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Abstract

Anaerobic decomposition has long been associated with the stabilization of organic waste, but
in the pursuit of renewable energy, the technology has gained an increasing interest in biogas
production facilities. In a time of high population growth and decreasing phosphorus stocks,
the technology also has the potential to recycle important plant nutrients back to earth. There
are also biogas plants specifically built for power generation using energy crops as substrates,
but high costs associated with energy crops have made the power production of biogas
expensive. However, for Orkla's businesses in Rygge, the collecting of feedstock will represent
a cost saving, as their waste is treated externally at an annual cost of 0.5-1.0 MNOK. If the
waste has a high methane potential, an internal waste treatment in a biogas plant could be a

cost-effective alternative.

The BMP ("bio-methane potential™) test of the waste revealed very distinctive characteristics
between the waste from the production facilities. While Nora's vegetable waste (chicken bowl
and beetroot) gave a solids content of 4.7-14.7% and a methane potential of 192 - 256 ml CH4
/ g VS, the Idun waste (mix of sauces) gave a dry matter and methane potential on respectively.
19.6% and 568 ml CH4 / g VS. This means that 900 tons of waste from Idun can potentially be
converted into approx. 97 000 Nm3 methane gas, whereas the corresponding amount of waste
from Nora could give approx. 12,000 - 22,000 Nm3 methane gas. The literature study revealed
that when fruit and vegetable waste (FVW) is broken anaerobically, a rapid acid formation
occurs. This may result in an overweight of volatile fatty acids that can inhibit the methanogens.
The phenomenon is due to FVW content of mainly carbohydrates. Nora experiences that their
wastewater is soured during a two-day stay in buffer tanks. Because their wastewater consists
of water from vegetables with high carbohydrates, it may be thought that the cause is due to the
phenomenon mentioned. However, problems associated with acidification of the process can
be prevented by separating the methanogenesis from acetogenesis in a continuous multi-stage
system. It may therefore appear that Nora's waste seems to favor such a solution, while the Idun
waste, with its high solids and fat content, may possibly be better in a plug-flow reactor. A
survey of the total waste composition is therefore important to say something about expected

produced energy in a potential biogas plant.



However, it was assumed that 92% of the annual waste volume of 900 tons is generated on
Idun, based on the discharge frequency of Nora's waste containers. The amount of gas produced
in the BMP test was then scaled up to a plant consisting of a CSTR reactor and microturbine.
Considering this, along with several other assumptions (operating and investment costs,
amongst other things), it was found that a biogas plant could reduce costs by 300,000NOK /

year compared with today's waste management.



Sammendrag

Anaerob nedbrytning har lenge vert forbundet med stabilisering av organisk avfall, men i
jakten pa fornybar energi har teknologien fatt en stadig starre interesse i produksjonsanlegg for
biogass. I en tid med hgy befolkningsvekst og minkende fosforlagre har ogsa teknologien
potensialet til & gjenvinne viktige planteneringsstoffer tilbake til jorda. Det finnes ogsa
biogassanlegg spesifikt bygget for kraftproduksjon ved bruk av energivekster som substrat, men
hagye kostnader knyttet til energivekster har gjort kraftproduksjonen av biogass dyr. For Orklas
virksomheter i Rygge vil imidlertid anskaffelsen av substrat representere en
kostnadsbesparelse, ettersom avfallet deres behandles eksternt til en arlig kostnad pa 0,5-1,0
MNOK. Hvis avfallet har et hgyt metanpotensial, vil en intern avfallsbehandling i et
biogassanlegg kunne veare et kostnadseffektivt alternativ.

Gjennom BMP-tester («bio-methane potential») av avfallet ble det avdekket svert ulike
karakteristikker mellom avfallet fra produksjonslokalene. Mens grgnnsaksavfallet (hodekal og
redbeter) fra Nora ga et tarrstoffinnhold pa 4,7-14,7% og et metanpotensial pa 192 — 256 ml
CHa/g VS, ga Idun-avfallet (miks av sauser) et tarrstoffinnhold og metanpotensial pa hhv. 19,6%
0g 568 ml CHa/g VS. Dette betyr at 900 tonn avfall fra Idun kan potensielt omdannes til ca. 97 000
Nm?® metangass, mens tilsvarende avfallsmengde fra Nora vil kunne gi ca. 12 000 - 22 000 Nm®
metangass. Litteraturstudiet avdekte at nar frukt- og grennsaksavfall (FVW) brytes ned
anaerobt, skjer det en rask syredannelse. Dette kan medfgre en overvekt av flyktige fettsyrer
som kan inhibere metanogenene. Fenomenet skyldes FVW innhold av hovedsakelig
karbohydrater. Nora opplever at deres avlgpsvann forsures i lgpet av et todagers opphold i
buffertanker. Ettersom avlgpsvannet deres bestar av vaskevann fra grennsaker med hgyt
innhold av karbohydrater, kan det tenkes at arsaken skyldes det nevnte fenomenet. Problemer
knyttet til forsuring av prosessen kan imidlertid forhindres ved & separere metanogenesen fra
acetogenesen i et kontinuerlig fler-stegs-system. Det kan derfor se ut som avfallet fra Nora ser
ut til & favorisere en slik lgsning, mens Idun-avfallet, med sitt hgye tarrstoff- og fettinnhold, vil
muligens egne seg bedre i1 en plug-flow-reaktor. En Kkartlegging av den totale
avfallssammensetningen er derfor viktig for & kunne si noe om forventet produsert energi i et

potensielt biogassanlegg.



Imidlertid ble det antatt at 92% av den arlige avfallsmengden pa 900 tonn genereres pa Idun,
basert pa temmefrekvens til Noras avfallskontainer. Gassmengden produsert i BMP-testen ble
sa oppskalert til et anlegg bestdende av en CSTR-reaktor og mikroturbin. Dette tatt i
betraktning, sammen med en rekke andre antakelser (bl.a drifts- og investeringskostnader), ble
det funnet at et biogassanlegg kan redusere kostnadene med 300 000NOK/ar sammenlignet

med dagens avfallshandtering.
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1 Innledning

| lgpet av det siste arhundre har metan vart blant de mest brukte brenselstoffene innen
kraftproduksjon, oppvarming og transportformal. Selv om mesteparten av metanen som brukes
i dag bestar av naturgass, er det en voksende interesse for metangass fra ikke-fossilt materiale.
Ved & bryte ned biomasse anaerobt kan organisk materiale omdannes til hovedsakelig
metangass og karbondioksid, og kalles biogass. Den energirike gassen har mange
bruksomrader, men brukes hovedsakelig til kraftvarmeproduksjon. Gjennom rensing og
komprimering har biogassen potensialet til & ha erstatte eksisterende fossile energikilder, og har
et mindre karbonfotavtrykk enn noe annet biodrivstoff (Svensson, 2013).

En annen arsak til den voksende satsningen pa anaerob nedbrytning av organisk materialet,
skyldes interessen for gjenvinning av ressurser (Baxter et al., 2013). Kunstgjgdsel fremstilles
hovedsakelig av fosfor som utvinnes fra begrensede reserver, og nitrogen som er sveert
energikrevende a gjere plantetilgjengelig (Do Nascimento et al., 2015; Egle et al., 2016). Den
gjenvearende biomassen (biorest) i en biogassprosess er rik pa disse naringsstoffene, og egner
seg godt som gjedsel. Ved a bryte ned organisk avfall anaerobt og deretter spre bioresten tilbake
pa jordet tetter man forbindelsen fra avling til mat, fra mat til avfall, fra avfall til jord og fra

jord til avling igjen (Baxter et al., 2013).

I Rygge ligger to av Orkla Foods Norge AS sine produksjonslokaler, Nora og Idun.
Neringsmiddelfabrikkene generer arlig nermere 900 tonn vatorganisk avfall, der 0,5 - 1
MNOK/ar gar med pa a bli kvitt det ressursrike avfallet. I denne oppgaven undersgkes aktuelle

lgsninger for a lage biogass av dette avfallet.

1.1 Bakgrunn

Denne oppgaven er en del av et starre prosjekt initiert av Eik Idéverksted. Den frivillige
organisasjonen bestar av en rekke prosjekter drevet av studenter pa tvers av Norges miljg- og
biovitenskapelige universitet sine campus (Eik Idéverksted, 2017). | prosjekt «Orkla» jobbes
det med bade handteringen av det vatorganiske avfallet og avligpsvannet til Orkla Foods Norge
AS sine fabrikker, Nora og Idun i Rygge. Samson Langfeldt gjer en masteroppgave pa

avlgpsvannet fra Nora, ettersom fabrikken opplever at pH’en pa vaskevannet faller under



utslippskravene kommunen har satt (Langfeldt, 2017). Denne oppgaven vil i all hovedsak

utforske det vatorganiske avfallet, og mulighetene for & behandle dette i et biogassanlegg.

1.1.1 Orkla Foods Norge AS

Orkla er blant Nordens og Baltikums ledende leverandgrer av merkevarer og konseptlgsninger
til bakerimarkedet, dagligvarehandel, faghandel og storhusholdning (Orkla, 2017a). Deres
merkevarevirksomhet bestar av flere forskjellige forretningsomrader, der en av dem er Orkla
Foods, star for 40% av Orklas totale salgsinntekter. (Orkla, 2017b) Majoriteten av Orkla Foods
befinner seg i Norden og Baltikum, der Orkla Foods Norge representerer selskapet her i landet.
Tidligere representerte dette selskapene TORO og Stabburet, men som i 2013 fusjonerte til
Orkla Foods Norge. (Orkla, 2017b)

1.1.2 Produksjonslokalene

I Rygge befinner to av Orkla Foods Norge AS sine fabrikker seg under navnet, «ldun Rygge»
og «Nora Rygge». Fabrikkene ligger ikke langt fra hverandre (se Figur 1.1) der deres
virksomhet er bearbeiding og konservering av frukt og grennsaker. Dette skaper store mengder
vatorganisk avfall og avlgpsvann. Avlgpsvannet, som bestar av prosess- og vaskevann,
inneholder store mengder kjemisk nedbrytbart organisk stoff. Fabrikkene har derfor ikke
tillatelse til & slippe vannet direkte ut pa avlgpsnettet til MOVAR (interkommunalt selskap som
leverer avlgpstjenester i Mosseregionen), og har derfor egne sma renseanlegg vannet ma
igjennom for utslipp til kommunalt nett. De groveste partiklene skilles fra vaskevannet i
renseanleggene, og bestar hovedsakelig av grannsaksrester og avfall fra sauser/dressinger. Per
i dag har hverken Idun eller Nora noen form for intern behandling av det faste avfallet. De har
derfor en avtale med Humlekjeer og @degaard AS, som henter avfallet deres pa ca. 900 tonn i
aret. Dette koster Orkla anslagsvis 0,5 til 1 MNOK i aret. Ettersom virksomheten faktureres per
vekt av avfallet har de pa Idun fortykket avfallet til den grad at de ogsa faktureres for spyling
av kontainerne. Det vurderes ogsa i dag (15.02.2017) en sammenslaing av de to fabrikkene, der
produksjonen av Nora-produkter eventuelt flyttes opp til ldunfabrikken. Som en sum av dette
vil Orkla se pa mulighetene for investere i et anlegg som kan bearbeide avfallet i den grad at

det ikke utgjer noen betydelig kostnad a bli kuvitt.



Figur 1.1 Oversiktsbilde av Rygge. Bildet viser avstanden mellom de to fabrikkene.(Google Kartdata, 2017)

Norafabrikken

Nora er et varemerke under Orkla Foods Norge AS og har en av fabrikkene sin pa Rygge under
navnet «Nora Rygge». Fabrikken driver med bearbeiding og konservering av frukt og
grennsaker. Lokale bender leverer fortrinnsvis rgdbeter, kal, agurk, redkal og hvitkal til
fabrikken. Gjennom skrelling, kutting, koking og pakking, ender rdvarene opp som ferdige
produkter som kan kjgpes i butikken. Produktene bestar av riflekuttede radbeter og agurkskiver
i lake, strimlet redkal og hodekal i lake og pizzasaus. Produktene produseres ikke parallelt, men
vekselsvis gjennom aret. Det er store forskjeller mellom mengden avfall generert fra de
forskjellige produktene. Produksjonen av riflekuttede rgdbeter i lake generer helt klart mest

avfall, der kontaineren ma temmes ved hvert skift (se Tabell 1.1).



Tabell 1.1 Produksjonsoversikt fra Nora. Tallene er basert pa informasjon fra Havard Hagen, senior
prosjektingenigr, Orkla Foods Norge, Rygge.

Produksjon Tidsrom Temmefrekvens av kontainer
Agurk Uke 29-37 1-2/uke
Kal Uke 37-06 1-2/uke
3 dager/maned fra uke 39 og )
Radbeter 1/skift
utover
Pizzasaus 4 dager/kvartal -2

Merknad. Dataen kan variere etter behov.
aProduksjonen av pizzasaus generer svert lite organisk fast avfall, slik at tammefrekvensen er neglisjerbar.

Figur 1.2 Oversiktsbildet over Norafabrikken. Gule piler indikerer buffertanker for vaskevannet. BIa pil

indikerer containeren for det organiske avfallet, som hentes med jevhe mellomrom. (Google Kartdata,

2017)



Idunfabrikken

Et annet varemerke under Orkla Foods Norge AS er Idun. | Rygge befinner en av Iduns
produksjonslokaler seg under navnet «ldun Rygge», hvor det hovedsakelig produseres ketchup,
sennep og dressinger. Ettersom vaskevannet inneholder store mengder med kjemisk
nedbrytbart organisk stoff (4600kg KOF/dggn — tall fra Biowaters technology AS), tilsvarende
40 000pe, er ldun Rygge palagt & rense vaskevannet fgr det sendes til kommunen. Et lite
renseanlegg installert med biofilter og sil finnes pa fabrikkomradet, og skiller ut de groveste
partiklene fra vaskevannet og samler det i en kontainer. Det brukes mye energi i form av varme
i produksjonen (koking og pastaurisering). Fabrikken er blant annet utstyrt med oljefyrte kjeler
(Biowater Technologies AS, 2017).

Figur 1.3 Oversiktsbilde av Idunfabrikken. Rgd ring indikerer det navaerende renseanlegget, mens gul pil
indikerer lukket container for tgrt organisk avfall. (Google Kartdata, 2017)

1.2 Oppgavens malsetning

I en tid der avfallsmengdene stadig eker er det viktig & belyse hvilke ressurser dette
representerer. | forhold til Orklas virksomheter i Rygge vil det vaere interessant a vurdere om
en anaerob behandling av avfallet internt, vil vaere et godt alternativ til dagens eksterne

avfallshandtering. Malet for oppgaven vil derfor vaere a avdekke avfallets metanpotensial og



karakteristikker, samt aktuelle reaktorteknologier for & wvurdere nytteverdien av et

produksjonsanlegg for biogass tilknyttet virksomheten.

