VVFA-potentialen i ett avlioppsvatten har tagits fram (Lie
1996), och potentialen i ett kommunalt avloppsvatten utan mycket industriinblandning
ligger normalt mellan 50 och 100 mg COD/I. Det & ungefér lika mycket i mg &ttiksyra.
Genom att 6ka uppehallstiden for sslammet i forsedimenteringen kan man faytterligare
5-10 mg/l, medan en mer optimerad hydrolysi separat reaktor uppges ge 20-30 mg/I
(Lie 1996).
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(Banister et al 1998) studerade ocksa hydrolys av ett antal olika primérslam. De uppgav
att ca 10% av COD kan 6verforastill VFA. Vid 20°C bor man inte |1ata hydrolysen ga
mer a@n 6 dygn, sedan riskerar man att VFA omvandlastill metan och koldioxid. De
konstaterade ocksa att under hydrolysen frigjordes 2-8 mg P/g COD i slammet och 5-18
mg NH4-N/g COD. Det kan ge halter kring 50 mg P/l och 150 mg N/I, och man foreslog
falning av fosfat med kalk innan man utnyttjade VFA for fosforavskiljningen. Med
tanke pa att man uppgav forhallandet VFA:Pi klarfasen till bara 33, och forhallandet i
BioP-processen enligt ovan bor vara ca 20, verkar det motiverat att minska fosforinne-
hallet i klarfasen fore aerforing. Fragan & hur ekonomin ser ut. Man satsade 200 g
CaOlkg slam (TS) for att komma ner till under 5 mg P/I.

Uppgifternaom behovet av VFA foér fosforavskiljning varierar dock kraftigt. (Mavinic
et al 2000) angav behovet till 5,3-7,8 mg VFA/mg Pi en pilotanlaggning enligt Bar-
denphosystemet. De provade ett anaerobt forsteg for hydrolys av material efter forsedi-
menteringen. Med uppehallstiden 1 tim fick man 6kning av VFA med ca

4,5 mg/l i en fermentor utan bararmaterial, medan 6kningen var ca9 mg/l i en fermentor
med bararmaterial. Det & dock troligt att man frigjort en hel del VFA redan i buffert-
tankarna som fylldes 2 ganger om dagen. Redan fore forstegen var VFA-halten ca 25

mg/l.

Sammanfattningsvis behovs altid en bildning av VFA for att BioP ska fungera pa
kommunala avloppsvatten. Fragan & hur mycket som sker automatiskt i det anaeroba
steget och hur mycket som maste komma fran primarslammet. Bildning av VFA kan
ocksa ske redan i ledningsnétet, om uppehallstiden & 1ang. En stor andel avfallskvarnar
anslutnatill natet skulle bade 6ka méngden VFA i inkommande avloppsvatten och ge
majlighet till stérre produktion i ett hydrolyssteg.

Med en separat rotning av primarslammet kan man tanka sig en sambehandling av den
klarfasen med rejektet fran rétningen av det biol ogiska dverskottsslammet fore dter-
foring till BioP. Det skulle inneb&ra maximalt tillskott av VFA och minimal recirkula-
tion av frigjord fosfat. Samtidigt betyder all VFA fran fast material som gar till BioP-
processen en minskning av metanproduktionen i rétningen.

3.2.2.2 System med suspenderad biomassa

De flesta BioP-system arbetar med suspenderad biomassa, som pumpas runt mellan de
anaeroba och aeroba zonerna. Oftast har man en kombination av biologisk kvave- och
fosforreduktion, men hogbelastat BioP-steg utan nitrifikation beskrivs ocksa (Lee
1996). Systemet kan utformas som ett konventionellt aktvslamsteg med extern sedi-
mentering, eller som SBR (Sequence Batch Reactor, Satsvis Biologisk Reaktor).
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| ett SBR-system har man anaerob och aerob behandling och mellansedimentering i
sammartank. | stélet for att skilja processernai rummet skiljer man dem i tiden genom
att vaxelvis sedimentera, dra av klarfas och dverskottsslam, tillsétta nytt avloppsvatten
under anaeroba forhallanden, lufta och darefter ater sedimentera. Det spar utrymme och
investeringskostnad, och ger méjlighet att 1&tt variera forhallandet mellan anaerob och
aerob uppehallstid. Nackdelen &r att tanken inte & optimal for varken luftning, omror-
ning eller sedimentering, utan skadugatill allt.

En hybrid mellan normal aktivslam och biofilmssystem kan ndmnas (Chuang et al
1997). For att kommatillrétta med de olika kraven pa slamdder f6r BioP och for nitrifi-
kation kombinerade de ett BioP-system med suspenderad biomassa och slamalder hogst
12 dygn med en biorotor i det aeroba steget. Darigenom fick de en tillracklig slamalder
for nitrifierarna.

De rapporterade ocksd att polyhydroxyalkanoaterna (PHA) utnyttjades béttre under
anoxiska betingelser &n under aeroba. Fosforupptaget varierade mellan 0,1 och 1,0
mg P/mg PHA.

3.2.2.3 System med immobiliserad biomassa

(Cadtillo et @ 2000) beskriver inkdrningsforloppet for BioP-processen i pilotférsok med
SBR med bararmaterial. Man sager att den anaeroba perioden maste ha en viss langd for
att BioP-bakterierna ska kunna konkurrera med andra fakultativa bakterier, samtidigt
som den aeroba perioden inte far varafor kort. Den bor vara omvant proportionell mot
belastningen. Det beror pa att BioP-bakteriernabara vaxer till aerobt.

Den totala bel astningen maste héllas under 5 g COD/m?*d, annars tar mer snabbvéxan-
de organismer Gver i biofilmen. Det gav ocksa en viss, inte kvantifierad, nitrifikation.
Detta & en sida av allaimmobiliserade system som maste beaktas. Dessutom bygger ju
BioP-processen pa att kan ta ut ett aerobt slam med hog halt av polyfosfat, det kan vara
svart att kombinera med immobiliserad biomassa.

Man kan teoretiskt ténka sig fler varianter an det ovan ndmnda SBR-systemet. Ett rorligt
bérarmaterial kan transporteras mellan anaeroba och aeroba zoner, men vi har inte hort
talas om nagot sddant. Behovet av uttag av ett fortfarande fosforrikt slam talar ocksa
mot systemet.

Samma problem med uttag av slam géller forstas ocksafor en biorotor. Det & ocksa
mycket tveksamt om man skulle kunna fa slépp och upptag i slammet pa en biorotor.
Kontakten med vattnet i den aeroba fasen ar troligen for dalig.
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3.3 Slamaterféring

Héar namns olika alternativ till avskiljning av huvuddelen av biomassan fran vattenfasen,
med avsikt att dterfora den till det biologiska steget. Det &r inte aktuellt om man har en
membranbioreaktor, eller om man har ett system med bararmaterial.

3.3.1 Sedimentering

Sedimentering & den absolut vanligaste metoden, och skulle for de aktuella forhallan-
dena och flédena innebéra en yta pé ca 2,2 m? fér 300 p.e. och 155 m? fér

20 000 p.e. Kostnaden for utrustningen inklusive slamskrapor och slamreturpumpar kan
uppskattastill ca85 kSEK respektive 2,3 MSEK. For att minska ytan kan man séttain
lameller i sedimenteringen, men risken for igensattning av lamellpaketen & antagligen
skélet till att de anvands salitei kommunal avloppsvattenrening.

3.3.2 Flotation

Vissatyper av slam har en tendens att flytaupp till ytan i stéllet for att sjunka. Det van-
ligaste skalet & en pagaende denitrifikation, men det kan ocksa bero pa bakterie-
sammanséttningen eller resthalter av lipofila organiska amnen. Da kan det vara béttre att
avskilja slammet med flotation i stéllet. Man skapar mycket fina luftbldsor som faster
vid flockarna och lyfter dem till ytan. Ofta anvénds polyelektrolyter for att binda sam-
man flockarna, och man nar hogre torrhalter an vid sedimentering. Det gor att flotation
oftare anvands som slutavskiljning av suspenderat material an for slamaterforing.

En flotati onsanl &ggning kan belastas hogre an en sedimentering, och kraver alltsa
mindre yta. Uppskattat ytbehov i de aktuellafallen & 0,4 resp. 23 m?, och kostnaden for
hela systemet 300 kSEK resp. 6 MSEK.

3.3.3 Mikrofiltrering

Mikrofiltrering &r ténkbar som avskiljningsmetod, men da & mani princip tillbaks till
membranbioreaktorn med externt membran. Férdelen skulle vara ett partikelfritt vatten
som inte kréavde ndgon slutavskiljning. PAgrund av den hoga slamhalten skulle kostna:
den troligen bli betydligt hogre &n den som namntsi avsnitt 3.1.3, alltsd en investering
pa betydligt mer &n 5 MSEK fér 20 000 p.e.

3.4 Slutavskiljning av suspenderat material

Det hér steget & framst till for att minska utslppet av fosfor som foljer med suspende-
rat material ut. Det behdvs antagligen efter en vanlig biologi, och sékert efter en BioP-
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process, for att klara de uppsatta kraven pa 0,15 mg P/I. Det hér steget forutsétter en
foregdende sedimentering eller flotation.

3.4.1 Sandfiltrering

Ett sandfilter i den hér positionen med 5-10 mg SS/I i inkommande vatten och bel ast-
ningen 10 m/h behdvde backspolas efter ca 100 timmar (Jonsson 1998).

Sandfilter fér 3 000 m®/d kostar ca 950 kSEK och kréaver en ytap&35 m?. | pilotskalan
skulle det kosta ca 75 kSEK och taen yta p& 0,8 m? (plus viss arbetsplats runt).

3.4.2 Mikrofiltrering

Mikrofiltrering skulle ge ett partikelfritt vatten och uppskattningsvis kosta ca
1,5 SEK/m?, jfr avsnitt 3.1.3.

3.5 Slutavskiljning av l6sta narsalter

Hér behdver man avskiljafosfor (mangden beroende av om man har BioP eller inte),
mycket kvave (i form av ammonium eller mgjligen nitrat) och géarna ocksa en del
kalium och svavel (sulfat). Efter BioP-pocessen kommer man inte uthalligt under 0,3-
0,5 mg P/1, och en ytterligare avskiljning behovs alltsa.

3.5.1 Efterfallning av fosfor

Falning med ett jarnpreparat bor fungera bra och ge en relativt ren fraktion. Problemet
& kanske anda att fa acceptans for spridning av jarnfosfat i jordbruket (diskussioner om
véxttillganglighet och renhet). Atminstone efter en BioP-process skulle det inte kréavas
sarskilt mycket fallningskemikalie. FOr att undvika ett ytterligare separationssteg bor
fallningen ske pa det avslutande sandfiltret, eller fore mikrofiltreringen. Aterforing av
backspolningsvétska eller koncentrat medfor jarntillsatsi systemet, som kan paverka
BioP-processen och slgpp av fosfor vid rétningen.

Uppskattad dos av jarn & ca 7 g Fe/g P som polering efter BioP eller efter forféalning
och biologi. Kostnaden blir ca 0,05 SEK/m®.

Det gar ocksa att fallaut fosfor i form av t. ex struvit, men eftersom det i praktiken
kraver hogre halter sa behandlas dettai samband med rejektvatten fran rotning, avsnitt
3.7.2.
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3.5.2 Putsning av fosfor med jonbytare eller biologi

Det gar att avskilja dterstdende fosfat med anjonbytare, men kapaciteten blir normalt [ag
pagrund av konkurrens fran sulfat och dven vétekarbonat och klorid. Genom att dopa
en kommersiell produkt (Dow 3N) med kopparjoner har man fétt fram en mycket selek-
tiv sorbent med hog kapacitet (SenGupta 2001). Med 2,2 mg P/l i ett biologiskt be-
handlat avloppsvatten fick man genombrott forst efter ca 700 baddvolymer. Regenere-
ring med 5-6 baddvolymer 6% NaCl frigjorde 95% av fosforn. Slutligt omhandertagan-
de av fosforn foreslogs i form av magnesiumammoniumfosfat, struvit, MgNH4PO4 ;
6H0, och ateranvandning av natriumkloridl Gsningen.

Avgorande for ekonomin & hur manga ganger man kan regenerera jonbytaren, kallad
Polymeric Ligand Exchanger. Det skavaramajligt att na resthalter under 0,15 mg PJI
(SenGupta personlig kontakt 2001). Vid tillrécklig kapacitet och bra ekonomi skulle det
varamgjligt att hakonventionell aktivslam utan BioP, och andafa ut en del av fosforni
en relativt ren form.

En annan rapport (Kioussis et al 2000) beréttar om utvecklingen av en ” polymer hydro-
gel”, poly(allyl amine hudrochloride) eller PAA?HCI. Med den avskiljer man effektivt
fosfat, nitrat och nitrit. PAA ?HCI testades pa avlopp fran vattenkultur, och dar nadde
man inte tillrackligt 1agt i resthalter for vara andamal. Sulfatjoner konkurrerade starkt
med nitratjonerna. Man regenererade "minst 5 cykler” med 1 N NaOH, men gick inte
vidare in pa hur man sedan behandlar eluatet. Man tycktes ocksa forlora mycket kapa-
Citet i varje regenerering.

Ytterligare ett okonventionellt sétt att snka resthalterna av bade kvéve och fosfor &r
genom biol ogiska metoder (Sawayama et al 1998). De anvénde cyanobakterier som
immobiliserats pa cellulosafibrer. Vid belysning véxte bakterierna och tog upp bade
kvave och fosfor. Kapaciteten var emellertid oerhért liten, och inget system for regene-
rering av systemet eller utvinning av nérsalterna diskuterades. Med 30 mg NOs-N/I
skulle det redan i pilotanlaggningen krévas 400 m® reaktorvolym!

En mer realistisk process ar baserad pa en relativt selektiv jonbytare for fosfat och en
zeolit for ammonium, och en avslutande fallning av struvit (Liberti et al 1987, Liberti et
a 2001). Man rapporterar att anjonbytaren har kapaciteten 0,9 kg P/m*®, och zeoliten

3 kg N/m*. Resthalternavar 7-10 mg NH4-N/I och ca 1 mg PO4-P/l. Avskiljningen
maste alltsd pressasi vart fall, men det bor kunna ga med rétt jonbytare. Efter eluering
med 0,6 M NaOH fick man ett koncentrat dar man efter tillsats av lut och magnesium
fick en falning av struvit. | artikeln frén 1987 trodde man pa en fullstandig utfalIning av
aven kvéave genom tillsats av stora méangder fosforsyra ocksa. Systemet (RIM-NUT)
provadesi pilotskala. Man redovisar kostnadsberakningar for en anlaggning fér 20 000
m?/d och italienska priser 1987. Intakten frén struviten sattestill 2,6 SEK/kg
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(0,40 USD). Miljévinsten uppskattadestill 0,5 SEK (0,08 USD)/m? (baserat p& 0,38-
0,64 SEK (0,06-0,10 USD)/m? fér biologisk denitrifikation och efterfallning med jarn).
Med det réknesattet kom man fram till en kostnad p& ca 0,06 SEK (0,01 USD)/m®.