1.2.1 Problemstilling

- Undersgke avfallskarakteristikker som har betydning for valg av anaerobe
reaktorteknologier

- Undersgke avfallets metanpotensial for & kunne vurdere et produksjonsanlegg for
biogass tilknyttet Orklas virksomheter i Rygge

- Er investeringen i et biogassanlegg for avfallshandtering kostnadseffektivt

sammenlignet med dagens ordning?

1.2.2 Avgrensninger

Ettersom produksjonslokalene generer avligpsvann med en tilsvarende mengde COD fra 40 000
P.E, kunne det vere interessant & undersgke en felles avfallsbehandling av avlgpsvannet og det
vatorganiske avfallet (Biowater Technologies AS, 2017). Pa grunn av oppgavens omfang

begrenser studien seg hovedsaklig til virksomhetens vatorganiske avfall.

Det ble ikke undersgkt effekten av a blande avfall fra forskjellige produksjonslinjer i
metanpotensial-testen (BMP), med unntak av ldun-avfallet som kun var & fa tak i blandet.
Arsaken til dette var mangelen pa mengdeforholdet mellom avfallstypene. Det ble derfor kun
gjort tester pa de individuelle avfallstypene, slik at ved en fremtidig kartlegging av
avfallsmengde og sammensetning reaktorene innveies med blandingsforhold i trad med dette.
Etter BMP-testens anvisninger ble avfallet kun testet i labskala-batchreaktorer som fglge av

oppgavens bredde og tilgang pa utstyr.



2 Teori

2.1 Avfall

Oppgaven definerer avfall som i Forurensningslovens § 27: «Med avfall forstas kasserte
lgsgregjenstander eller stoffer. Som avfall regnes ogsa overfladige lgsaregjenstander og stoffer
fra tjenesteyting, produksjon og renseanlegg mv. Avlgpsvann og avgasser regnes ikke som
avfall.» (Lovdata, 2016).

Den totale avfallsmengden i verden gker i takt med den gkende urbaniseringen. | 2002 genererte
hver innbygger i urbane strek 0,64 kg avfall per dag. Til sammenligning ble det i 2012 kastet
1,2 kg avfall per person per dag i urbaniserte omrader. Det er forventet i 2025 at hver innbygger

i urbane strak vil generere 1,42 kg avfall per dag (Hoornweg & Bhada-Tata, 2012).

I Norge gkte mengden avfall med 7% fra 2013-2014. | 2014 ble det genert 11,9 millioner tonn
avfall, der blandet avfall utgjorde den stgrste andelen (se Figur 2.1). Som den starste kilden til
avfall, genererte industrien 22% av alt avfallet i 2014. Med gkningen i mengde avfall de siste
arene, har andelen avfall til materialgjenvinning og forbrenning ogsa gkt. 1 2014 ble 4,2

millioner tonn avfall materialgjenvunnet og sendt til forbrenning (SSB, 2016).
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Figur 2.1 Avfallsfordelingen i Norge 2014.(SSB, 2016)



2.1.1 Vatorganisk avfall

Med vatorganisk avfall menes lett nedbrytbart organisk avfall som planterester og hageavfall,
kildeseparert matavfall og avfall fra fisk-, kjett- og naeringsmiddelindustri (Miljadirektoratet,
2013). Fra 1995-2009 var det en kraftig stigning i generert vatorganisk avfall fra 1 til 1,7
millioner tonn, der avfallsmengden fra neringsmiddelindustrien gkte 41% i den samme
perioden (Hanssen et al., 2011; SSB, 2010). Deponering av vatorganisk avfall er forbudt, og vil
medfare utslipp av naringssalt fra sigevann samt klimagassen metan. Avfallet burde brytes ned
og stabiliseres anaerobt eller aerobt, slik at det kan gjenbrukes i form av biogass, biogjgdsel
eller kompost (Miljgdirektoratet, 2013).

2.1.2 Klima

Globalt sett bidrar avfallshandtering i liten grad til klimagassutslipp (<5%), men har likevel et
stort potensial til & kunne fa ned utslippet ettersom det befinner seg store mengder energi i
organisk avfall i dag som ikke blir utnyttet. Metangassutslipp som faglge av ukontrollert ratning
i landfyllinger er den starste bidragsyteren til klimagassutslipp i sektoren (Bogner et al., 2007).
Ved a bryte ned biomassen kontrollert, og dermed fange klimagassene (hovedsakelig metan og
karbondioksid), kan man nyttiggjere seg av gassen og samtidig forhindre utslipp. Hvis man i
tillegg gjenvinner avfallet eller omdanner det til elektrisk eller termisk energi, vil man kunne

kutte utslippet i alle andre deler av gkonomien (UNEP Division of Technology, 2010).

2.2 Anaerob nedbrytning

Anaerob nedbrytning er en prosess der organisk materiale bestdende av komplekse molekyler,
brytes ned av organismer til enklere forbindelser med fraveer av oksygen. Prosessen
forekommer svart ofte i naturen og kan observeres i f.eks magen til drgvtyggere, myromrader
og andre omrader med liten tilgang pa oksygen (Al Seadi et al., 2008). Anaerob nedbrytning er
ogsa en av verdens eldste teknikker brukt i behandlingen av industriavfall og stabiliseringen av
slam (YYadvika et al., 2004). 1 motsetning til aerobiske nedbrytningsprosesser som f.eks
komposteringsanlegg, hvor nedbrytningen av det organiske avfallet skjer med oksygen tilstede,
skjer den anaerobe nedbrytningen uten en felles ekstern elektronakseptor. Anoksiske
nedbrytningsprosesser som denitrifikasjon og sulfatreduksjon bruker ogsa henholdsvis,
nitrogen og sulfat som eksterne elektronakseptorer. Energiutviklingen, og dermed veksten av
biomasse, i anaerobe nedbrytningsprosesser er derfor lav sammenlignet med anoksiske og

aerobe. | aerobe miljger kan nedbrytningen av organisk materiale ha en relativt hgy



varmeutvikling. Dette er lite observert ved anaerobe nedbrytningsprosesser (Angelidaki &
Batstone, 2011). Sluttproduktet av anaerob nedbrytning er forskjellige gasser med
samlebetegnelsen biogass, samt en organisk biomasse som kalles biorest (Al Seadi et al., 2008).

2.2.1 Biogass

Biogass er en gass bestaende av hovedsakelig karbondioksid (CO2) og metangass (CHa), og er
et produkt av anaerob nedbrytning av organisk materiale. Metangass er en energirik gass, slik
at avfall med hgyt innhold av f.eks fett og proteiner vil avgi en biogass med en hgyere andel av
metan enn avfall rikt pa karbohydrater (se Tabell 2.1). Generelt sett inneholder biogass fra
anaerob nedbrytning av organisk materiale ca 55-65% metan og 35-45 % CO2 (Angelidaki &
Batstone, 2011).

Tabell 2.1 Mengde og sammensetning av biogass fra ulike substrat. Prosentandel metan og karbondioksid i

biogass avgitt ved nedbrytningen av 1kg organisk substans. Gjengitt av Lerce Raadal et al. (2008) med
henvisning til Lindow (2002).

Substrat Nm? biogass / kg VS Metan (%) Karbondioksid (%)
Fett 1,25 68 32
Karbohydrat 0,79 50 50
Protein 0,70 71 29

| tillegg til metan og karbondioksid avgis det ogsa sma mengder (<2%-vol.) oksygen- og
nitrogengass ved anaerob nedbrytning. Vanndamp vil ogsa frigis avhengig av temperatur (2%-
vol. ved 20°C og 7%-vol. ved 40°C). Det kan ogsa spores forekomster (<1%-vol.) av
ammonium (NHzs), hydrogen (Hz2) og hydrogensulfid (H2S) i biogass (Al Seadi et al., 2008).

2.2.2 Substrat

Substrat eller biomasse er betegnelsen for biomassen som mater organismene under anaerob
nedbrytning. Bestar substratet av en miks med to eller flere typer rastoff (f.eks husdyrgjedsel
og matavfall) kalles den anaerobe nedbrytningen for «co-digesting». | mange deler av
neeringslivet sitter man igjen med betydelige mengder organisk avfall som et biprodukt av
produksjonen. Avfallet kan ofte vaere rikt pa energi og naeringsstoffer, og som kan brukes som

substrat i en biogassprosess. De vanligste substratene som brukes i biogassanlegg i Europa er



husdyrgjedsel, rester og bi-produkt fra landbruket, nedbrytbart organisk avfall fra mat- og
jordbruksindustrien, kommunalt organisk separert avfall, kloakkslam, energivekster (mais,
silkekinagress, durra, klgver).

2.2.3 Biorest

Nedbrytningen av organisk materiale i biogassprosesser etterlater seg ogsa en biomasse som
kalles biorest. Denne kan enten veere i veeskeform eller i fast stoff, avhengig av hvilken miks
reaktoren kjgres pa (Angelidaki & Batstone, 2011). Mye av det organiske materiale som brytes
ned i en anaerob reaktor omdannes til biogass, men ikke alt. Bioresten kan derfor ha et hayt
innhold av organisk karbon og nitrogen, og som kan videre brytes ned i jorden og gi naering til
planter. Det er ner sagt ikke alle biogassanlegg som sitter igjen med et sluttprodukt som kan
brukes pa jordet. Et eksempel pa dette er biorest fra biogassanlegg som bryter ned avlgpsslam.
Bruken kan vere problematisk pga dets innhold av tungmetaller som binder fosfatene i
slammet. Dette gjor fosforen lite plantetilgjengelig (Schnirer & Jarvis, 2009). Biorest fra
reaktorer som bruker matavfall eller husdyrgjedsel som substrat, kan derimot brukes som
gjedsel i jordbruket og kan yte pa lik linje med, eller bedre, sammenlignet med kunstgjadsel
(Avfall Sverige, 2005; Baky et al., 2006; Johansson, 2008; Odlare, 2005). | Tabell 2.2 ser vi at
biorest har et relativt hgyt innhold av ammoniumnitrogen. Planter kan ta opp
ammoniumnitrogen (NH4"-N) direkte, noe som gjar at biorest egner seg sveert godt som gjadsel.
Dette medfarer ogsa at man kan tilfgre et mindre volum utover jordene, noe som forhindrer
forpakning av jorden, ettersom vanninnholdet i biorest er relativt hgyt (93-98%). For avlinger
anbefales det et ammoniumnitrogen-innhold i gjedsel fra biorest i vaeskeform pa 2kg/tonn
biorest, mens det totale nitrogeninnholdet burde ligge pa mellom 3-4kg/tonn biorest (Baky et
al., 2006). Hvorvidt organisk materiale er egner seg som gjedsel avhenger ogsa av fosfor-,
nitrogen-, kalium- og magnesiuminnholdet. Dette er mineraler som frigjeres i biogassprosesser
(Schnirer & Jarvis, 2009).
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Tabell 2.2 Sammenligning mellom plantenzeringsstoffer i husdyrgjgdsel og biorest. (Avfall Sverige, 2005;
Baky et al., 2006; Schniirer & Jarvis, 2009)

Biorest TS [%] Tot-N [kg/m?] NH4*-N [kg/m?] P [kg/m?] K [kg/m3]
Biorest 12 5.0 7.1 53 0.80 1.0
Biorest 2° 1.6 3.6 2.6 0.20 11
Biorest 3¢ 4.8 5.7 4.3 0.38 2.0
Biorest (snitt)d 3.8 45 3.2 0.40 1.2
Storfegjedsel® 9.8 3.9 1.8 0.80 4.0
Svinegjgdsel® 8.8 51 3.3 1.9 3.0

Merknad. Biorestene er i vaeskeform (TS < 7%). Neeringsstoffene er oppgitt i kg per vatkubikkmeter (m?3)
@Husdyrgjedsel 10%, slakteriavfall 75%, avfall fra matindustrien 5%

bKildeseparert avfall fra husholdning og restaurant®Husdyrgjgdsel 61%, slakteriavfall 17%, matavfall 2%, fett 11%, avfall
fra matindustrien 9%

dsnitt av syv sertifiserte biogassanlegg for ar 2005

¢Innholdet av planteneringsstoffer fra individuelle prgver kan variere 17-35%

2.3 Biokjemiske prosesser ved anaerob nedbrytning

Ved anaerob nedbrytning vil biologiske prosesser omdanne biomasse til biogass og ressursrik
biorest, uten en ekstern elektronakseptor. De nedbrytbare prosessene kan deles inn i: hydrolyse,

fermentering, acetogenese og metanogenese. (Angelidaki & Batstone, 2011).
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Figur 2.2 Nedbrytning av organisk materiale steg for steg.(Angelidaki & Batstone, 2011)

2.3.1 Hydrolyse

Hydro («vann») og lyse («a splitte»), som sammen danner ordet hydrolyse, er det farste trinnet
i anaerob nedbrytning av organisk materiale. Hydrolyse defineres som: «En reaksjon der et
molekyl splittes, og hydrogen og hydroksid ionene fra et vannmolekyl festes tl de separate
produktene» (Brown, 1993). Her brytes komplekse molekyl (komplekse polymere forbindelser)
ned til enklere molekyler (mono- og oligomerer) (Al Seadi et al., 2008).

Dette innebearer at stoffer som lipider («fett»), proteiner, cellulose og andre karbohydrater
brytes ned til enkle sukker forbindelser, langkjedede fettsyrer og aminosyrer. Det er de
ekstracelluleere enzymene (utsondres fra forskjellige grupper av fermenterende bakterier) som
hydrolyserer de komplekse polymere forbindelsene ned til mono- og oligomerer. Dette er
avgjerende for at molekylene skal kunne tas opp av mikrobene. De organiske forbindelsene
proteiner, lipider og karbohydrater brytes ned pa hver sin mate. Proteiner brytes ned av

enzymet, protease, som produseres av proteolytiske bakterier til aminosyrer. (Angelidaki &
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Batstone, 2011). Lipolytiske bakterier produserer enzymet lipase, som bryter ned lipidene til
langkjedede fettsyrer, mens karbohydrater (polysakkarid) brytes ned til monosakkarid av
forskjellige enzym; cellulase, cellobiase, xylanase, amylase (Al Seadi et al., 2008).

Proteiner og lipider produserer en stgrre mengde med CH4 og CO2 enn karbohydrater ettersom
forbindelsene er redusert i stgrre grad. Matavfall som substrat i biogassproduksjon har derfor
et godt utgangspunkt ettersom proteiner og lipider er hovedkomponenter i avfallet (Angelidaki
& Batstone, 2011).