K ostnadsuppskattningarna tycks vara mycket |&ga och verkar inte realistiska.

Nagon fullskal eanl ggning byggdes heller inte, och 2001 ansdg man det orimligt att
falaut all ammonium. D& pladerade man i stéllet for att bara fallaut fosforni form av
struvit (Liberti et al 2001), medan resten av ammoniaken fick tas om hand pa annat sétt
(biologisk denitrifikation eller strippning). Nettokostnaden beddmdes nu vara likartad
for konventionell efterfélining med jarn och struvitféllningen, runt 0,44 SEK (0,05
euro)/m>. Man soker &nnu en partner for pilotskal eforsok.

3.5.3 Separation avammonium

Halternaav ammonium i det biologiskt behandlade vattnet kommer att ligga kring
40-50 mg/l utan nitrifikation. Den 1aga halten gor att inte sérskilt manga metoder &r
intressanta.

3.5.3.1 Jonbytare eller zeolit med regenerering

En speciell naturlig zealit, clinoptilolit, har provats under manga ar for att selektivt av-
skiljaammonium. (Booker et a 1996) rapporterade att kapaciteten var ca4,5 mg NH,-
N/g zeolit vid aktuella ammoniumkoncentrationer, och halten i det behandlade vattnet
var ca2 mg NHas-N/I. Jamvikten var relativt snabb, man kunde bel asta kolonnen med
upp till 10 baddvolymer/h. K, Caoch Mg avskiljdesi mindre omfattning. Man studera-
de ocksa partikel storlekens betydd se, och ca 0,5 mm verkade optimalt.

Regenerering med NaCl-16sning gav 300-400 mg NH4-N/I, och man rapporterade om
minst 5 regenereringar utan namnvard kapacitetsforlust. Avgorande for ekonomin &r
antalet regenereringar i praktiken, zeolitens pris och hur man behandlar eluatet vidare.

Avskiljningen av ammonium med zeolit behandlades delvisi avsnitt 3.5.2 vid samtidig
avskiljning av fosfat (Liberti et al 1987, Liberti et al 2001). Nagra kostnader for separa-
tion av baraammonium ges inte, men det forefaller vara betydligt billigare &n att dven ta
ut fosfor.

| Truckee, Californien, behandlar man sedan mer &n 10 &r utloppet fran ett BioP-steg
utan nitrifikation med clinoptilolit (Svetich 1993, Svetich 2001). De valde det hér sys-
temet i stallet for nitrifikation och denitrifikation eftersom kraven patotalkvavei ut-
gadende vatten var sa hart som 2 mg/l och vattentemperaturen ofta var nere vid 5°C. Man
behandlar totalt 20 000 — 25 000 m®d i 5 tankar med vardera 40 ton clinoptilolit, parti-
kelstorlek 0,4-0,8 mm och specifik vikt 0,84 ton/m*. Varje tank & dimensionerad for att
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klara 270 m®/tim. Regenerering startar nar utgéende vatten n&r 12 mg NH4-N/I. Det ger
ca6,5 mg N/l dver helacykeln. Resten av kvaveminskningen sker uppenbarligen genom
markinfiltration.

Man regenererar med 3 %-ig NaCl i fyrafaser med olikaren [6sning. Totalt anvands 40
baddvolymer (1 760 m®) per tank och regenerering, och det tar mellan 7 och 10 timmar.

For varje regenerering har man i genomsnitt avskiljt 140 kg NH4-N till en kostnad av ca
1 300 USD. Det innebér ca 90 SEK/kg avskiljt N. Av kostnaden & ca 15% kapitalkost-

nader, 25% kemikalier (framst NaOH), 8% elektricitet och dver 40% |onekostnader.

Den anvanda clinoptiloliten har en maximal kapacitet pa 26 g N/kg, men den praktiska
kapaciteten ar betydligt |agre. Nar utgdende vatten innehdller 2 mg N/I har materialet
baratagit upp 1,4 g N/kg, och vid regenerering (12 mg N/I i utgaende vatten) & upp-
taget totalt ca 3,1 g N/kg. Orsaken till den |aga kapaciteten &r kontakttiden, partikel-
formen, konkurrerande joner och de |aga kvavehalterna.

Ménga av problemen man haft berodde pa utfallning av kalciumkarbonat i systemet.
Den beroddei sin tur pa att man fallde ut kalciumfosfat i BioP-steget. For att minska
mangden restkal cium tillsétter man nu koldioxid och later kalciumkarbonat fallainnan
man g&r in i kvaveavskiljningen. | regenereringen tillsétter man natriumkarbonat och
recirkulerar bildad kal ciumkarbonatfélIning till tvattldsningen for att undvika Gvermaitt-
nad nér pH okar.

Forlusten av clinoptilolit var fran borjan ca 10%/ar. Genom att sénka pH vid regenere-
ringen till ca9 och minska utféllningen av kalciumkarbonat har man kommit ner till ca
3%/ar.

| samband med diskussioner om anvandning av clinoptilolit bor papekas att det normalt
finnsfororeningar i deni form av erionit, och denna har visats vara carcinogen vid
inandning (Albin 1999). Forsiktighet vid byte av badden rekommenderas alltsa

Clinoptilolit har ssmmanséttningen Nae[(AlO2)e(SiO2)30]; 24H.0 och forekommer i
Bulgarien, Kuba, Ungern, Japan, Sydafrika, USA och Turkiet (Otterstedt m. fl. 1989),
forutom i Australien.

3.5.3.2 Adsorption i engdngsmaterial

Har vill man tanka sig ett billigt material som kan méttas och sedan spridasi jordbruket
dar kvavet langsamt lacker ut. Aven om materialet & billigt kravs en hog halt av kvéave
efter méttnad for att inte transporterna ska bli for dyra. De material man oftast pratar om
ar torv eller bark, men deras naturliga adsorptionsforméaga ar for 1&g, och modifierad
bark blir betydligt dyrare.



22

Halter i storleksordningen 5 g N/kg som for clinoptiloliten ovan later |&gt. Det kan jam-
foras med ett rétat slam med 35-40 g N/kg TS, eller 7-8 kg N/kg med 20% TS. | dam-
falet har dafosforn ett betydligt storre véarde for jordbruket an kvavet.

Kan man da tanka sig clinoptilolit som ett engangsmaterial for att avskiljaammonium? |
Truckee nadde man ca 3 g N/kg clinoptilolit (Svetich 1993). Med en uppskattad kostnad
pa 3 SEK/kg skulle bara materialkostnaden bli 1 000 SEK/kg avskiljt kvave. Till den
orimliga kostnaden kommer sedan méngder av transporter av ett material med |&g
kvavehalt.

Forsok har anda gjorts med méttad clinoptilolit, dar man métt |ackagehastigheten i olika
jord (Perrin et al 1998). Da hade man dock kommit upp i 23 g N/kg genom att métta
clinoptiloliten i koncentrerad ammoniumldsning.

3.5.3.3 Fallning som struvit

Som namnts ovan gar det att falla ammonium i form av struvit (Liberti et al 1987), men

med aktuella forhdllanden mellan kvéve och fosfor kréavs tillsats av stora mangder fosfat
och magnesium. Struvitfallning &r alltsainte sarskilt aktuell for avskiljning av mer én en
liten del av kvavet.