2.3.2 Fermentering

Fermentering («acidogenese») er den andre fasen av anaerob nedbrytning. Produktene fra
hydrolysen, enkle sukkerforbindelser og aminosyrer brytes i denne fasen videre ned til flyktige
fettsyrer («VFA») CO2, hydrogen, ammonium og alkoholer (Angelidaki & Batstone, 2011). |
tillegg til flere av bakteriene som var aktive i hydrolysen, finnes det organismer fra andre slekter
som ogsa er aktive (Enterobactrium, Bacteriodes, Acetobactrium, Eubacterium m.fl.).
Reaksjonene og hvilke organismer som er aktive avhenger av hvilke substrat som er tilgjengelig
I prosessen, (Schnirer & Jarvis, 2009). Omdannelsen fra sukker, aminosyrer og fettsyrer til
acetat, karbondioksid og hydrogen tilsvarer om lag 70%, mens 30% blir omdannet til flyktige
fettsyrer og alkoholer (Al Seadi et al., 2008). De langkjedede fettsyrene som ble brutt ned fra
lipidene under hydrolysen omdannes ikke ytterligere far i det etterfglgende steget, acetogenese.
Monosakkaridene vil derimot omdannes i fermenteringsprosessen. Dette skjer i to forskjellige
hovedgrener. | den ene hovedgrenen brytes de ned gjennom acetyl-gruppen, acetyl-CoA, som
hovedsaklig danner acetatsyre, smarsyre, ravsyre og melkesyre. Ved sure forhold til etanol ogsa
kunne dannes. | biogassprosesser er pH ofte hgyere enn 7. Det som da vil skje er at de organiske
syrene som dannes vil veere i sin ladede form, og vil kunne danne salter med eksempelvis
metallene, kalium og natrium. (Schnurer & Jarvis, 2009). | den andre hovedgrenen vil anionet
til pyrodruesyre, pyruvat, fermentere monosakkaridene, og produserer propionat. (Angelidaki
& Batstone, 2011)

2.3.3 Acetogenese

Acetogenese eller anaerob oksidasjon er steget hvor produktene fra fermenteringsprosessen,
som ikke kan omdannes direkte til metan av metanogene arker, brytes ned til hovedsakelig
salter eller ester av eddiksyre, altsa acetat (Al Seadi et al., 2008; Angelidaki & Batstone, 2011).
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Dette gjelder de flyktige fettsyrene, propionat og butyrat, alkoholen etanol og enkelte
aminosyrer og aromater (Dasonville & Renault, 2002). | tillegg til dannelsen av acetat, skjer
det ogsa en produksjon av Hz («<hydrogengass») og CO2 («karbondioksid»). Arsaken er at det
frigis elektroner i oksidasjonsprosessen, som vil videre danne hydrogenioner for & produsere
hydrogengass. Dette medfgrer en gkning i partialtrykket av hydrogengass, og hemmer
metabolismen av de syredannende bakteriene («acetogener»). Hydrogenproduksjonen kan
derfor ses pa som et avfallsprodukt under acetogenesen (Al Seadi et al., 2008). Av
termodynamiske arsaker ma hydrogengasskonsentrasjonen holdes under et lavt niva, for at
mikroorganismene skal ha nok energi for & vokse, og for at anaerob oksidasjon ikke skal stoppe
(Shink, 1997). Av Feil! Fant ikke referansekilden. vil den flyktige fettsyren «propionat»
oksidere i stgrre grad nar partialtrykket av hydrogengass er ved et lavere niva, mens
metanproduksjonen avtar. Den horisontale linjen i figuren beskriver grensenivaet for nar det er
nok energi tilgjengelig for at organismene kan vokse, mens den skraverte trekanten er omradet
hvor vi far vekst av bade metanproduserende og propionatoksiderende organismer.
Konsentrasjonen av hydrogengass holdes nede av de metanogene arkene, som forbruker
hydrogen, og danner metan. Derfor er det tette samarbeidet mellom de syredannende bakteriene
som utfgrer den anaerobe oksidasjonen med en pafelgende hydrogenproduksjon og de

metanproduserende arkene som forbruker hydrogen, sveert viktig.
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2.3.4 Metanogenese

Metanogenese er det siste steget i anaerob nedbrytning og er den fasen hvor CH4 («metan»)
genereres. Prosessen er avhengig av metanogener som tilhgrer domenet, arker eller urbakterier
(«Archea»). Denne gruppen organismer, som bestar av encellede mikroorganismer, har utviklet
seg parallelt med domenet bakterier. Arkebakteriene og bakteriene mangler cellekjerne og
utgjer til sammen gruppen prokaryoter. Eukaryoter utgjer gruppen med flercellede dyr, planter,
protister og sopp (fungi). Splittelsen mellom arker og bakterier er en fersk og noe omdiskutert
oppdagelse, der det finnes forskning som mener de hgrer under ett enkelt bakterierike (Cavalier-
Smith, 2004).

Metandannelsen skjer parallelt i to forskjellige retninger. Den ene retningen som kalles
hydrogenotrofisk metanogenese, produserer metan ved & omdanne hydrogen og karbondioksid.
Det er denne metanogenesen som er knyttet tett opp mot acetogenesen, der produksjonen av
metan pavirkes av hydrogenkonsentrasjonen (se Figur 2.3). Av den totale metanproduksjonen
star denne for 30-40 % (Angelidaki & Batstone, 2011). Arkene som medvirker i prosessen er
hydrogenotrofe, og utgjer et vidt spenn av metanogene grupper (Schniirer & Jarvis, 2009). Den

kjemiske formelen for omdannelsen av hydrogengass og karbondioksid er som falger:

4H, + CO, - CH, + 2H,0 M

| acetotrof metanogenese splittes karbonene i acetat («CH3COO™») og danner metan og
karbondioksid (se formel 2). Denne formen for metandannelse er den starste av de to og utgjar
60-70% av totalen (Angelidaki & Batstone, 2011). | motsetning til hydrogenotrofe, er det kun
dokumentert to grupper acetotrofe metanogener, narmere bestemt Methanosaeta og
Methanosarcina. Selv om disse arkene fra den samme familien, Methanosarcinales, er det
likevel betydelige forskjeller som skiller de to (Schnirer & Jarvis, 2009). Methanosaeta gir 0,25
mol ATP (adenosintrifosfat) ut per mol acetat som omdannes og dominerer ved lave
acetatkonsentrasjoner, men er mer utsatt for store belastninger og forstyrrelser pga mindre
energi tilgjengelig. Methanosarcina vokser raskere (1,0 — 1,25 mol ATP/mol acetat omdannet),
men sliter med & forbruke acetat ved lave konsentrasjoner (min > 20 mg/l). Methanosaeta har
en lavere veksrate (0,25 mol ATP/mol acetat omdannet), men klarer i starre grad a opprettholde
veksten ved lave acetatkonsentrasjoner (min > 4 mg/l) (Angelidaki & Batstone, 2011; van Lier
et al., 2008)
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Det hevdes ofte i litteraturen at de methanogene arkene har en treg vekst. Dette er ikke helt
sant, ettersom hydrogenotrofe arker fordobler seg raskt. Acetotrofe metanogener er derimot lite
effektive i opptaket av acetat, og har derfor en treg vekstrate (Murphy & Thamsiriroj, 2013).
Methanosaeta har den tregeste vekstraten og kan bruke opptil 12 dager pa a doble antallet sitt.
Hvis man da jevnlig henter ut biomasse fra bioreaktoren som er yngre enn 12 dager, risikerer
man pa sikt a vaske ut disse fra reaktoren (Gerardi, 2003). Methanogener er generelt sveert
sensitive for pH-endringer, mikroforurensinger og tungmetaller, og en evt forstyrelse av disse
vil pavirke videre opp i den anaerobe nedbrytningsprosessen, ettersom de er av stor betydning

for acetogenesen (Schnirer & Jarvis, 2009).

2.4 Anaerob reaktor

| et biogassanlegg er den anaerobe reaktoren eller ratnetanken selve hovedkomponenten hvor
det organiske materiale brytes ned og metanproduksjonen finner sted. En biogassreaktor kan
sammenlignes med en storfevom, der det finnes et tilsvarende miljg med de samme
mikroorganismene. Sluttkomponentene er de samme: nedbrutt organisk materiale (biorest) og
biogass. Ved oppstart av en biogassreaktor bruker organismene tid pa a tilpasse seg miljoet i
reaktoren. Det kan derfor veere fordelaktig & starte opp reaktoren med en biorest som ligner pa
substratet som skal brukes i reaktoren. Det er derfor ikke uvanlig & starte opp en anaerob
biogassreaktor med kugjgdsel som inokulum (podemateriale) (Schnirer & Jarvis,
2009).Anaerobe reaktortanker kan variere i form, sterrelse og funksjon, der enkelte tanker kan
vaere pa flere tusen kubikkmeter, i et kommunalt anlegg bestdende av flere reaktorer, mens
andre kan veere installert for privat bruk og veere pa noen fa kubikkmeter (Al Seadi et al., 2008).
Det finnes bade tarre eller vate, termofile, mesofile eller psykrofile, kontinuerlig eller i batcher,
et-steg eller to-steg og en-fase eller to-fase reaktorer (Murphy & Thamsiriroj, 2013).
Fellesnevneren er at de ma vaere relativt tette, slik at oksygen ikke siver inn og forhindrer den
anaerobe prosessen (Al Seadi et al., 2008). Det er likevel akseptert i noen tilfeller at sma
mengder oksygen slipper til, siden enkelte mikrober i prosessen kan leve i naerveeret av oksygen
(fakultativt anaerob). Dette kan derimot medfare en lavere metanproduksjon, fordi noe organisk
materiale brukes i metabolismen av fakultative mikroorganismer i stedet for

metanproduserende obligat arker (Schnurer & Jarvis, 2009).
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| et europeisk klima ma anaerobe reaktorer isoleres og varmes. Alle anaerobe reaktorer ma ogsa
kunne mates med substrat, enten kontinuerlig eller i batcher, og ma samtidig kunne tammes for
tilsvarende mengde biorest (Al Seadi et al., 2008). Den teoretiske mengden produsert metangass
vil veere konstant lik 0,35 m® CHa/kg nedbrutt COD («Chemical Oxygen Demand»). | praksis
vil dette variere med substratet som brytes ned og en rekke andre parametere (Bouallagui,
Haouari, et al., 2004).

2.5 Viktige parametere i anaerobe reaktorer

2.5.1 Temperatur

Temperatur er en av de viktigste faktorene for metanproduksjon, og pavirker den mikrobielle
aktiviteten i en anaerob reaktor i hgy grad. Mens det i en aerob komposteringsprosess vil
utvikles varme nar organismer, med tilgang pa oksygen, bryter ned organisk materiale, vil det
i en anaerob nedbrytningsprosess avgis svert lite varme. Mesteparten av energien fra
celleandingen lagres i stedet i sluttproduktet, metan. Ettersom prosessen i seg selv ikke generer
noe serlig varme, er man avhengig av en ekstern varmekilde for at mikrobene skal ha en hgy
vekstrate (Schniirer & Jarvis, 2009). | de fleste anaerobe reaktorer brukes metanogener som
enten trives innenfor det mesofile (30-35°C) eller det termofile (50-60°C) temperaturomrade,
avhengig av hvilke mikroorganismer som brukes i prosessen. | omradet 40-50°C hemmes
veksten av de fleste typer metanogener. | «Tabell 2.3» ser vi at metanproduserende arker ogsa
finnes i et bredere temperaturomrade (Gerardi, 2003). Likevel har studier vist at det er mulig &
holde prosessen stabil gjennom hele temperaturomradet (35-50°C), ved bruk av energivekster

som biomasse (Lindorferb et al., 2008).

Ved bruk av mesofile mikroorganismer vil metanproduksjonen vere hgyest ved 35-37°C
(Schnirer & Jarvis, 2009). Ved en temperatur under 32°C vil prosessen surnes. Arsaken til dette
er at veksten av de flyktige fettsyrene under fermenteringssteget (se delkap. 2.3.2) fortsetter i
et hgyt tempo, noe metanogenene ikke klarer da de er mer sensitive for temperaturendringer.
Syredannende bakterier har ogsd en lavere optimal temperatur (30°C) sammenlignet med de
mesofile methanogenene. Dette skaper en overvekt av flyktige fettsyrer, da det ikke er nok

metanproduserende arker til 8 omdanne fettsyrene, og pH’en i reaktoren faller. Dette gjelder fra
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31°C ned til 21°C. Ved temperaturer under 21°C har metanproduksjonen stoppet opp helt
(Gerardi, 2003).

Tabell 2.3 Optimalt temperaturomradet for veksten av metanproduserende arker. (Gerardi, 2003;
Schniirer & Jarvis, 2009)

Mikrobegruppe Temperaturomrade, [°C]
Psykrofile 5-25
Mesofile 35-37
Termofile 50-60
Hypertermofile >65

Temperaturomradet for termofile bakterier ligger pad 50-60°C, der de fleste termofile
biogassanleggene holder en temperatur pa ca 50-55°C. | en termofil reaktor vil patogener kunne
inaktiveres i mye sterre grad enn i en mesofil reaktor. Dette gjer at enkelte industrier kan
gjenbruke avlgpsvannet generert i produksjonen, og dermed spare vannforbruket betraktelig
(Gerardi, 2003). Inaktiveringen avhenger av eksponeringstiden med den termofile temperaturen
Det apner ogsa opp for flere bruksomrader av kommunalt avlgpsslam nar slammet har veert
gjennom en termofil reaktor, som har vist seg effektiv mot bl.a «Salmonella» (Schnirer &
Jarvis, 2009). Den anaerobe nedbrytningen av organisk materiale skjer ved et hgyere tempo i
en termofil reaktor, ettersom varmen gjar at mikrobene er 25-50% mer aktive enn i en mesofil
reaktor (Gerardi, 2003). Dette gjer at en betraktelig mindre termofil reaktor kan behandle

samme mengde avfall per tid som en stgrre mesofil reaktor.