3.5.3.4 Destillation av ammoniak

Det ar i princip méjligt att destillera éver, eller drivaav ammoniak med luft eller anga
efter hojning av pH. Utbytet & emellertid [agt vid |&ga halter, och metoderna & orimliga
utan en uppkoncentrering av ammonium i vattnet forst. Det kan tankas ske med omvand
osmos enligt avsnitt 3.5.4 eller med jonbytare enligt avsnitt 3.5.3.1. De olika metoderna
kommer dock att diskuteras under avsnitt 3.7.3.

3.5.4 Koncentrering med omvand osmos

Eftersom bade utfallningar och avdrivning kan goras betydligt billigare fran mer kon-
centrerade |6sningar kan det varaintressant att koncentrera upp fosfat och ammonium
med omvéand osmos (RO). Kostnaden for ett sddant steg, som i safall bor ligga efter
sandfilter eller mikrofiltrering, kan grovt uppskattastill 3-4 SEK/m? vid volymreduk-
tionsfaktorn (VRF) 40. De |6pande driftkostnaderna uppskattas till 1,5-2 SEK/m?®. Det
skastéllasi relation till vinsten for den efterfoljande separationen.

I nvesteringskostnaden fér 50 m®/d skulle ligga kring 300 kSEK och fér 3 000 m*/d ca
10 MSEK. For den storre skalan (ca’5 000 m? membranyta) skulle kapitalkostnaderna
varaungefar halften av den totala arliga kostnaden, medan den rena driftskostnaden
skulle delas ungefér lika mellan energi och membranbyte.
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3.5.5 Indunstning efter omvand osmos

Indunstning direkt pa hela avloppsvattenméangden skulle bli mycket dyr, men efter RO-
steget & det kanske inte orimligt. Kostnaden kan grovt beraknastill 1,2 SEK/m?®
ursprungligt avlioppsvatten efter RO med VRF 40 (Bergstrom 2001). Det skajamforas
med kostnaderna for att separerafosfor och kvave. Investeringskostnaden for fullskale-
anlaggningen med 20 000 p.e. skulle varaca4 MSEK, medan en anl&ggning till piloten
skulle kosta ca 400 kSEK. Energiférbrukningen i full skala skulle vara ca 25 kwWh/m®
avdrivet vatten, eller ca 0,6 KWh/m?® ursprungligt avloppsvatten. Den totalarérligadrift-
kostnaden skulle varai storleksordningen 0,5 SEK/ m® ursprungligt avloppsvatten.

Restprodukten skulle troligen bli i form av en fuktig och kladdig slurry pa grund av
kvarvarande organiskt material Det & svart att drivaindunstningen langre én till ca
100 g salt och organiskt material per liter. Ska man kommaléngre kravs en tork. Viss
syratillsats skulle kravas for att halla kvar kvavet i ammoniumform. All kalium och
sulfat skulle ocksa finnas med i produkten. Resthalten av andra salter sasom klorid
skulle inte vara ndgot problem for jordbruket (Palm 2001). Risken for saltpaverkan pa
grundvattnet borde beaktas vid stora givor och kansliga omraden.

3.6 Slambehandling

Hér behandlas mycket kort olika behandling av 6verskottsslammet. Behandlingen blir
olika beroende pai vilken form man vill utnyttja néringsdmnena. Rétning &r ett troligt
steg for energiutvinning och stabilisering.

Ett alternativ, som i och for sig ocksa frisétter bade kvave och fosfor, ar superkritisk
oxidation eller m6jligen vatoxidation (Shanableh and Shimizu 2000). Superkritisk oxi-
dation (6ver 374°C och 22 MPa) ger en ndrmast total oxidation av organiskt material,
medan vatoxidation (vid |agre temperatur och tryck) resulterar i resthalter av VFA.
Badateknikerna ar dyra, till stor del pagrund av hoga reaktorkostnader. |nga kostnader
gesi den refererade artikeln, men den specifika kostnaden 6kar snabbt med minskad
kapacitet. For intervallet 6 till 1 m® avvattnat slam (15% TS) per timme 6kar kostnaden
fran ca 2 till 5 kSEK/ton TS (Almemark 2001).

3.6.1 ROtning

Det finns olika mgjligheter att 6ka utbytet i rétningen genom forbehandling av slammet
(Weemaes and Verstraete 1998, Muller 2000). Weemaes och Verstraete jamfor olika
system (mekaniska, termiska, kemiskt-termiska och oxidativa) for att géra COD |16dligt
och mer biotillgangligt. De har en tabell med procent desintegrerade celler och kostnad
for olika metoder. De flestaligger fran 2 kSEK/ton TS och uppat for effektiviteter fran
50% och uppét. Ett lysande undantag & hydrodynamisk kavitation som anges ge 75%
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desintegrering for 30 SEK/ton TS. Problemet &r att tekniken & obeprdvad, och det tycks
varasiffror fran jast som anges. Tekniken & dock under snabb utveckling och bor foljas

upp.

Muller beskriver olika sétt att mekaniskt desintegrera biologiska slam for att 6ka bio-
gasutbytet och slgppet av N och P, minska slamméngden och undvika skumning i rét-
ningen. Han konstaterar att energikostnaden normalt & sa hog att den inte kompenseras
av okat gasutbyte. Okat narsaltssldpp, eller i synnerhet mojligheten att réta besvarliga
filamentrika slam, kan motivera behandlingen.

Den egentliga rotningen kan utféras mesofilt (35-40°C) eller termofilt (ca55°C). Vi har
inte funnit nagra uppgifter om olika sl&pp av fosfor vid olikatemperaturer. Det mest
avgorande for slappet ar sékert metallhalten i slammet. Det kan tankas att man for att
undvika sl8pp av P bor tillsdtta en viss mangd metall, t. ex kalcium.

3.6.2 Avvattning

For att minska kostnaderna for transport och lagring réknar vi med avvattning av det
rétade slammet. Det gors oftast med centrifug eller silbandspress, men man kan ocksa
tanka sig nagon typ av kammarfilterpress. Eftersom avvattningen av det rétade slammet
bedoms vara ungefar lika med de diskuterade metoderna gér vi hér inte in pa for- och
nackdelar med de olika processerna.

3.6.3 Hygienisering

Kraven pa hygienisering av slam Okar. EU-direktiven talar om 70°C under 1 timmei
hela materiaet. Alternativ kan vara 60°C under 12 timmar. Enbart termofil rétning vid
50-55°C skulle krava flera dagar, och det vore da sakrare att ga upp till 70°C en kort tid
och klara EU-kraven utan diskussion (Palm 2001). Temperaturhdjning &r naturligt i
samband med rétningen.

Andramogjligheter till sterilisering &r att h6ja pH kraftigt. For hygienisering kréavs pH 12
under ett dygn i slammet, medan man betraktar slam som kalkats upp till pH 12 som
helt sterilt efter 3 veckor. (Palm 2001). Kalkning av slammet efter rétning kunde vara
ett sétt att bade fa utfalning av fosfor i Sammet (och undvika det i rejektet) och att
hygienisera produkten.

3.6.4 Torkning

Torkning behandlas inte alls hdr, men kan vara en forutséttning for léngre lagring av
slammet och minskade transportkostnader.
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3.6.5 Forbranning

Forbranning av slammet &r bara aktuellt om man inte far acceptans for det fran jordbru-
karna. Att &ervinnafosfor ur askan & mgjligt, se 3.8.1, medan det skulle vara mycket
svart att tervinna kvavet fran rokgaserna.