2.5.2 Tarr- eller vatprosess

Vi skiller mellom vate og terre prosesser ut fra terrstoffinnholdet i reaktoren. Hvis
tgrrstoffinnholdet (TS) ligger pa mellom 2-15% defineres prosessen som en vatprosess, der
biomassen (ligner en tyktflytende vaeske) transporteres via pumping. Dette er den dominerende
maten a produsere biogass fra biomasse pa i dag. | en tgrrprosess har biomassen en TS% pa 20-
35 (Schnirer & Jarvis, 2009). Nedbrytning i en terrprosess har vist seg & kunne gke
energiutbyttet, noe som har fart til en gkende satsning pa tgrrprosesser i bl.a Tyskland (U.
Nordberg & Nordberg, 2007). Biomassen trenger heller ikke & fortynnes, slik som i en

vatprosess, noe som gir flere fordeler. Ettersom det i en tarrprosess sirkulerer sveert sma
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mengder med vann, krever prosessen mindre rgr- og pumpedimensjoner, og har dermed et
lavere energiforbruk enn en vatprosess. Med et lavere vanninnhold i bade substratet og
bioresten vil ogsa transporten til og fra anlegget veere langt mer energieffektivt. Som en bonus
unngdr man skumdannelse, som ofte kan fare til problemer i vatprosesser (Murphy &
Thamsiriroj, 2013). Ved a bryte ned energivekster i en tgrrprosess opplevde U. Nordberg and
Nordberg (2007) en gkning pa 13% i kraftproduksjon sammenlignet med vatprosess.

Avfallet (substratet) som puttes inn i reaktoren er som regel avgjgrende for hvorvidt det blir en
tarr- eller vatprosess. Eksempelvis vil planterester, husdyrgjgdsel, energivekster favorisere
tarre biogassprosesser, mens industrielt vaeskeavfall vil kunne gi en vat prosess. Problemer
knyttet til ammoniakkhnemming kan veere med & pavirke prosessen, slik at
nitrogenkonsentrasjonen i substratet kan ogsa veere en bestemmende faktor. Vann fungerer som
fortynning i vatprosesser. Det vil derfor veere fordelaktig a ha en vatprosess hvis
nitrogenkonsentrasjonen i avfallet er sveert hgy. Vannet vil da kunne forhindre en hemmende

hgy ammoniakkonsentrasjon i reaktoren. (Jansen, 2011)

(se Vatratning og tarratning i «Tarratning rapport 357»)

UASB og EGSB

Upflow anaerobic sludge bed (UASB) er en veletablert anaerob reaktor og er mye brukt i
behandlingen av kommunalt avlgpsvann i dag (Seghezzo et al., 1998). Hayhastighetsreaktoren
hadde sin debut pa slutten av 70-tallet av Lettinga et al. (1980). Konseptet baserer seg pa en
vertikal stramning gjennom reaktoren, slik at partikler tyngre en vann sedimenterer i reaktoren
og skaper et filter for gjennomstrgmningen. Turbulensen som oppstar som fglge av
innlgpsstremmen og biogassdannelsen, gjgr at det aktive slammet far god kontakt med

avlgpsvannet (Seghezzo et al., 1998).
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Expanded granular sludge bed (EGSB) fungerer pa samme mate som UASB reaktorer, men en
hagyere hastighet (>4m/h) oppstrems i reaktoren medfarer en ekspandering av det sedimenterte

slammet. Resultatet er en bedre kontakt med det aktive slammet (Seghezzo et al., 1998).

2.5.3 pH

Selv om det finnes mikroorganismer i biogassprosessen som trives med et variert spenn av
surhetsgrader, foretrekker de fleste en ngytral pH pa 7.0-7.5. Dette gjelder i stgrre grad de
metanogene arkene, ettersom syredannende bakterier kan overleve en pH ned mot 5.0. P& den
maten kan ogsa dannelsen av syre og metangass separeres i to individuelle tanker, ettersom
metanproduksjonen vil i liten grad kunne oppsta i tanken for acetogenesen da pH’en vil vare
for lav (Schnirer & Jarvis, 2009).

2.6 Reaktortyper

Ved valg av reaktortype er mulighetene mange, men som regel klassifiseres de ut fra to
spesifikasjoner: Foringssystemet, altsd om reaktoren mates kontinuerlig eller i batcher, og
hvordan reaktoren blandes. Valg av teknologi avhenger i hgy grad av substratets
tarrstoffinnhold, nedbrytningshastighet, inhiberingsrisiko og forurensningsrisiko (Bachmann,
2013; Murphy & Thamsiriroj, 2013).

2.6.1 Kontinuerlig- eller semi-kontinuerlig féring

Avhengig av biomassens sammensetning brytes det organiske materiale ned enten i en
batchreaktor eller i en kontinuerlig reaktor, og avhenger ofte av substratets tarrstoffinnhold

(Schniirer & Jarvis, 2009). | de farste tgrrprosessene pa 80-tallet ble biomasse, bestaende av
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gjedsel i fast form, brutt ned i batcher. | senere tid har nyere reaktorteknologier ogsa gjort det
mulig med terrprosesser i en kontinuerlig nedbrytning av organisk materiale (U. Nordberg &
Nordberg, 2007). I en kontinuerlig reaktor tilfgres substratet reaktoren uavbrutt. Det produseres
dermed metan til enhver tid, uavhengig av om nytt substrat tilsettes reaktoren. Med en TS<5%
kan man ha et jevnt tilsig med substratet inn i reaktoren og gjelder ofte kommunalt og industrielt
avlgpsvann. Avlgpsslam, tyntflytende gjedsel og andre biomasser med et noe hgyere
tarrstoffinnhold (5-15%), ma pumpes inn i reaktoren. Dette gjares i sa fall mellom 1 og 8 ganger
daglig. Reaktoren defineres da som en «semi-kontinuerlig reaktor». Ved et enda hgyere
terrstoffinnhold (20-25%), som ofte gjelder for rester fra avlinger eller matavfall, tilfares
substratet mye sjeldnere reaktoren. Vil man ha en mer kontinuerlig strem inn i reaktoren kan
substratet fortynnes, og er fordelaktig for miksingen, som gjer at biomassen brytes ned mer
jevnt. En mer kontinuerlig tilsetning vil ogsa kunne gke den maksimale totale organiske
belastningen i reaktoren, ettersom man reduserer risikoen for en overbelastning ved & skulle
tilfgre store mengder biomasse innenfor et lite tidsrom (Schnirer & Jarvis, 2009). Reaktorer
som fores kontinuerlig har enten et kontinuerlig omrgringssystem, kjent som CSTR
(«Continuously Stirred Tank Reactor»), eller et PFR («Plug-Flow Reactor») system
(Bachmann, 2013).

Kontinuerlig rgrte reaktorer (CSTR)

Kontinuerlig rarte reaktortanker er blant de mest anerkjente og etablerte anaerobe reaktorene
pa markedet, der 90% av dagens reaktorer i behandlingen av slam og fast organisk avfall bestar
av vertikale CSTR-tanker som driftes mesofilt (Banks & Heaven, 2013; Bouallagui, Touhami,
et al., 2004). Reaktorene har hovedsakelig en vat og kontinuerlig nedbrytningsprosess,

bestaende av en mikser som sgrger for en konstant omrgring av innholdet.

Substratet, som ofte bestar av matavfall, gjgdsel, avlinger fra jordbruket og avlgpsslam, burde
ha et tarrstoffinnhold p& mellom 2-12% (A. Nordberg et al., 2007). Hvordan mikseren er
plassert er avgjgrende for prosessen. Disse kan enten plasseres slik at de roterer rundt en
horisontal, vertikal eller hellende akse. Hydraulisk oppholdstid (HRT) er ofte lik den
gjennomsnittlige oppholdstiden for fast stoff (SRT) i en CSTR. Det er viktig at HRT samsvarer
med fordoblingstiden til mikrobene med den laveste vekstraten, altsd de acetotrofe

metanogenene (se delkap. 2.3.4).
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De aller fleste kontinuerlig rerte reaktortanker er bygd opp i en to-stegs prosess, der
mikroorganismene (acidogener, acetogener og metanogener) ngdvendig for den biokjemiske
nedbrytningsprosessen finnes i hver tank (Murphy & Thamsiriroj, 2013). Den stgrste andelen
av metanproduksjonen foregar som regel i den farste reaktoren, der enkelte studier har vist at

80% av produksjonen foregar i tank 1 i en to-stegs prosess (Thamsiriroj & Murphy, 2010).

Gjennomstrgmningsreaktorer («plug flow reactor»)

| en plug flow reactor (PFR) eller gjennomstremningsreaktor vil biomassen bevege seg i en
aksial retning av reaktoren. Hensikten med en slik reaktor er at substratet som stremmer
gjennom reaktoren vil mikses perfekt i radiell retning, men vil ikke mikses fremover eller
bakover i forhold til stramningsretningen (aksiell retning) (Murphy & Thamsiriroj, 2013). For
a oppna dette ma substratet ha et relativt hgyt tarrstoffinnhold (>20%), slik at bruken begrenser
seg til behandlingen av faste rastoff (Bachmann, 2013). Rent teoretisk vil en PLR inneholde
mindre flyktige fettsyrer vet utlapet og dermed har en starre nedbrytningsgrad over den samme
hydrauliske oppholdstiden som en fullstendig mikset reaktor. Det vil derimot i praksis vere
flere faktorer som forarsaker miksing i aksiell retning; friksjon fra reaktorveggene,
gassproduksjon, konveksjonsstrammer som falge av oppvarmingssystemet, etc. For a kunne
inokulere rastoffet som mates inn i tanken, blir en liten del av bioresten i utlgpet pumpet tilbake
i innlgpet. PLR’er konstrueres bade for vertikal og horisontal strgmning (Murphy &
Thamsiriroj, 2013). Enkelte gjennomstrgmningsreaktorer er ogsa inndelt i egne kamre for de
biokjemiske nedbrytningsprosessene. Antec Biogas AS, en norsk nyoppstartet leverandarer av
biogassreaktorer, leverer reaktorer bygget pa dette prinsippet. De kaller den en «hgyeffektiv
biofilm multikammerreaktor», og pastar en naermest full utnyttelse av metanpotensialet med en
oppholdstid pa bare 3-5 dager (Antec Biogas AS, 2016).

2.6.2 FOring i batcher

| batchreaktoren fares partier med biomasse inn i reaktoren. Metanproduksjonen begynner etter
hvert som materialet brytes ned, og er hgyest i starten fgr den gradvis avtar. |1 denne perioden
mates ikke reaktoren med noe mer biomasse far gassproduksjonen har opphgrt. Ved dette
tidspunktet tas omtrent halvparten av den totale mengden biorest i reaktoren ut. Den
gjenstaende massen fungerer som inokulum for det neste partiet (Murphy & Thamsiriroj, 2013).
Fordelene med et slikt anlegg er at prosessen foregar uforstyrret og har god tid pa a bryte ned
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substratet. Organismer risikerer heller ikke & bli vasket ut i prosessen, noe som kan skje nar

biomasse tas ut mens reaktoren produserer metan (Schnirer & Jarvis, 2009).

Med et tarrstoffinnhold pa hgyere enn 30-40% vil batchprosesser vare det mest vanlige. | Figur
2.5 ser vi en typisk batchreaktor, der vaesken fra substratet (perkolasjonsvaeske) hentes ut fra
bunnen av reaktoren og pumpes in i et sprinkelanlegg, hvor det spres utover substratet gjennom
hele prosessen i en lukket slgyfe (Murphy & Thamsiriroj, 2013). Dette har vist seg a kunne gi
en gkning i pH og alkalinitet, og samtidig ke belastningsgraden (A. Nordberg et al., 2007).
Fordelene ved en batchreaktor er mange, noe som er resultatet av reaktorens enkelhet. Ettersom
terrstoffinnholdet kan veere relativt hgyt i en batchreaktor, vil mengden varmeenergi man
tilfarer prosessen veere relativt lav per volum gass produsert. Selve prosessen er ogsa lite
krevende, slik at lite energi brukes for & fa prosessen til & ga. 1 forhold til en kontinuerlig
vatprosess, Vil konsekvensene knyttet til forstyrrelser av prosessen ofte vaere mindre sarbare i
batchreaktorer. Arsaken er at partiene brytes ned uavhengig av de andre partiene, ettersom
nedbrytningen skjer i sekvenser. En forstyrrelse vil da kun gdelegge for den gjeldene batchen
(Schnirer & Jarvis, 2009). | tillegg er reaktorene mindre sarbare mot eventuelle forurensninger
som kan slite pa utstyr, ettersom tanken ikke bestar av noen mikser. Ofte har batchreaktorene
vertikale garasjeporter for a gi tilgang med enten traktorer eller lignende, som mater substrat
inn og ut av prosessen. | forhold til metanproduksjon per rastoff substrat, kan batchreaktoren

yte noe svakere enn en kontinuerlig reaktor (Murphy & Thamsiriroj, 2013).

Biogas

< A
Substrate

Percolation ———
liquid storagc\gj@
tank

Figur 2.5 Skjematisk oversikt av en-stegs tgrr
batchreaktor. Denne reaktoren er installert med et
sprinkelsystem for vanning av perkolasjonsvaesken i
en lukket slgyfe. (Nizami & Murphy, 2010)
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2.7 Anleggsoppsett

2.7.1 Nedbrytning i ett eller flere trinn

Ved valg av biogassreaktor ma man vurdere om anlegget skal ha egne tanker/kamre (to-stegs-
prosess) som skiller mellom de biokjemiske nedbrytningsprosessene (se kap. 2.3), eller om hele
nedbrytningsprosessen skal skje i samme tank (en-stegs-prosess). En-stegs-prosesser foregar
ofte i en kontinuerlig rart reaktortank (se avsnitt 2.6.1), bestaende av miksere som sgrger for
full omrering av biomassen. Her finnes alle de ngdvendige mikrobene (acidogener, acetogener,
metanogener) for at nedbrytningsprosessen skal forlgpe i samme tank. Ved to-stegs-prosesser,
ofte bestaende av to reaktorer, vil hydrolysen og fermenteringen skje i mottakstanken. I den
etterfalgende reaktoren skjer hovedsakelig metanogenesen. Det er en krevende prosess a skulle
skille de biokjemiske stegene fra hverandre, slik at en viss mengde metan produseres ogsa i den
farste reaktoren. Det finnes ogsa leverandgrer av to-stegs-prosesser der den siste reaktoren er
installert med et anaerobt filter. Filteret kan besta av plast- eller glassberere (stra og sisalhamp
har ogsa vist seg a fungere), og sarger for & holde igjen mikroorganismene. Dette farer til at de
syredannende og metanproduserende mikrobene kommer tettere sammen, og kan ofte gi en

effektiv biogassproduksjon med et hgyt metaninnhold.