3.6.6 Hydrolys och separation

Om man inte kan fa slammet accepterat for aterforing till jordbruket finns det &tminsto-
ne tva kommersiellt tillgangliga metoder att utvinna upp till ca 75% av fosforni en
relativt ren form. Det & KREPRO och Cambi, eller kombinationer av dem (Weemaes
and Verstraete 1998, Hultman et al 2001). | bada fallen &r det en sur termisk hydrolys av
slammet (i KREPRO efter rétning) som gor att man kan skilja fast organiskt material
(som gar till forbranning) fran en 16sning. Metaller och Gverlevande lipofila foreningar
finnstill stor del i den fastafasen. Ur [6sningen kan man féllajarnfosfat och éterstédende
|6st organiskt material kan anvandas som kolkéllatill BioP eller denitrifikation. Dess-
utom kan man atervinna en del fallningskemikalier.

Fosforn fas alltsa som jarnfosfat, med debatterad tillganglighet for vaxter. Behovet av
syraoch lut & stort i processen, och starkt beroende av metallmangden i slammet. Det
ar mer fordel aktigt att driva KREPRO efter BioP &n efter en konventionell féllning med
jarn (Hultman 2001). Ekonomiska berékningar baserade pa forsok i full skalai Helsing-
borg visar att KREPRO &r ett intressant alternativ om man annars maste deponera eller
branna slammet (Karlsson 2001). Processen & aktuell i Malma, dér Kemira Kemwater
for narvarande arbetar pa ett anbud. Malmo stad tar beslut nar man sett det slutliga an-
budet (Anonym 2001). Det anses allméant att tekniken bara passar for relativt storaverk.

Det har gjorts minst en livscykelanalys av KREPRO-processen (Svensson 2000). Har
jamférdes KREPRO med BioCon, dvs forbranning av slammet och lakning av askan.
De tva metoderna gav sa lika miljopaverkan att avgorande blir hur man ténker sig pro-
duktion av den energi som skiljer de olika processerna.

Andra metoder att |6sa ut fosfor ur slam med t ex sulfid eller vateperoxid diskuteras,
men ingen & annu kommersiellt tillganglig (Hultman 1999).

3.7 Narsalter fran rejektvatten

| rejektvattnet efter rotning &r halten av ammonium altid hdg, ofta runt 1 000 mg N/I.
Med en BioP-process och utan metallsalter som féller fosfat i rejektet & &ven fosfat-
halten hg, ca 200 mg P/I. Det gor det mycket |&ttare att ta ut narsalter har an direkt fran
avloppsvattnet. Flera artiklar forsoker jamfora olika metoder att ta ut narsalter, framst
ammonium (Siegrist 1996, Janus and van der Roest 1997). For fosfat & det framst fall-
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ning som struvit eller kalciumfosfat som géller, aven om det forstas gar bramed jarn
ocksa.

3.7.1 Koncentrering med omvand osmos

En ytterligare uppkoncentrering med omvand osmos (RO) & mdjlig och har provats
(Ericsson och Isaksson 1993, 1VL opublicerat 2000). De relativt hdga salthalterna gor
att man inte kan koncentrera rejektet sd mycket ytterligare. Man riskerar ocksa att fa
utfalning av struvit pd membranen om man inte haller nere pH (IVL opublicerat 2000).

K ostnaden bergknades 1993 till ca5-6 SEK/m?® vid 300 m*/d och VRF 10. K ostnaden
far vagas mot fordelen att avlagsna ammonium fran en hogre koncentration, for avskilj-
ningen av fosfat har uppkoncentreringen inte sa stor betydelse. Om man antar att rejekt-
vattnets volym & 1% av avloppsvattnets volym blir kostnaden med sékerhet under 0,1
SEK/m?® ursprungligt avloppsvatten vid en s stor anléggning. Fér Hammarby Sjéstad
med ca 30 m® rejekt/d skulle kostnaden bli hogre.

3.7.2 Fallning som struvit eller kalciumfosfat

Vid den stora fosforatervinningskonferensen i Holland i mars 2001 handlade en mycket
stor del av bidragen om utféllning av struvit fran rejektvatten eller andra koncentrerade
strommar. Manga var positiva, men flera varnade ocksa for olika problem.

Jaffer presenterade ett mycket intressant foredrag 2001 (Jaffer et al 2001). De hade gatt
igenom ett reningsverk med BioP (i Slough i England) och f6r varje delstrém beraknat
potentialen for struvitutféllning. | vissa positioner & potentialen en mgjlighet till uttag
av struvit, i andra & den ett hot mot driften genom risk for inkruster och igenséttningar.
Den egentligaorsaken till att arbetet startade var just problem med igenséttningar. Flera
rorledningar maste bytas ut minst en gang om aret. Man har annu inte funnit nagon
langsiktig 16sning pa problemet.

Trots det relativt stora sldppet av fosfat vid rétningen visade massbalansen att av fosforn
som gick in i rotningen hamnade 75% i den avvattnade slamkakan. Internbelastningen
stod bara for 26% av den totala fosforbel astningen.

Bland manga andra anvandbara data gav man ocksa en kostnadsberakning for utfalning
av struvit ur rejektvattnet med olika kemikalier. Endast kemikaliekostnaden och en
beraknad intakt for struviten fanns med, och visade att det endarimligavar att tillsétta
Mg(OH), bade for pH-hojning och som magnesiumkélla. MgCl,, och i synnerhet
NaOH, var for dyrt. Vid pH 8,5 med Mg(OH). fick man ca 80% avskiljning av P, och
kemikaliekostnaden técktes av forvantad intékt. Man réknade da med ett pris pa 3700
SEK (£200) per ton struvit.
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Wild och medarbetare konstaterade ocksa att bara en liten del av totalmangden fosfor i
slammet blev tillganglig som fosfat (Wild et al 1996). | deras utlopp fran rétning av
BioP-slam (efter 20 dygn vid 35°C) var 22% i form av fosfat, 35% bundet i organiskt
material, 16% som spontant falld struvit och resterande 27% som Ca, Fe och Al-salter.
De ansdg att ett av skalen till den stora utféllningen var zeoliter viatvattmede!.

Battistoni och medarbetare driver en fullskal eanlaggning med falning av fosfor ur
rejektvattnet (Battistoni et a 2001). De spar kemikalier genom att driva ut 16st koldioxid
med luft, pH stiger till ca8,5. Det finnstillrackligt mycket Mg och Cai vattnet for att
man ska fa en brautfallning av struvit och hydroxyapatit. Utfallningen sker i en reaktor
med fluidiserad sandbadd.

Vid en japansk anléggning har man producerat struvit i 3 ar, och produkten sdljs som
goddningsmedel (Ueno and Fujii 2001). Mg(OH), och NaOH tillsétts, och utfallningen
sker i en fluidiserad badd. Man ger analysdata som visar att tungmetallhalterna ar
mycket 13ga, t. ex 0,5 mg Cd/kg P.

Egnaforsok vid IVL har ocksa visat 1aga metallhalter i fallningen, problem med spontan
utfallning nér rejektvattnet star i luft och forlorar koldioxid, och 6ver 90% avskiljning
av Pvid bara luftning och tillsats av MgO till pH 8,3 (1VL opublicerade resultat 2000).

Ytterligare ett antal artiklar behandlar struvitfallning, men med tanken att ocksa ater-
vinna ammonium pa sammagang (Liberti et al 1987, Siegrist 1996). Som konstaterasi
andradelar av rapporten &r struvitfallning inget bra alternativ for att atervinna ammo-
nium, mer an det man far pa kopet.

Ett annat alternativ till fosforutvinning & fallning med kalk (Thegersen 1992). Vid
reningsverket i Fredrikshavn féllde man forst ut fosfor med kalk, innan man strippade
bort ammonium. Eftersom man primért var ute efter kvavet gav man inga avskiljnings-
siffror for fosfor, men kalkdoseringen var 1,8 kg/m? rejektvatten.

3.7.3 Strippning eller destillation av ammoniak

| Fredrikshavn infordes redan 1990 strippning av ammoniak fran rejektvatten i full skala
(Thagersen 1992). pH héjdes med 1,8 kg kalk/m® rejektvatten. Dérefter drevs ammo-
niak av med |uft, energiférbrukning 7,1 kWh/m®. Ammoniaken skrubbades ut med
svavelsyra, 1,9 I/m® rejektvatten. Kvavehalten minskade frén 870 till 150 mg/l i genom-
snitt. Det betydde en specifik kostnad for avdrivningen pa 14 DKK/kg N. | den siffran
ligger kemikalier, e, arbete och slamhantering, men inte kapitalkostnader. Bildad
kalciumfosfat och ammoniumsulfat blandades med det rétade slammet for gemensam
avvattning. Ammoniumsulfatet hade dock en tendens att separera ur blandningen och
gav korrosionsproblem. Anlaggningen l&r inte varaigang for tillfallet.
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Siegrist jamforde flerametoder att avlagsna ammonium fran rejektvattnet (Siegrist
1996). K ostnadsberdkningar gjordes for olika alternativ foérutsatt 100 000 p.e och att
man tog bort 60 ton N/ar. Det hilligaste var biologisk denitrifikation for 26-32 SEK
(5-6 sFr)/kg N, men det &r inte aktuellt har. Strippning med luft vid pH 6ver 10 foljde
dérefter for 90 SEK (17 sFr)/kg N, medan féllning som struvit berdknadestill 117 SEK
(22 sFr)/kg N. Vid tillgang pa billig anga ansdg han att angdestillation kunde vara
intressant.

Om pH i rejektvattnet hojs med kalk kommer man att fa en kraftig fallning av kalcium-

hydroxid. Siegrist réknade med 9 kg CaCOs/ kg N, och det vore viktigt att fa avsattning
for denna. Ett alternativ som han inte namner &r att forst drivaav en stor del av den kol-
dioxid som bildats under rétningen. Det kan goras genom en forsiktig luftning och hojer
ocksapH i sig, och man sparar akali. Avgangen av ammoniak upp till pH 8,5 & antag-

ligen liten, men bor kontrolleras.

L uftstrommen med ammoniak skrubbas med svavelsyra och man far en l6sning av
ammoniumsulfat som produkt. Vid angdestillation (steam stripping) skulle man faen
koncentrerad ammoniakldsning.

Janus och van der Roest gjorde en liknande jamforel se (Janus and van der Roest 1997).
De presenterar kostnadskurvor for olika alternativ kostnad per kg N som funktion av
ammoniumkoncentrationen, beraknat for en anlaggning med 400 000 p.e. Vid alaredo-
visade halter (450-1 800 mg N/I) var biologisk denitrifikation billigast, foljd av stripp-
ning med luft. Vid hogre halter narmade sig kostnaden for angdestillation den for uft-
strippning. For 1 000 till 1 800 mg N/I var kostnaden for uftstrippning ca 39 SEK

(5 USD)/kg N.

En metod som inte ndmnsi de flestajamforel serna &r att anvanda zoeliter aven vid de
hér hoga halterna. Det & naturligt da zeoliten inte skulle ge sa mycket uppkoncentre-
ring. Man har emellertid testat olika zeoliter for att minska ammoniumhalten i svin-
godsel (Cintoli et al 1995). Efter en sénkning av halten fran 1500 till 400 mg/I skulle
den méttade zeoliten spridasi jordbruket och langsamt sldppa kvave. For det andamal et
sokte man billigare zeoliter an den (till Italien) importerade clinoptiloliten. Man talade
om en fixering av tungmetaller i zeoliten, men inga siffror gavs.

Katehis och medarbetare studerade strippningen néarmare (Katehis et al 1998). De kom
fram till att strippning vid hdgre temperatur inte krévde lika htgt pH. De ger mycket
data som stdmmer v8l med redovisade teorier, men de ger inga kostnader.

Sedan 1992 har man strippat ammonium fran rejektvattnet i Eslov (Anonym 1992,
Eliasson 2001). Investeringen var pa 10 MSEK, och man bergknade den totala kostna-
den for drift och avskrivning till 38 SEK/kg kvave (Anonym 1992). Rejektvattnet gar
till en utjamningsbassang (centrifugen gar endast dagtid). Bassangen luftas for att man
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vill drivaav koldioxid och darmed hoja pH-vérdet, minska alkaliniteten och minska
kemikaliebehovet ndr pH ska hdjas fore strippningen. Det visade sig dock att nitrifika-
tion kom igang innan pH steg tillrackligt (Eliasson 2001). Eftersom nitrifikationen
minskar mojligheten till ammoniakavdrivning forsoker man undvika den genom att
hélla syrehalten s& |ag som majligt. Aven vid syrehalter under 1 mg/l f&r man emellertid
en betydande nitrifikation.

Vid luttillsatsen félls fosfor och mycket av det suspenderade materialet ut, ca 75% av
vardera. Samtidigt falls 60-95% av olikatungmetaller. For avdrivningen av ammoniak
kravs pH 10,5, eller vid extrakalla perioder 11. De tva seriekopplade strippingtornen &
fyllda med plastkroppar, och rejektvattnet méter en uppgaende luftstrom. Rejektvatten-
flodet var 1993 i genomsnitt 8 m®/tim. PAgrund av energikostnaderna &r optimalt |uft-
fléde 22 000 m3/tim vilket ger 70% avdrivning i varje steg, trots att hogre fléde ger
hogre avskiljning.

Driftsproblem har framst berott pa belaggning av kal ciumkarbonat pa fyllkropparna. For
att minimera utfallningen anvéander man en ” clean scale”-anlaggning, som sander ut
ljudvégor av 1ag frekvens. De paverkar laddningsforhallandena och minskar utfall-
ningen.

Den ammoniakhaltiga luften skrubbas med utspadd svavelsyra. Med tiden har man hojt
bérvardet for pH frén 1,7 till 3,6. Det har minskat syrabehovet frén 0,8 till 0,5 I/m?
rejektvatten, och samtidigt givit produkten ett mer gynnsamt pH. Ammoniumsulfat-
|6sningen héller ca 10% ammonium. Med en produktion p& 400 m*/&r motsvarar det ca
20% av kvavet som kommer intill verket.

Kostnaderna for el och kemikalier uppgavs 1993 vara 20 SEK/kg avskiljt kvéve, eller
11,7 SEK/m? rejektvatten. Lutkostnaden stér fér dver 70% och e for knappt 25%. Man
hade dock férhoppningar om att kunna sénka |utforbrukningen. Forsaljning av produk-
ten inbringade motsvarande 1,4 SEK/kg avskiljt kvéave.