Biogas

Substrate—» » Effluent

Substrate—»

One stage;wet/continuous,/ batch/ dry/
oEx CSTR iy Two- stage; wet/ Continuous / batch /

CSTR
Figur 2.6 Skjematisk diagram over CSTR reaktorer med nedbrytning i et og to steg.Perkolasjonsvaesken

resirkuleres i systemene og sgrger for lang oppholdtid (SRT) av de syre- og metanproduserende
mikroorganismene. (Nizami & Murphy, 2010)
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2.8 Design

Design og prosjekteringsfasen av et biogassanlegg omfatter valg av teknologi, dimensjonering

0g anleggsoppsett, og er et avgjerende steg mot et velfungerende anlegg. | utviklingen av et

komplett biogassanlegg ma det tas hensyn til en rekke komponenter. Dette kapittelet vil i all

hovedsak dreie seg om designet av nedbrytningsenheten, pa grunn av oppgavens omfang (se

Figur 2.7).
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Figur 2.7 Hvilke komponenter som inngar i design av biogassanlegg.Oppgaven begrenser seg til de grgnne

tekstboksene. Dette er en modifisert utgave av fra Bachmann (2013).

2.8.1 Dimensjonering av reaktorvolum

For at mikroorganismene skal ha nok tid til & bearbeide biomassen tilstrekkelig, ma volumet av

reaktoren vere i henhold til hydraulisk oppholdstid (HRT). En annen viktig parameter det ma
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tas hensyn til ved dimensjonering av reaktorvolum er den organiske belastningen (OLR) i
reaktoren. Ved for hgy belastning risikerer man a inhibere prosessen, ettersom mikrobene blir
overforet med organisk materiale (Bachmann, 2013).

Hydraulisk oppholdstid (HRT)

Den hydrauliske oppholdstiden («Hydraulic Retention Time»; HRT) kan beskrives som den
teoretiske gjennomsnittstiden substratet befinner seg i reaktoren. | praksis vil den hydrauliske
oppholdstiden kunne avvike fra den teoretiske, da det ikke er uvanlig at substrat tar snarveier
eller holdes igjen og bruker en annen tid gjennom reaktoren enn gjennomsnittet. Dette vil farst
og fremst gjelde reaktorer som féres kontinuerlig med en fullstendig omrgring av biomassen
(CSTR) (Bachmann, 2013). Den gjennomsnittlige oppholdstiden til mikroorganismene i
reaktoren («Solid Retention Time»; SRT) er den samme som HRT hvis mikrobene vokser i
suspensjon. Hvis veksten av mikroorganismene skjer pa faste beerere eller det foregar en
resirkulering av bakteriene i prosessen, vil SRT og HRT kunne ha et betraktelig avvik fra
hverandre. Det anbefales ikke en SRT<10 dager, ettersom dette vil medfere utvasking av
metanogener (Gerardi, 2003). Det samme gjelder for HRT, og settes som regel mellom 10 og
25 dager (Schnirer & Jarvis, 2009). Noe serlig hgyere HRT har ikke vist seg & gi noen
utslagsgivende effekt. En lang SRT kan derimot gi en rekke positive falger: hgyere andel VS
omdannes, mindre biorest, lavere krav til reaktorvolum, mer motstandsdyktig mot
sjokkbelastninger og forurensninger (Gerardi, 2003). Ved dimensjonering av reaktorvolum er
det viktig & ta hensyn til temperaturen, ettersom minimum oppholdstid kan settes noe lavere
ved termofil enn ved mesofil (Jdegaard, 2014). HRT kan beregnes ved hjelp av formel 3
(Bachmann, 2013).

Netto reaktorvolum [m3]
Foringsmengde [m]

Organisk belastning (OLR)

Reaktorvolumet kan ogsa beregnes ut fra den organiske belastningen i reaktoren («Organic
Loading Rate»; OLR). OLR beskriver mengden glgdetap (VS) som mates inn i reaktoren per

dag per volum av reaktoren (kg VS/m?dag). Reaktorer som opererer med en hgy OLR er ofte
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mer sensitive og krever dermed mer overvakning. OLR for reaktorer av typen CSTR har en
belastning pa typisk 2-3 kg VS/midag, mens gjennomstrgmningsreaktorer (PFR) kan belastes
helt opp til 10 kg VS/m3dag. OLR kan ofte settes en god del hayere ved termofil drift
sammenlignet med mesofil drift (Jansen, 2011; @degaard, 2014). Eksempelvis ble det vist av
A. Nordberg et al. (1999) at det er mulig & oppna en OLR pa 13,5 kg VS/m3dag i en termofil
reaktor, hvor tilsvarende mesofil reaktor stoppet ved OLR = 6 kg VS/m3dag. Sammenhengen
mellom OLR, féringsmengde og reaktorvolum vises i formel 4:

_ Foringsmengde inn x %TS * %VS [ kg VS ]

OLR
Reaktorvolum * dag m3 x dag

(4)

Ettersom det ma tas hensyn til bade HRT og OLR, vil den sterste verdien av de to vare
minimum dimensjonerende effektivt reaktorvolum. Ettersom effektivt reaktorvolum er volumet
substratet opptar, bgr det totale volumet veere noe starre for a ta hensyn til akkumulering av

gassen (ca 10% av effektivt reaktorvolum) (Bachmann, 2013; Samer, 2012).

2.8.2 Isolering og varmetilfarsel

En konstant temperatur i reaktoren avgjerende for en stabil biogassprosess, da de fermenterende
og metanproduserende mikrobene er sveert sensitive for temperaturendringer. Tilstrekkelig
isolering og oppvarming av tanken er derfor viktig for gassproduksjonen og samtidig spare
kostnader knyttet til oppvarming. Reaktorveggene isoleres ofte med mineralull eller skumplast
i en tykkelse pa 10-18 cm. En tommelfingerregel er at mesofile og termofile reaktorer har en
varmoverfgringsverdi pa henholdsvis 0,2 og 0,3 W/m? K. En vanlig mate a tilfare varme pa er
via varmtvann som passerer i rgr gjennom reaktoren, kombinert med varmeutvekslere. Disse
plasseres ofte pa innsiden av ratnetanken. Dette er for & unnga sprekkdannelse i tankens
veggmateriale som fglge av store temperaturforskjeller. Ytterligere temperatursvingninger kan
unngas ved & oppvarme (eller avkjgle) substratet far innmating. For & gi et estimat pa hvilken

energi som kreves i oppvarmingen kan fglgende formler brukes (Bachmann, 2013):

P, = RCAT (5)
der Ps er effekten ngdvendig for oppvarmingen av substrat, R er gjennomsnittlig
foringshastigheten (g/s), C er spesifikk varmekapasitet (J/g K) og AT er temperaturforskjellen
mellom det innkommende substratet og klimaet i reaktoren (K).
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P. = AT'SU (6)
der Pr er kompensasjon for energitapet gjennom varmestraling (radiation), AT er

temperaturforskjellen mellom ut- og innside av reaktor (K), S er overflatearealet i reaktoren
(m?) og U er varmestrgmtettheten (W/m? K).

Pgot = FESat (7)

der Psat er kompensasjon for varmen som tapes via fordampning (saturation), F er
stremningshastigheten for biogass produsert (m?/s), E er fordampningsentalpien (kJ/kg) og Sat

er dampmetningsgraden til den produserte biogassen (kg/m?3).

2.9 Utfordringer knyttet til biogassanlegg

Energi i form av biogass har evnen til & erstatte store deler av energibehovet som i dag dekkes
av fossile energikilder. Likevel er ikke dette lgsningen for mange, ettersom teknologien ogsa
har sine begrensninger. HRT («Hydraulic Retention Time») eller den hydrauliske
oppholdstiden beskriver den gjennomsnittlige tiden massen i reaktoren forblir fgr den tas ut.
Anaerob nedbrytning har ofte veert knyttet til lang HRT (30-50 dager), noe som har medfart
behovet for store tanker med et tilsvarende stort areal tilgjengelig, og dermed hgye
investeringskostnader. Lav gassproduksjon i vinterhalvaret er ogsa en av utfordringene knyttet
til biogassanlegg (Yadvika et al., 2004). Eksempelvis opplevde Kalia and Singh (1996) at
biogassproduksjonen stupte fra 1700 I/dag om sommeren til 991 I/dag om vinteren.

2.10 Anvendelse av biogass

Den energirike gassen har mange bruksomrader, men har tradisjonelt blitt brukt i fyrkjeler for
varmeproduksjon eller kraftvarmeanlegg (Kaparaju & Rintala, 2013). Gjennom rensing og
komprimering, kan biogass ogsa brukes i forbrenningsmotorer som normalt gar pa naturgass
og dermed veere et alternativ til fossilt drivstoff. Gassen kalles da biometan og har et mindre
karbonfotavtrykk enn noe annet biodrivstoff (Svensson, 2013). Forbrenningsmotorer kan
omdanne ca 30-42 % av gassens energi til elektrisitet. I et kombinert kraft- og varmeanlegg
(CHP) vil ogsa varmen fra eksosstrammen kunne fanges og omdannes til anvendelig termisk

energi. Gjennom varmeproduksjon av biogassen i en eksempelvis fyrkjel, kan vanndamp
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produseres og gi kraft til turbiner eller drivmotorer (Kaparaju & Rintala, 2013). En rekke andre

alternativer finnes ogsa, der noen er representert i Tabell 2.4.

Tabell 2.4 Sammenligning av kraft- og varmeproduksjonskomponenter for biogass.(Kaparaju & Rintala, 2013)

Parameter Forbrenningsmotor Gassturbin ~ Mikroturbin  Stirlingmotor ~ Brenselcelle
Kapasitet [kWe(] 110 - 3000 3500 - 15 30-300 <150 300 - 1500
000
Anleggsstarrelse Lite til moderat Stort Lite Lite Lite
Elektrisk effektivitet [%] 30-42 25-40 25-30 30-40 40-45
Termisk effektivitet [%] 40-50 30-50 30-35 35-40 30-40
Effektivitet totalt sett [%] 70-80 70-75 55 -65 65— 80 75-80
Kontroll av kraft/varme Ikke mulig Veldiggod  Veldig god Veldig god God
Krav om biogassrensing Moderat Moderat Moderat Lavt til Hoyt
moderat
Utslipp NOx Heyt: 500 — 700 Lavt: 25— Lavt Veldig lavt Ekstremt
mg/Nm3 50 mg/Nm? lavt: 3
rgykgass mg/Nm?3
roykgass
Investering® [KNOK / kW] 3,8-10,5 8,6 —14,3 57-114 12,4-143 28,6 — 38,1
Drift og vedlikehold® 0,1-0,19 0,05-0,10 0,08-0,14 0,03-0,05 0,03-0,10

[NOK/KWh]

Merknad. Verdiene varierer i stor grad mellom leverandarene

a/erdiene er avrundet til neermeste 100NOK og er hentet fra europeisk valuta, EUR(€) (kurs: 9,52 NOK per 04.05.2017)

bVerdiene er avrundet til neermeste 0,01NOK og er hentet fra europeisk valuta, EUR(€) (kurs: 9,52 NOK per 04.05.2017)

2.10.1 Oljefyringsforbud fra 2020

Klima- og miljgdepartementet sendte hgsten 2016 ut falgende hagringsforbud:

«Hgring av forslag om forbud mot bruk av mineralolje (fossil olje) til oppvarming av
bygninger fra 2020 (2016)»
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Haringsforslaget bestod av to alternativer der det ene forbudet gjaldt med unntak for spisslast i
yrkesbygg. Med spisslast menes de kaldeste dagene i aret hvor den sentrale varmekilden i
dekker behovet. | protokollen til @stfold fylkeskommunes samferdselskomité nevnes det at
vedtaket ble enstemmig vedtatt 22.11.2016, med anbefaling om forbud uten unntak for spisslast
i yrkesbygg. Det poengteres blant annet at det finnes gode fornybare oppvarmingsalternativer.
(DFK Samferdselskomité, 2016) A bruke biogass i fyrkjeler for varmeproduksjon kan ogsé
veere et godt alternativ til fyringen av fossil olje, og er blant de vanligste og enkleste metodene
for anvendelse av biogass (Kaparaju & Rintala, 2013).
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3 Litteraturstudie

Hva sier tidligere studier gjort pa reaktorteknologier matet med frukt- og grennsaksavfall
(FVW, «Fruit and Vegetables Wastes»)? Ettersom valget av reaktorteknologi avhenger i stor
grad av hvilke substrat reaktoren(e) mates med, vil argumentasjon i dette delkapittelet basere

seg pa tidligere biogass-studier gjort pa substrat med tilsvarende egenskaper (Bachmann, 2013).

3.1 En-stegs eller to-stegs?

Acidogener og metanogener har forskjellige vekstvilkar med hensyn pa pH, krav til
neringsinnhold, miljgendringer, fysiologi og opptak av neringsstoffer. I konvensjonelle
anaerobe reaktorer vil disse mikroorganismene veere i samme tank. Det vil derfor veere
vanskelig i et slikt system & oppna optimale forhold for bade metanogener og acidogener. | et
kontinuerlig to-stegs-system vil disse mikrobene vere adskilt i egne reaktorer koblet i serier.
Hvilken type reaktor man velger vil pavirke prosessen i stor grad (Bouallagui, Touhami, et al.,
2004).