Vid IVL har mani atminstone tva olika uppdragsprojekt sett att ren destillation tycks
varamycket mer effektiv an strippning med luft. Det bor ocksa ge majlighet till en hog
halt av relativt ren ammoniak som produkt. Viktigt for ekonomin & en effektiv varme-
atervinning, nagot som kan varasvart i en altfor liten anlaggning. Vi anser att man bor
studera destillationen ytterligare.

3.7.4 Indunstning av rejektvattnet

Sarskilt efter en inledande koncentrering med omvéand osmos kan man ténka sig en
indunstning for att fa ner méngden sa mycket som mgjligt. Det skulle kréva surgoring
for att undvika avgang av ammoniak, och restprodukten skulle troligen bli i form av en



fuktig och kladdig slurry pa grund av kvarvarande organiskt material. K ostnaden for
indunstning utan foregaende koncentrering med RO kan mycket grovt uppskattas till
0,6 SEK/m? ursprungligt avloppsvatten (Bergstrém 2001), varav drygt en tredjedel som
rorliga kostnader. Investeringskostnader for de tva aktuellafallen skulle vara2 MSEK
resp. 300 kSEK. Liksom for behandling av RO-koncentratet tidigare skulle man inte
kommatill en torr produkt.

3.8 Narsalter fran aska efter forbranning

Det gar bra att laka ut &minstone 90% av fosforn fran aska med bara vatten (Matsuo
1996). Processen gar snabbare med vid hogre temperatur, och om jarnhalten i askan inte
ar for hog. Efter utlakningen skafosforn sedan féllas eller tas ut pa nagot annat sétt.

| Bronderslev i Danmark har man gjort omfattande férsok med en process for fosfor-
atervinning fran aska, BioCon (Hultman et al 2001). Askan losesi svavelsyra och med
ett antal jonbytare kan man atervinnajarnklorid, kaliumvéatesulfat och fosforsyra. Lik-
som for lakning ur slam har metallhalten i askan stor betydelse for ekonomin. Processen
har miljomassigt jamforts med KREPRO (Svensson 2000), och befunnits relativt lik-
vardig.

Inget kvave terstar i en utbrand aska, men daremot kalium och sulfat som bade har
intresse for jordbruket. Mangden sulfat & dock liten jamfort med den i svavelsyran som
man |akar med.

4  Styrning

For en val fungerande process kréavs bade ratt dimensionerad utrustning och en aktiv
styrning. Avloppsvattnets sammanséttning varierar med tiden, pa bade kort och lang
sikt, och sarskilt for biologiska processer &r det en fordel att ha sa stabila forhallanden
sommd@jligt. Det géller i forsta hand den organiska belastningen.

Det finnsi princip tva sétt att styra den organiska slambel astningen, antingen genom att
styra slammangden, eller genom att styra mangden inkommande organiskt material.
Andring av slamméngden, d.v.s. olika uttag av 6verskottsslam, kan bara goras for rela-
tivt langsamma férandringar (minst ett antal timmar) eftersom systemet &r trogt. En
snabb 6kning av belastningen kan med dagens system inte moétas med en snabb 6kning
av slammangden.

Den andra méjligheten att paverka mangden organiskt material som gar in till det biolo-
giska steget ar genom fallning eller filtrering. Pa det séttet kan man snabbt styra belast-
ningen. Det enklaste &r att regleramed forfallning, s att maninte faller alsvid laga
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koncentrationer av organiskt material, och dkar fallningen vid 6kande halter. Dérigenom
kan man jamna ut variationerna, och samtidigt spara fallningskemikalier jamfért med en
konstant fallning. | det har fallet ska forstas fallningskemikalien véljas for sa bra av-
skiljning som mgjligt av organiskt material, inte som oftast for avskiljning av fosfor.

Né&r man diskuterar forhdllandet mellan fosfor och organiskt material kan det vara
intressant att se pa effekten av avfalskvarnar. Om alt matavfall mals ned i hushdllen
eller centralt vid reningsverket okar den organiska bel astningen med 50-100%, medan
mangden kvéave och fosfor bara skulle 6ka med ca 5-10%. Det kan ge mdjligheter att
effektivt optimera en BioP-process genom hydrolys, eller att utvinnamer energi genom
rétning.

En forutsdttning for att den hér styrningen ska hinna med & man kan bestdmma halten
organiskt material och fosfor och vattenflddet med korta svarstider. Flodet &r inget
problem, men organiskt material & svarare. Det finns kommersiella métare for bade
BOD, COD och TOC som kan automatiseras och bygger pa snabb oxidation, men de &r
relativt dyra och kréver en del skotsel. Ett battre och snabbare alternativ kan vara
direkta fotometriska metoder. Genom statistisk utvardering av breda spektra kan man
antagligen fa en for andamalet tillracklig noggrannhet.

Ett indirekt matt pa den organiska belastningen kan man famed en aktivitetsmétare
baserad pa flourescensen hos NADH. Tillsammans med uppgifter om syrehalt och
slamhalt ger en sddan métare ett indirekt matt pa bel astningen. Visserligen paverkas
signaen av eventuell toxicitet i vattnet, men normalt ar uppskattningen palitlig.

En variabel som &r |&tt att styra & syrehalten i aeroba steg. Det kan goras med olika
strategier och for att spara energi, paverka slammets sammansattning eller eventuell
nitrifikation. Metoder for styrning av bade luftning och fallning tas fram i EU-projektet
MAPP (Mapp 2001). Dér testas ocksa olika métare och strategier for uppskattning av
organiskt innehdll i vattnet.

5 Mojliga utformningar

Hér presenteras tva olika, atminstone teoretiskt mojliga, process 6sningar. De kan ses
som en sammanfattning av intressanta del processer som diskuterats i de foregaende av-
snitten. En del behandlingssteg & obeprévade eller séllsyntai full skala, vilket ger en
teknisk, och inte minst ekonomisk, osakerhet.

De nedan beraknade anléggningarna & dimensionerade for belastningar enligt tabell 1.
Med forsoksanlaggning menar vi har den demonstrations- och utvarderingsanl &ggning
som byggsi forsta etappen. Skalan &r tillrackligt stor for att man ska kunna utvérdera
alla aktuella behandlingssteg, och kontinuerligt behandla ett betydande flode.
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Tabell 1. Dimensionerande fldden och belastning.

Parameter Forstksanléggning Fullskaleanl&ggning
Personekvivalenter 300 20000(p.e)

Flode (Qgim) 2,1 143  m’h

BOD, 18 1200 kg/d

SS 21 1400 kg/d

N-tot 3,6 240 kgd

P-tot 0,75 50  kgd

5.1 Membranbioreaktor och omvand osmos

Processforslaget presenterasi figur 1.
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Figur 1. Mgjlig processutformning baserad pa membranbioreaktor.

Efter inledande galler och sandfang avskiljs huvuddelen av det suspenderade material et
i en forsedimentering. Har vore det ocksa intressant att prova ett trumfilter, for att

minska platsbehovet och troligen tkatorrhalten. Avskiljt material rotas for utvinning av
biogas och stabilisering.

Forsedimenterat vatten behandlas i en aerob membranbioreaktor. Membranet gor att
man kan hdlla en hog slamhalt och déarmed en liten behandlingsvolym. Problemet blir
antagligen att undvika nitrifikation. Teoretiskt bor det ga att bel asta systemet sa hart att
man far en hog slamhalt trots en 1ag slamalder, men fréagan & om man da klarar BOD-

kraven.



Vattnet fran membranbioreaktorn & partikelfritt och kan alltsa gadirekt in i RO-steget,
aven om det har spirallindade membran. | och med att det mesta organiska materialet ar
borta kan det vara mgjligt att reducera volymen upp till 40 ganger. Praktiskt taget all
|6st fosfor kommer att stannai koncentratet, medan det galler att hitta rétt membran for
att hallakvar tillrackligt mycket ammonium (85-90% retention).

RO-koncentratet, som fér 20 000 p.e. skulle vara ca 75 m*/d, méste koncentreras ytterli-
gare for att man ska fa hanterbara produkter for spridning i jordbruket. Med indunstning
skulle man antagligen i bastafall kommatill ca15 m*/d innan man f&r alltfér stora
problem. Har maste praktiska forsok visa hur 1angt man kan kommai volymreduktion.
Det avgor om man ska ga vidare med torkning, eller ta den ekonomiska och miljo-
massiga belastningen av transporter och lagring.

Den produkten skulle d&innehdlla huvuddelen av all inkommande kvéave, kalium och
sulfat, forutsatt att man haller pH relativt 1agt. Drygt hélften av fosforn bér hamna hér,
liksom nastan alla salter. Resten av fosforn och en del kvave aerfinnsi det rétade
slammet som maste gatill jordbruket for att kraven pa ateranvandning ska uppfyllas.

Alternativet till indunstning &r utfélining av fosforn som kalciumfosfat och destillation
av ammoniak fran den alkaliska losningen. Kvavet skulle fasi en relativt ren form. For
att undvika uppbyggnad av salter i systemet maste en delstrom efter destillationen ga
direkt ut med behandlat vatten. Hur mycket som maste recirkuleras 6ver membranet kan
bero paresthalten av kvéve efter destillationen.

Bada alternativen att koncentrera narsalter fran RO-koncentratet & osikra och oprévade
med aktuellt vatten. Indunstning ger &ven kalium, sulfat och nitrat, men man kan befara
att kvarvarande organiskt material ger problem med beldggning av véarmeytor. Féllning
och destillation skulle barata vara pafosfat och ammonium, men & antagligen enklare
processer.

Tabell 2 visar ungeférliga dimensioner for anlaggningens olika delar.

Tabell 2. Ungefarliga dimensioner for nagra olika enheter.

Anléggningsdel Forsdksanléggning Fullskala
Forsedimentering (m?) 1,2 80
Membranbioreaktor (m°) 8 550
Omvand osmos (m? membran) 100 7150
Omvand osmos (m? golvyta) 10 60
Fortjockare (m?) 0,6 42
Rotkammare (m?) 8 600

Tabell 3 visar fordag till instrumentering i anlaggningen. Analys av ingdende och ut-
gaende vatten forutsatts ske i méatstationen. Allainstrument ar inte absolut nddvandiga,
men & andra sidan kan man dnska sig ytterligare nagra.



Tabell 3. Instrumentering i membranbioreaktorlinjen.
Métstation
Inkommande Flode
Forsedimentering Slamniva
Slamfléde
TS i slamfas
Aerob Luftflode
NO3z-N

Software-sensor respiration
O,

pH

Susp

Temp

Niva

Efter mikrofilter

Flode
Tryckskillnad over filtret

Innan RO Niva

RO pH
Konduktivitet
Flode
Tryckfall
Temperatur

Indunstning Temperatur
Tryck
Konduktivitet
pH

Destillat Konduktivitet
Flode

Utgaende Flode

Kalkfallning pH
Kalkdos

Efter kalkfallning PO4-P

Efter destillation NH4-N

Rotning Temperatur
Gasflode

Hygienisering Temperatur

Fortjockarrejekt Flode
Susp

Fortjockare Slamniva




5.2 BioP-process och jonbyte

Processforslaget presenterasi figur 2.
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Figur 2. Mgjlig processutformning baserad pa BioP-processen.

Aven hér raknar vi med inledande galler, sandféng och forsedimentering eller trumfilter.
Det avskiljda suspenderade materialet gar emellertid inte direkt till rotning. Det passerar
ett kort anaerobt steg dar VFA (kortafettsyror som behdvs for BioP-steget) frigors, utan
att man far metanbildning. Vi foreslar att hydrolysen sker i ett separat steg i stéllet for i
forsedimenteringen, detta for att 6ka kontrollen.

Vattenfasen med frigjord VFA (och en del fosfat) forstill BioP-reaktorn, medan slam-
fasen gar till dutrétning. Tillrackligt htg halt VFA (eller egentligen kvot VFA/P) & en
forutséttning for att BioP-processen ska fungera. En delstrém fran det anaeroba steget,
dér fosfat frigors, far passera en kristallisationsenhet dér man faller ut kalciumfosfat ur
klarfasen innan slam och vatten aterforstill det aeroba steget.

Fran mellansedimenteringen aterfors slam, och uttaget till rétningen &r sa stort att man
undviker nitrifikation. Efter mellansedimenteringen & det viktigt att samhalten i klar-
fasen &r 14g, eftersom BioP-dlammet innehdller extra htg halt fosfor. Tillsammans med
aterstaende 16st fosfat kan resthalterna annars bli dver de uppsatta gransvéardena for fos-

for. Atminstone periodvis kommer man ocksa att behtva fallaut en del fosfat for att n&
malet.
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Aterstéende suspenderat material och utfélld jarnfosfat avskiljs med sandfilter eller
kanske ett skivfilter for hogre halt. Slammet som innehdller en liten mangd jarn forstill
rétning med annat slam, och kan eventuellt bidratill att sl8ppet av fosfat, och darmed
aterforingen till inloppet minskar.

Det i stort sett partikelfriavattnet utan fosfor behandlas med en billig naturlig zeolit (s&
som clinoptilolit) fér avskiljning av ammonium. Vid regenerering av zeoliten far man
ett koncentrat med ammonium. Efter pH-h6jning avskiljs ammoniak antingen genom
strippning med luft och skrubbning med svavelsyra, eller genom destillation. De in-
ringade slutprodukterna maste aterforas till jordbruket for att malséttningen ska nas.

Liksom for biomembransystemet géller det att man inte far alltfor mycket nitrifikation,
eftersom nitrat passerar zeoliten.

Tabell 4 visar ungeférliga dimensioner for anlaggningens olika delar.

Tabell 4. Ungefarligadimensioner for nagra olika enheter.

Anléggningsdel Forsdksanléggning Fullskala
Forsedimentering (m?) 12 80
Anaerob (m?) 21 155
Aerob (m°®) 4 270
Sedimentering (m?) 2.3 155
Sandfilter (m?) 04 23
Fortjockare (m?) 07 47
Rotkammare (m?®) 12 580

Tabell 5 visar ett fordag till instrumentering, med samma forutsattningar som for
membranbioreaktorlinjen.
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Tabell 5. Instrumentering i BioP-linjen.
Matstation VEA
In Flode
Forsedimentering Slamniva
Slamfléde
TS i slamfas
Hydrolys pH
Ut fran hydrolys VFA
Flode
In till anaerobi VEA
Anaerobi Redox
Aerob pH
0O,
NO3z-N
Luftflode
Temperatur
Susp
Ut fran slutsed PO,-P
Ut fran sandfilter Turbiditet
Zeolit
Utgdende vatten NH,-N
Regenerering
Stripping pH
Ater fran stripping NH,-N
Flode
Rotning Temperatur
Gasflode
Hygienisering Temperatur
Fortjockar- och centrifugrejekt Flode
Susp
Fortjockare Slamniva
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