I en artikkel av Bouallagui, Touhami, et al. (2004) ble ytelsen fra flere forskjellige anaerobe
reaktorer undersgkt pa FVW som substrat. Forfatterne sa pa studier gjort pa avfall med tgrrstoff
og gladetap pa henholdsvis 8-18% TS og 86-92% VS. Undersgkelsen viste at et kontinuerlig
to-stegs system ga lovende resultater med tanke pa metangassutbytte og effektiv nedbrytning
av organisk materiale, med henvisninger til Verrier et al. (1987). Sistnevnte gjorde forsgk med
prosesseringen av grgnnsaksavfall i anaerobe reaktorer og sammenlignet kontinuerlig en-steg
med to-steg-system i laboratorieskala. Et betydelig hgyere metangassutbytte ble vist i det
faseseparerte to-stegs-systemet sammenlignet med en enkelt CSTR reaktor. To-stegs-systemet
bestod av en termofil kondenserings-CSTR reaktor som sgrget for syredannelsen, mens i et
anaerobt filter med mesofile temperaturer skjedde metandannelsen. Nederst i Tabell 3.1 ser vi
at anlegget yter sveert godt pa alle parameterne, med en overlegen hydraulisk oppholdstid
(HRT). Dette skyldes at anlegget inneholder et eget filter hvor de metanogene arkene kan vokse.
HRT er dermed ikke lik SRT, og kan settes lavt uten risiko for utvasking (Gerardi, 2003).
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Tabell 3.1 Ytelsen av forskjellige anaerobe reaktorer med frukt og grgnnsaker som substrat. (Bouallagui,
Touhami, et al., 2004)

Reaktorprosess Volum Belastning HRT VS- Metangassutbytte
[ [gVS/ldag] [dag] fjerning [CH4 1/gVS]
[%]
Batch 10 1,06 47 65 0,16
Batch 5 0,9 32 58 0,26
Kontinuerlig en-steg CSTR? 3 1,6 20 88 0,47
Kontinuerlig en-steg CSTR? 16 3,6 23 83 0,37
Kontinuerlig gjennomstremning (PFR®) 18 2,8 20 76 0,45
To-steg: «solid bed» for hydrolysen og 100 +
6,8 25 94 0,35
UASBS for metanogenesen 25
To-steg: ASBR? for hydrolysen og
) 25+10 44 7+10 87,5 0,34
anaerobt filter for metanogenesen
To-steg: CSTR? for hydrolysen og
T+4 5,65 2+23 96 0,42

anaerobt filter for metanogenesen

Merknad. Verdiene er opprinnelig hentet ut fra forskjellige kilder, men er gjennomgatt og samlet i studien av Bouallagui,
Touhami, et al. (2004).

aContinuously Stirred Tank Reactor»

b«Plug Flow Reactor»

c«Upflow anaerobic sludge blanket»

d«Anaerobic Sequencing Batch Reactor»

3.2 Mesofil eller termofil?

Konvensjonelle anaerobe reaktorer operer i det mesofile temperaturomradet, mens studier viser
at en overgang til et termofilt miljg vil kunne gi raskere reaksjonshastigheter og ke
gassproduksjonen. Termofile reaktorer er pa en annen side mer sensitive for miljgendringer
sammenlignet med mesofile (Kim et al., 2002). | vurderingen av hvilken driftstemperatur
reaktoren skal ha er det blant annet viktig a se pa klimaet der anlegget skal sta og hvilke
temperaturer substratet har som skal mates inn i reaktoren (Bouallagui, Haouari, et al., 2004). |
et forsgk pa a gke effektiviteten ved nedbrytning av matavfall, utviklet Jung Kon Kim et al.
(2006) et metan-fermentering system bestdende av tre steg: semianaerob

hydrolyse/acidogenese, acidogenese i et strengt anaerobt miljg og metanogenese (ogsa i et
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strengt anaerobt miljg). Ettersom systemet hadde det metanproduserende steget isolert, kunne
man finne optimale forhold for metanogenese-steget. | studien ble optimale forhold for
metanogenesen oppnadd i et termofilt miljg ved 50°C med en oppholdstid pa 12 dager. Ved
55°C falt metanproduksjonen drastisk fra 223 til 119 liter CH4/kg sCOD nedbrutt, noe som
underbygger pastanden om at termofile mikroorganismer er mer sensitive til

temperaturendringer enn mesofile (Gerardi, 2003).

Tabell 3.2 Gjennomstrgmningsreaktor med varierende TS i forskjellige temperaturer.
Hydraulisk oppholdstid er 20 dager. Frukt og grgnnsaker hentet fra det tunisiske markedet er brukt som
substrat. (Bouallagui, Haouari, et al., 2004)

TS Temperatur TVS nedbrytnings-  Biogassproduksjon  Spesifikk biogassproduksjon  Metaninnhold

[9%] [°C] effektivitet [%] [1/1 dag] [I/kg VS] [%]
4 20 54,18 0,64 386, 31 58
35 74,4 1,41 695,45 65
55 75,85 1,70 954,11 62
6 20 66 1,05 625,00 56
35 75,9 1,74 705,90 64
55 86,9 2,43 997,45 60,5
8 35 64,58 2,34 638,84 57
55 83,41 2,86 840,94 59
10 35 60,3 0,83 183,22 54
55 72,79 3,17 733,80 58

Klimaet er ofte avgjgrende for valg av mesofile eller termofile reaktorer. Mens man i USA har
sluttet helt med behandlingen av avlgpsslam under termofile forhold, er det en veletablert
behandlingsform av blant annet kommunalt organisk fast avfall i Europa. I Tunisia, hvor

gjennomsnittstemperaturen over hele aret ligger pa over 25°C, er termofile reaktorer utbredt. |
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Sverige derimot har det veert et gkende fokus pa bruken av anaerobe reaktorer som operer under
lave temperaturer (Bouallagui, Haouari, et al., 2004). Det er likevel en gkning i reaksjonsraten
av de biokjemiske prosessene nar temperaturen stiger. Dette medfarer at den hydrauliske
oppholdstiden kan generelt settes lavere i en termofil reaktor. Den kan da belastes med mer
organisk materiale (4-5 kg VS/m?® reaktorvolum per dag), sammenlignet med en mesofil (2-3
kg VS/m? reaktorvolum per dag) (Al Seadi et al., 2008; Schniirer & Jarvis, 2009).

| Tabell 3.2 ser vi hvordan en gkende temperatur i reaktoren gav en hgyere gassproduksjon ved
bruk av frukt og grennsaker som substrat. Selv om det brukes mer energi for & opprettholde
temperaturen i en termofil reaktor er likevel netto energiproduksjon 49,07 og 195,6 kJ/dag
hayere for den samme reaktoren i henholdsvis det mesofile og psykrofile temperaturomradet
(Bouallagui, Haouari, et al., 2004; Gerardi, 2003). Pa en annen side eksisterer det svert fa
metanproduserende termofile arker og veksten av de er treg sammenlignet med mesofile arker
(Gerardi, 2003; Schnirer & Jarvis, 2009).

| to-stegs-system er det ikke uvanlig med en kombinasjon av mesofile og termofile reaktorer
(Gerardi, 2003). Sammenlignet med en-stegs reaktorer har gassproduksjonen ikke vist seg a
vere noe sterre i en kombinasjon av mesofile og termofile temperaturer i et to-stegs-system,
men har vist gode resultater i forhold til reduksjon av glgdetap i bioresten, prosess-stabilitet og
utlgpskvalitet i forhold til flyktige fettsyrer (VFA) og opplast kjemisk oksygenforbruk (CODs)
(Song et al., 2004).

3.3 Kontinuerlig eller batch?

Marouani et al. (2002) viste at pH’en ble begrensende faktor i batchreaktorer med FVW som
substrat pa grunn av den raske syredannelsen, og skyldes en hgy produksjon av flyktige fettsyrer
(VFA). Dette medfarer en inhibering av prosessen, noe som generelt sett har veert en utfordring
knyttet til biogassproduksjon av FVW (Bouallagui, Touhami, et al., 2004). | tester gjort med
tilsvarende avfall i en kontinuerlig prosess, ble det oppdaget at den anaerobe nedbrytningen av
FVW er strengt tatt avhengig av HRT og biomassens terrstoffinnhold. Tabell 3.1 viser at
batchreaktorene sammenlignet med kontinuerlige reaktorer taper pa samtlige parametere: OLR,
HRT, metangassproduksjon, VVS%-reduksjon.
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3.4 Mono- eller co-nedbrytning

Det har blitt rapportert om fordeler av & blande forskjellige substrat (co-nedbrytning) ved
anaerob nedbrytning, sammenlignet med nedbrytningen av enkeltsubstrat (mono-nedbrytning).
Dette baserer seg hovedsakelig pa at substratene utfyller hverandre nar det gjelder karbon og
nitrogen forholdet (Kuruti et al., 2017; Mata-Alvarez et al., 2014).

Mua et al. (2017) sammenlignet mono- og co-nedbrytning av potet- og hodekalsavfall som
substrat i batch og semi-kontinuerlig moduser. Det ble oppdaget en gkning i metangassutbytte
pa hhv. 18,4% og 24,1% nar avfallet ble mikset i forholdet 1:1 og brutt ned i co-nedbrytning
sammenlignet med mono-nedbrytning av potet- og hodekalsavfall. Produksjonen av metangass
1a hgyest nar reaktoren ble foret semi-kontinuerlig med en OLR pa 5,0 kg VS/m3. Det nevnes
at en av arsakene til gkningen kan skyldes det miksede avfallets C/N-forhold som la pa 20,5,
ettersom det optimale omradet for metanproduksjon ifalge Hanaki et al. (1994); Li et al. (2015)
er 20 <C/N < 30.

3.5 Forsuring av avlgpsvannet ved Nora

Ettersom den organiske belastningen fra Nora er sapass hgy pa det kommunale nettet, har de i
dag to buffertanker for a fordrgye utslippet og hvor selve pH-fallet skjer (Langfeldt, 2017).
Ettersom biogassreaktorer ma holde en pH pa ca. 7.0-8.5 for a kunne opprettholde en stabil
prosess, kunne det vaere en smart investering 4 velge en lgsning som tar hand om bade

avlgpsvannet og det vatorganiske avfallet (Schnirer & Jarvis, 2009).

3.6 Biowater Technology AS

Smaken av Grimstad (SAG) er en naringsmiddelindustri i Grimstad som arlig foredler 8500
tonn med hvitkal, poteter, radkal, gulrgtter og agurker. Ettersom de har et avligpsvann rikt pa
organisk materiale (tilsvarende 10 000 P.E), ikke ulikt Nora og Idun, har de nylig investert i et
renseanlegg levert av leverandgren Biowater Technology AS. Anlegget bestar av en lagdelt
sylindrisk reaktor, og er dimensjonert for a behandle avlgpsvann med en hydraulisk og organisk
belastning (COD) pé henholdsvis 23 m®/time og 2600 mg/l (Olsen, 2016). Reaktoren ble nylig
patentert av Biowaters under navnet HyVAB® (Hybrid Vertical Anaerobic Biofilm Reactor),
og baserer seg pa en teknologi utviklet ved NTNU. Ved & samle bade anaerobe og aerobiske
prosesser i en enhet, kan den energieffektive reaktoren erstatte bruken av flerfasede prosesser,
spare kostnader og produsere mindre slam (Waterloo Normannsen, 2014). Pa anlegget i SAG

sendes avlgpsvannet fgrst inn i en 600 m? buffertank. Her kan pH’en pé vannet justeres i tillegg
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til at det sikrer en jevn strgm inn i den 14 meter hgye HyVAB®’en. Avlgpsvannet strammer sa
inn reaktorens nedre del, bestaende av farst et anaerobt kammer hvor ca. 75% av det organiske
materiale omdannes til metangass. Det etterfalgende kammeret har et aerobt miljg, og bestar av
en luftet biofilm som fjerner darlig lukt og samtidig fjerner det resterende organiske materiale
fra avlgpsvannet. Med en produksjon pa 260 dager i aret kan anlegget ha en energiproduksjon
pa ca. 1 GWh/ar (Olsen, 2016).

3.7 Nytt renseanlegg, Idun Rygge

| forbindelse med et at Idun Rygge gnsker a oppgradere fabrikkens renseanlegg har de veert i
dialog med Biowater Technology AS. | et mgte 16. februar 2017, presenterte Biowater frem to
nye forslag for et renseanlegg pa ldun. Ettersom Nora vurderes flyttet opp til Idun, ble det ene
forslaget tilpasset den mulige ekte belastningen. Alternativet bestod av en 18 meter hgy
HyVAB® (se delkap. 3.5.1) og er dimensjonert for & handtere en organisk belastning pa 4600
kg COD/dggn, tilsvarende 40 000 PE. Anlegget vil kunne produsere 1840 m® i dggnet, som
tilsvarer en energi pa 16000 kWh/dggn. 30% av energien kan omdannes til elektrisk energi via
gassturbin, mens den gjenstaende energien kan f.eks erstatte oljefyrte kjeler som brukes i
produksjonen i dag. For at det skal skje en oppspalting til organiske fettsyrer i HyVAB’en
anbefales det av leverandgren en pH pa 6.0 i reaktoren, og samtidig en temperatur pa over 25°C
(Biowater Technologies AS, 2017).

3.8 Sammendrag

Det finnes en rekke studier der frukt- og grennsaksavfall (FVW) er testet i labskalareaktorer.
(Bouallagui, Haouari, et al., 2004; Bouallagui, Touhami, et al., 2004; Kuruti et al., 2017;
Nallathambi Gunaseelan, 2004). Samtlige nevner at fenomenet der en rask syredannelse
medfagrer akkumulasjon av flyktige fettsyrer, kan redusere aktiviteten av metanogener i
reaktoren og er den starste begrensningen til FVW som substrat. Det rapporteres imidlertid at
denne typen avfall har et hgyt metangasspotensial (>300 ml CH4/gVS) (Chang & Chul Park,
1995), og kan gi en hayere netto energiproduksjon ved termofile forhold (Bouallagui, Haouari,
et al., 2004). Litteratur der spesifikt ketchup og dressingavfall ble brukt som substrat ble ikke
funnet. Det kan likevel tenkes at analyser av frukt- og grennsaksavfall vil kunne vare relevant
for studien da ketchup, sennep og diverse dressinger produsert pa Idun inneholder grennsaker
(Orkla, Lest 09.05.2017). Litteraturen har vist at ved a kjere FVW i et flerstegs-system kan den
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raske syredannelsen separeres fra metanogenesen, en forsuring av prosessen forhindres og HRT
kan settes lavere pga. den raske acetogenesen. Dette vil dermed veere et godt alternativ ved valg
av biogassanlegg for frukt- og grennsaksavfall. (Bouallagui, Touhami, et al., 2004; Kuruti et
al., 2017)
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4  Materialer og metode

Denne delen av oppgaven vil inneholde en gjennomgang av metodene og materialene brukt for
a si noe om karakteristikken til avfallet fra Orklas virksomheter i Rygge. Dette gjelder
fortrinnsvis avfallets tgrrstoffinnhold, glgderest og biogasspotensial.

4.1 Prgvetaking

Avfallet fra Nora bestar hovedsakelig av overflgdige rester som generes ved skjeering og kutting
av grennsakene. Restene blir med vaskevannet til fabrikkens renseanlegg, hvor det sa skilles ut
fra en trappesil og samles i en kontainer. Ettersom det var interessant a se pa biogasspotensialet
i grennsakene uavhengig av prosesstilstand ble praver hentet ut fra falgende deler av prosessen:
ravare, kokt og avfall utskilt fra renseanlegg. Prevetakingen fra Nora ble ogsa gjort i to
forskjellige produksjonsperioder: radbetproduksjon og surkalsproduksjon. Prgver fra
pizzasaus- o0g sylteagurkproduksjon ble ikke gjort. Arsaken til dette er at
pizzasausproduksjonen generer sveert lite avfall og produksjonen av sylteagurk falt utenfor

forsgksperioden (se Tabell 1.1).

Figur 4.1 Substrat.Fra Nora: rgdbet- og surkalsavfall
(oppe til hhv. venstre og hgyre), samt rae rgdbeter
(nede til hgyre). Fra Idun: dressing/sausavfall (nede til
venstre) . Foto: Ole Bendik Lilleby
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Pa Idun ble prgvetaking gjort fra kontainer for tert organisk avfall (se Figur 1.3). Ettersom
avfallet fra Idun er av en mer homogen tilstand enn fra Nora, ble det ikke tatt ut praver fra
forskjellige deler av produksjonslinjen. Etter pravetakingen ble avfallet lagret i plastbgtter pa

kjglerom (5 °C) frem til videre behandling og klargjaring for batchreaktortest.

4.2 Tarrstoffinnhold

For a finne tarrstoffinnholdet i pravene ble tre replikater av hvert substrat tarket i en tarkeovn
pa 105°C i ca 12(?) timer. Ved a veie prgvene for og etter tarking kunne terrstoffinnholdet
finnes ved hjelp av formel 8. Far tarking ble substratene hver for seg blendet i en foodprosessor
for & forberede biomassen pa batchreaktorene. For at pravene skulle bli tilstrekkelig og jevnt

oppmalt ble vann tilsatt enkelte av substratene ved bruk av blenderen (se Tabell 4.1).

%TS terrvekt [g] 100 8
= %
0 totalvekt [g] ®

——

Figur 4.2 Tgrkeskap. Prgvene tgrkes pa 105 °C ica 24
timer. Foto: Ole Bendik Lilleby

4.3 Glgdetap

Ved a varme de tarkede prevene ytterligere i en gladeovn pa 550°C over minimum 8 timer ville
alt organisk stoff brenne bort, og begrene ville kun inneholde en aske bestdende av uorganisk
materiale. Vektdifferansen mellom glgderesten og de terkede prgvene vil gi gledetapet
(«volatile solids, VS»). Ettersom batchreaktorene skulle inneholde substrat tilsvarende 1 g VS
var dette ngdvendig a gjare for serumflaskene kunne innveies. Ved analyse av tert organisk
materiale males VS i prosent av tarrstoff (Norsk Vann, 2013) (se formel 9).
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4.4 Potensialtest av avfall ved bruk av serumflasker som batchreaktor

For & kunne si noe om hvor mye gass det kan forventes a produsere per mengde tert organisk
avfall, kan bestemte mengder fra avfallet brytes ned i labskala-batchreaktorer, hvor gassen kan
analyseres. Metoden, som ofte forkortes BMP-test («Bio-Methane Potential»), er svaert utbredt
i studier som angar anaerob nedbrytning av organisk materiale. Metodebeskrivelsen under er i
henhold til Hansen et al. (2004).

Batchreaktorene bestod av serumflasker pa 500 ml. Forsgket ble utfert pa Vollebekk
forsgksgard ved Norges miljg- og biovitenskapelige universitet. Et inkubatorrom pa 37°C +
1°C med tilhgrende horisontalt roterende brett (90 rpm), sgrget for at biomassen ble tilfart
varme og samtidig fikk en kontinuerlig fullomrgring (Estevez et al., 2012). Kvantitative og
kvalitative analyser av gassen ble utfart hver dag de to ferste ukene av forsgket, og mindre ofte
utover i forsgksperioden, alt ettersom aktiviteten i flaskene avtok. For a kunne analysere gassen
ble de lufttette serumflaskene utstyrt med korker av bytulgummi. Gummien gjgr det mulig a
stikke sprayter inn i flaskene, samtidig som biogassen ikke slipper ut og oksygen ikke siver inn.
For & kunne tale et trykk pa opptil 2 bar, ble korken forsterket av en aluminiumshette. Tilnaermet
100 ml kugjedsel fra en av forsgksreaktorene pa laben ble benyttet som inokulum i hver av
flaskene (totalt 24, se Tabell 4.1). Et rom hvor gassen kunne akkumulere (headspace) i hver av
flaskene pa ble satt til 100 ml. Vann ble derfor etterfylt slik at hver flaske hadde et totalt innhold
pa omtrent 400 g. Ettersom terrstoffinnholdet i den benyttede kugjgdselen var relativt lav
(3,2%), ble det antatt at tettheten var tilneermet 1kg/liter ved innveiing av flaskene. Det totale
innholdet i flaskene ble dermed veid inn til omtrent 400 g, slik at den gjenstaende headspacen

skulle vere ca. 100 ml.
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Figur 4.3 Batchreaktorene merket og
klargjort for mesofil (37°C)
inkubering.

Tabell 4.1 Liste over innholdet i batchreaktorene. Testen ble utfgrt med 1 gram VS substrat i hver av flaskene.

Batchreaktor nr. Substrat Inokulum
1-3 Hodekal (rd) Kugjedsel

4-6 Surkalsavfall? Kugjadsel

7-9 Radbet (rd) Kugjadsel
10-12 Radbet (kokt) Kugjadsel
13-15 Redbetavfall® Kugjedsel
16-18 Avfall fra Idun® Kugjedsel
19-21 Cellulose Kugjgdsel
22-24 - Kugjadsel

Merknad. Innveid inokulum inneholder 2,1 gram VS i hver flaske.
aBestar hovedsakelig av surkalsrester som er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.
bBestar hovedsakelig av avfallsrester fra produksjon av riflede radbeter i lake, og er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.

°Blandet avfall fra produksjonen av diverse sauser (ketchup, sennep, dressinger, etc.)

Det ble derfor gjort tester pa ubehandlede og kokte grannsaker, samt grennsaker blandet med
lake. Mengden substrat ble satt til 1 g VS i alle seriene, unntatt den siste serien som kun
inneholdt inokulum («null-ledd»). Dette er for & kunne kontrollere bidraget fra inokulumet i
batchreaktorene. Triplikatet med cellulose ble brukt som kvalitetskontroll. Ved & sammenligne
med tidligere tester av metanpotensialet i cellulose, kan det avdekkes om inokulumet i seriene
yter tilstrekkelig. Hvis gjennomsnittet av kvalitetskontrollen gir verdier utenfor 315-439 ml
CHa /g VS burde seriene forkastes (Hansen et al., 2004).
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For & vite hvor mange gram substrat 1 g VS tilsvarer, matte alle prevene tarkes for a finne
torrstoffinnholdet og deretter behandles i gladeovn for a finne gladetap (se avsnitt 4.4 og 4.5).
Etter innveiing av substrat og inokulum ble hver enkelt flaske «flushet» med nitrogengass for

a sikre anaerobe forhold i headspace.

4.5 Gassmengde

Et digitalt manometer (se Figur 4.4) ble brukt for & male trykket i flaskene. Manometeret har
en opplgsning pa 1 mbar, med et optimalt bruksomrade pa -1000 < mbar < 2000. For hver
forsgksdag ble trykkmalinger av flaskene gjort faor den kvalitative analysen (se avsnitt 4.8).
Trykket i flaskene kunne avleses fra manometeret ved a stikke apparatets sprgytespiss ned i
serumflaskene, én etter én. For a finne volumet av gassen under standard trykk og temperatur
(STP) ble tilstandsligningen benyttet ():

\

Figur 4.4 Digitalt manometer (GMH 3161 Greisinger Electronic, Germany). Foto: Ole
Bendik Lilleby

PV PV,
T T,

(10)

der, P,T og V er hhv. trykk, temperatur og volum av gassen ved standard trykk og

temperatur (STP; «standard temperature and pressure»; °C, 1 atm), Po, Vo og To er hhv.
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totaltrykk, headspace og gassens temperatur i flasken. Ettersom det er biogassen i flaskene som
utaver trykkdifferansen mellom inn- og utsiden kan fglgende gjares:
_APV,T
" ToP

(11)

der Vi er biogassmengden for prgve n ved STP og AP er trykkdifferansen mellom

totaltrykket i flasken og atmosfeerisk trykk, og tilsvarer trykkverdiene lest av manometeret.

Videre var det interessant & undersgke produsert gass i batchreaktorene i forhold til mengden
organisk innhold tilgjengelig for mikrobiell nedbrytning (VS), altsa spesifikk gassproduksjon.
For & analysere mengden produsert fra substratet, matte bidraget fra inokulumet trekkes fra.
Dette ble gjort ved a trekke fra gjennomsnittet av Vi for «null-ledd»-flaskene kun matet med
inokulum. Far dette kunne gjares matte gasskomponentene identifiseres og kvantifiseres.

4.6 Gasskromatografi

En kvalitativ analyse av gassen ble gjort for & identifisere hvilke gasskomponenter som finnes
i biogassen, og samtidig for & finne hvor stor andel denne komponenten representer. Ettersom
karbondioksid og metangass er hovedkomponentene i biogass, ble det derfor ikke malt
eventuelle sporgasser ved denne analysen. Etter at gassmengden var avlest med manometeret,
ble serumflaskene hentet ut fra inkubatorrommet, én etter én, og bort til gasskromatografen.
Deretter ble gassen analysert ved a stikke en nal, koblet til apparatet, gjennom bytulgummien i
toppen av flaskene. Gasskromatografen ble videre startet via en egen PC, hvor ogsa analysen
ble avlest. Ettersom malingene av alle de 24 flaskene tok ca 1,5 time, ble dette tatt hensyn til

nar beregninger for gassakkumulasjon over tid ble gjort.
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Name

$00000 4

TCD -Channel B
Results

Pk# Name Retention Time Area Concentration

1 Air 0418 450923 0.000

2 Methane 0431 35160454 63.572

3 Co2 0.552 26239518 3434

Totals
61830805 97.886

Figur 4.5 Gasskromatograf. Bildet til venstre viser gasskromatografen (3000 Micro GC, Agilent technologies,
USA). Til hgyre i figuren ser vi skjermdump fra en tilfeldig valgt gassmaling. Foto: Ole Bendik Lilleby

Forholdet mellom karbondioksid og metan ble ikke normalisert i gasskromatografien. Det ble
derfor gjort om til normalisert prosentandel gass med fglgende formel:

ONCH, = ——cMs
O T Y CH, + %CO0, (12)
%NCO, = %C0; (13)
Y2 T % CH, + %C0,

Formel 14 - 17 ble benyttet for & finne henholdsvis spesifikk metan- og

karbondioksidproduksjon:

Voen, = Vo * %NCH, (14)

Vaco, = Vo * %NCO; (15)

Vn CH, — Vinokulum CH,

Vn spesifikk CH, = tlSAtt VSeypserat [ml/g] (16)

Vn Co, — Vinokutum CO,
tilSCltt VSS’Ll,bStTat

Vi spesifikk co, = [ml/g] (17)
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4.7 pH-malinger

Det ble utfgrt pH-malinger av bioresten fra batchreaktortesten. Malingene ble utfgrt med
Bluelab® soil pH pen (se Figur 4.6). Ettersom maleapparatet har et innebygd termometer,
justeres den automatisk etter temperaturen den maler i. Bioresten fikk likevel kjgle seg noe far
malingene etter anbefalinger om rom-temperatur ved pH-malinger. Malingene ble gjennomfart
27.04.17, i forbindelse med avslutning av batchreaktorforsgket. Fer malingen ble apparatets

elektrode kalibrert for en pH-lgsning pa 4,01 og 7,00.

Figur 4.6 Bluelab’ soil pH pen.
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5 Resultater

5.1 Analyse av biomasse

o

Som et viktig ledd i & avdekke avfallets karakteristikker ble det gjort malinger av
tgrrstoffinnhold og gledetap. Det ble ogsa malt pH av biorest i batchreaktorene.
Forsgksperioden fant sted 17.02.17 - 27.04.17

5.1.1 Tarrstoff (TS) og gladetap (VS)

Malinger av avfallets tarrstoffinnhold og glgdetap ble ogjort i henhold til metodebeskrivelsen i
delkap 4.4 og 4.5. Utfarelsen ble gjort i tidsrommet 17-23. februar. Resultatene er vist i Tabell
5.1.

Tabell 5.1 Resultater for tgrrstoff (%TS) og glédetap (%VS). Substratene bestar av organisk avfall fra Rygge
Nora og Idun. Verdiene er beregnet med utgangspunkt i formel 8 og 9.

Substrat %TS %VS
Hodekal (ubehandlet) 6,58 89,93
Surkalsavfall? 4,69 93,98
Radbet (ubehandlet) 14,02 91,70
Radbet (kokt) 12,05 89,17
Redbetavfall® 7,58 95,12
Avfall fra Idun® 19,64 9727
Inokulum (storfegjadsel) 3,22 66,11

Merknad. Verdiene for andel tgrrstoff (%TS) og gladetap (%VS) er et gjennomsnitt av triplikater for hvert substrat.
aBestar hovedsakelig av surkalsrester som er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.
bBestar hovedsakelig av avfallsrester fra produksjon av riflede rgdbeter i lake, og er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.

°Blandet avfall fra produksjonen av diverse sauser (ketchup, sennep, dressinger, etc.)
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5.1.2 pH-malinger

Det ble malt pH av bioresten i batchreaktorene 27.04.2017, som en avslutning av BMP-testen
beskrevet i delkap 4.6. Malingene ble gjort i henhold til (ph-metoden). Resultatene er vist i
Tabell 5.2.

Tabell 5.2 pH i batchreaktorene etter avsluttet forsgk.

Substrat pH Temperatur [°C]
Hodekal (ubehandlet) 6,9 32
Surkalsavfall? 6,9 32
Radbet (ubehandlet) 6,9 33
Radbet (kokt) 6,9 31
Redbetavfall® 7,0 30
Avfall fra Idun® 6.9 29
Cellulose 6.9 8
Kun inokulum (storfegjgdsel) 71 26

Merknad. Verdiene er et snitt av triplikater. Benyttet pH-meter justeres automatisk etter temperatur.
aBestar hovedsakelig av surkalsrester som er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.
bBestdr hovedsakelig av avfallsrester fra produksjon av riflede radbeter i lake, og er skilt ut fra vaskevannet i trappesil.

°Blandet avfall fra produksjonen av diverse sauser (ketchup, sennep, dressinger, etc.)

5.2 Analyse av biogass

For & kunne si noe om avfallets evne til & produsere biogass ble det gjort BMP-tester av de
individuelle avfallstypene (se Tabell 4.1). Gjennomfarelsen ble gjort i overensstemmelse med
Hansen et al. (2004), og er naermere beskrevet i delkap 4.6. Resultatene for metan- og
karbondioksidgassproduksjon per gram VS nedbrutt substrat er fremstilt over tid i hhv. Figur
5.1 og Figur 5.2.
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5.2.1 Metangassproduksjon

600

v
o
o

B
o
o

CH, (mL)/Vs (g)

200
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0 2
0 10 20 30 40 50 60
Tid (dager)
hodekal surkal ra redbet kokt rgbet
— rgdbetavfall = idunavfall cellulose = "null-ledd"

Figur 5.1 Kumulativ gassakkumulasjon av metan over tid. Kurvene er et snitt av tre replikater fra hvert substrat,
med punkter for maks- og minimumsverdier

5.2.2 Karbondioksidgassproduksjon
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Tid (dager)
hodekal surkal ra redbet kokt rgbet

—r@dbet fra TS == idunavfall cellulose = "null-ledd"

Figur 5.2 Kumulativ gassakkumulasjon av karbondioksid over tid. Kurvene er et snitt av tre replikater fra hvert
substrat, med punkter for maks- og minimumsverdier.
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6 Design

| dette kapittelet vil det gjeres enkle volumberegninger for effektivt dimensjonerende
reaktorvolum med hensyn pa bade hydraulisk oppholdstid (HRT) og organisk belastning
(OLR). Kapittelet avsluttes med energiberegninger i forhold til temperatur og evaporasjon.

6.1 Beregninger av reaktorvolum som funksjon av OLR

Ettersom det finnes lite data pA mengde og sammensetning av tert organisk avfall fra Nora- og
Idunfabrikken ble arlig avfall satt til 900 tonn. Pa bakgrunn av dette ble reaktorvolum beregnet
med hensyn pa organisk belastning (OLR) ved hjelp av formel 4 (se avsnitt 2.8.1). For & gjare
et mest mulig konservativt anslag ble sistnevnte formel matet med maksverdien blant
triplikatene for tarrstoffinnhold. | Figur 6.1 ser vi dimensjonerende effektivt reaktorvolum ved
forskjellige scenarioer. Eksempelvis vil effektivt volumet av reaktoren vaere minimum 120 m®
hvis organisk belastning settes til OLR = 4kg VS/m?® dag og avfallet kun bestar av substratet
hentet fra Idun. Ettersom dette er effektivt reaktorvolumet (tilgjengelig volum for substratet)

kommer headspace i tillegg, og vil avhenge av reaktortype.

—¢—Kalhode + vann (TS% = 3,35) —l— Kalhode (TS% = 6,66)
surkal fra trappesil + vann (TS% = 3,35) surkal fra trappesil (TS% = 4,76)
== R4 rgdbet + vann (TS% = 9,00) —8— Kokt redbet (TS% = 12,10)

== Rgdbet fra trappesil (TS% = 7,66)

Avfall fra Idun (TS% = 19,70)

= R3 rgdbet (TS% = 14,04) —&— Rgdbet fra trappesil + vann (TS% = 4,64)
500

450
400
350
300
250
200
150

Effektivt reaktorvolum [m3]

100

(6]
o

Organisk belastning (OLR) [kg VS/m3dag]

Figur 6.1 Reaktorvolum som funksjon av OLR. Verdiene baserer seg pa at den totale avfallsmengden pa
900 tonn/ar generert pa Idun- og Norafabrikken bestar av ett type avfall
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6.2 Beregninger av reaktorvolum som funksjon av HRT

Effektivt volum for reaktorer matet med avfall fra Idun- og Norafabrikken er ogsa beregnet ut
fra hydraulisk oppholdstid (HRT). Her er det antatt en tetthet pd p = (1000kg/m3®*(100-
TS%))/100. Beregningene er gjort med formel 3 (se avsnitt 2.8.1), og er fremstilt i Figur 6.2.
Eksempelvis vil effektivt reaktorvolum vaere minimum 95 m® hvis hydraulisk oppholdstid
settes til 34 dager og avfallet bestar kun av 900 tonn kokte rgdbeter per ar. Bruker vi disse
verdiene inn i Figur 6.1 far vi en organisk belastning pa neermere OLR = 3 kg VS/m?® dag.

= Kalhode + vann (TS% = 3,35) Kalhode (TS% = 6,66)

surkal fra ts + vann (TS% = 3,35) surkal fra trappesil (TS% = 4,76)

—— Ra rgdbet + vann (TS% = 9,00) Kokt rgdbet (uten tilsatt vann) (TS% = 12,10)

= Rgdbet fra trappesil (TS% = 7,66) Avfall fra Idun (TS% = 19,70)

= R3 rgdbet (TS% = 14,04) —— Rpdbet fra trappesil + vann (TS% = 4,64)

[EEN
RN
(%]

95

75

55

Effektivt reaktorvolum [m?3]

35

15
6 10 14 18 22 26 30 34 38
Hydraulisk oppholdstid (HRT) [dager]

Figur 6.2 Reaktorvolum som funksjon av HRT. Verdiene baserer seg pa at den totale avfallsmengden pa
900 tonn/ar som genereres pa Idun- og Norafabrikken bestar av en type avfall.

6.3 Energiberegninger

Den ngdvendige kraften som kreves for oppvarming av reaktoren bestar hovedsakelig av tre
komponenter: oppvarming av substrat, varmetap til omgivelsene og varmetap som felge av
fordampning. Ved a benytte formel 5, 6 og 7 (se avsnitt 2.8.2) er det gjort en sammenligning

av termofil og mesofil drift i forhold til energiforbruk.

6.3.1 Ngdvendig kraft for oppvarming av substrat

Energien som kreves for oppvarming av substrat er beregnet med formel 5, der AT beskriver

temperaturdifferansen mellom substratet i innlgpet og reaktorens driftstemperatur. Reaktorens
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driftstemperatur ble satt til T2=35°C og 55°C for hhv. mesofil og termofil drift. Temperaturen
til substratet er basert pa gjennomsnittsberegninger av temperaturlogger fra avlgpsvannet pa
Nora, der det antas at substratet har samme temperatur og ble estimert til, T1 = 24,78°C med et
absoluttavvik = 4,70°C. Det er ogsa antatt at spesifikk varmekapasitet C for substratet er lik
varmekapasiteten til vann, Cvann=4,186 J/g K. Den gjennomsnittlige féringsraten, R er bestemt
ut i fra et arlig avfall pa 900 tonn. Med disse opplysningene ble energiforbruket for
oppvarmingen av substrat estimert til 1,22 kW og 3,61 kW for hhv. mesofil (35°C) og termofil
(55°C) drift.

6.3.2 Varmetap til omgivelsene

Formel 6 er benyttet for & beregne varmetapet til omgivelsene. AT, som her beskriver
temperaturdifferansen mellom inn- og utsiden av reaktoren, er basert gjennomsnittlig
middelstemperatur, T i Rygge over et helt ar fra 1900 til 2016 med verdien T1= 0,8°C (NRK
og Meteorologisk institutt, 2017). | samme formel er varmestrgmtettheten, U antatt & ha en
verdi U = 4,65 W/m?K (Rennuit & Sommer, 2013). Varmetapet er en funksjon av reaktorens
overflateareal S. Dimensjoneringsgrunnlaget i denne oppgaven dreier seg i all hovedsak rundt
reaktorens volum og ikke overflateareal. Det er derfor antatt at tanken har en sylindrisk form
med hgyde H og diameter D, der forholdet H/D = 2, noe som ikke er uvanlig i Europa ifglge
Eyer (lest: 01.05.17). Ved hjelp av falgende beregninger kan varmetapet knyttes opp mot

reaktorvolumet:

Vsylinder =nr?h = 4nr? (18)

Formel 18 settes sa opp med hensyn pa sylinderets radius, r:

_ 3 Vsylinder
r= o (19)

Reaktorens overflateareal, S kan sa beregnes som en funksjon av volumet ved bruk av radius r

fra formel 19:

S =2nr?+2rh = 2nr? + 8r? = 2r2(w + 4) (20)

Setter inn for r i formel 20 og far:
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3 Vszylinder

Ved 4 sette overflatearealet, S fra formel 21 inn i formel 6 kan varmetapet fremstilles som en
funksjon av reaktorvolumet (se Figur 6.3). Anslaget viser en tydelig gkning i differansen

mellom energiforbruket under mesofil og termofil drift nar reaktorvolumet gker.
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Figur 6.3 Totalt energitap (W) per reaktorvolum (m3) for mesofil og termofil drift.

6.3.3 Varmetap gjennom fordampning

I komponenten for varmetapet som fglge av fordampning og kondensering av biogass (formel
7) er beregnet med dampmetningsgraden, Sat anslagsvis Sat=0,1 kg/m? (Scott and Turra - lest:
01.05.2017). Varmetapet gjennom fordampning avhenger av mengde biogass produser. Egne
beregninger basert BMP-test med avfallet fra Idun og Nora, har vist at tapet bidrar sveert lite
(<0,01W). Dermed ses komponenten pa som neglisjerbar i denne oppgaven, og tas ikke med i

videre beregninger.
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6.4 Aktuelt scenario

Denne delen av oppgaven har som hensikt & gi Orkla en grov oversikt pa hva de kan forvente i
forhold til gassproduksjon, energiforbruk og energiproduksjon for et aktuelt anleggsalternativ.
Beregninger er gjort med hensyn pa tester av avfallet (BMP, tarrstoffinnhold og gladetap) og

enkle overslag av reaktorvolum og energiforbruk.

6.4.1 Avfallssammensetning

Da det finnes lite data pa mengden av de forskjellige avfallstypene, er det gjort en vurdering av
avfallets sammensetning ut fra produksjonsoversikten (se Tabell 1.1). Summen av anslaget er
fremstilt i Tabell 6.1, der det miksede avfallet har en TS% = 18,83. Ettersom vate og terre
prosesser har et tgrrstoffinnhold pa mellom respektive 2-15% og 20-35%, kan det tenkes at
avfallet enten ma fortynnes eller fortykkes. Innledningsvis i oppgaven ble det nevnt at avfallet
fra Idun allerede var fjernet for vann (se delkap. 1.1). Ved & ikke fortykke avfallet fra Idun i
like stor grad i ferste omgang kan det totale tarrstoffinnholdet i avfallet reduseres til
eksempelvis TS% = 12. Et lavere tarrstoffinnhold gjer ogsa at substratet kan tilsettes jevnere,

og reaktoren kan dermed operere med en hgyere organisk belastning (Schniirer & Jarvis, 2009).

Tabell 6.1 Antatt avfallssammensetning.

BMP Potensielt
Avfall Mengde [tonn/ar] VS% (vat) TS% gassutbytte
(CH4mL/gVS) .
(CH4sNm?®/ar)
Agurk 15 4,39 4,772 283° 186
Hodekal 27 5,92 6,66 196 313
Radbeter 27 10,75 12,1 228 78
Idun 831 19,1 19,7 564 89518
Sum 900 18,21 18,8 - 90095
Sum (fortynnet) 1226 11,6 12,0 - 90095
Merknad.

8(Nutrient Data Laboratory et al., 2002)
®(Dubrovskis et al., 2015)
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6.4.2 Dimensjonering av reaktorvolum

Ettersom batchreaktorer er utelukkende brukt pa faste rastoff (TS>30%), vil en kontinuerlig
matet reaktor vaere mest aktuell for avfallet (Bachmann, 2013; Murphy & Thamsiriroj, 2013).
Mens gjennomstrgmningsreaktorer (PFR) ofte brukes for relativt faste substrat (TS>30%), vil
det optimale terrstoffinnholdet for CSTR-reaktorer veere mellom 2% og 12% (Murphy &
Thamsiriroj, 2013). Denne typen reaktorer driftes som regel med en OLR mellom 2 og
3kgVvS/m? (Bachmann, 2013). Det velges derfor en konservativ OLR = 2kgVS/m? for det
aktuelle scenarioet. Det pafalgende effektive reaktorvolum vil da veere 242 m?® ifglge Figur 6.4.
Med disse betingelsene er OLR bestemmende parameter, ettersom det effektive reaktorvolumet
(242m3) gir unormalt hgye verdier for HRT (se Figur 6.5) (Schnirer & Jarvis, 2009).
Tilgjengelig volum for gassakkumulasjon ma ogsa tas hensyn til («headspace»). Volumet av
dette settes til 10% av effektivt reaktorvolum (Samer, 2012). Vi far da et indre volum pa 266,2
m?3. Hvis vi antar en veggtykkelse pa 150mm vil reaktorens totale volum vaere 311,9 m®med et

fotavtrykk pa 26,7 m? og en hgyde og diameter pa hhv. 11,7 og 5,83 m basert pa formel 20.
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Figur 6.4 OLR som funksjon av reaktorvolum med tenkt scenario.Grafen er
basert pa formel 4 (se avsnitt 2.8.1).
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Figur 6.5 HRT som funksjon av reaktorvolum med tenkt scenario. Grafen
er basert pa formel 3 (se avsnitt 2.8.1).

6.4.3 Energiforbruk

Det kan ogsa gjares energiberegninger for scenarioet med betingelsene i Tabell 6.1. Ngdvendig
kraft for oppvarming av substratet inn i reaktoren vil bli for mesofil drift 1,66 kW og 4,91 kW
for termofil drift. I tillegg kommer energitapet til omgivelsene. Med et indre reaktorvolum pa
266,2 m®, vil dette komme pa 17,3 kW og 27,5 kW for respektive mesofil og termofil reaktor
ut fra antakelsene gjort i avsnitt 6.3.2 om at forholdet mellom hgyde og diameter, H/D = 2. Det
viktig & nevne at termofile reaktorer kan driftes pa en hgyere OLR (se avsnitt 2.8.1), slik at det
ngdvendige reaktorvolumet kan reduseres kraftig (se Figur 6.4), og varmetapet vil falle. Det vil
likevel veere vanskelig a argumentere rundt en termofil drift videre i oppgaven, ettersom
batchreaktorforsgkene med avfallet fra Idun og Nora ble gjort i det mesofile temperaturomradet
(37°C). Det antas derfor at CSTR-reaktoren driftes mesofilt i de pafalgende kapitlene. Det ses
bort i fra varmetapet fra fordampning, da dette representerer en sveert liten andel av det totale
energiforbruket (se avsnitt 6.3.3). Med en indre reaktorstgrrelse pd 266,2 m® som driftes
mesofilt i Rygge, vil et gjennomsnittlig energiforbruk ligge pa 17,3 kW + 1,66 kW = 18,96 kW.
Dette tilsvarer 16,6% av gassens totale energi og stemmer godt overens med reaktorer i Sentral
Europa (5-15 %) hvor klima er noe varmere enn i Rygge (Jergensen, 2009; Scholwin & Nelles,
2013).

| tillegg kommer energiforbruket fra reaktorens mikser. Naegele et al. (2012) sa pa

energiforbruket til forskjellige miksere i CSTR-reaktorer med et indre volum pa 923 m3, og

oppdaget at stramforbruket til en hellende mikser (Paddle incline agitator) 1a pa 11 kW. For
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enkelhetens skyld antar vi at energiforbruket gker proporsjonalt med reaktorens indre volum,
og antar at mikseren i dette scenarioet vil bidra med 3,17 kW. Nar avstanden fra avfallet til
reaktor er kort, vil energiforbruket knyttet til lagring og transport bidra relativt lite, og

neglisjeres videre i oppgaven (Scholwin & Nelles, 2013).

6.4.4 Kraftvarmeproduksjon

For & omdanne den energirike gassen til et produkt som kan anvendes, er det viktig a undersgke
hvilke behov energien skal fylle. Det er ogsa viktig & vurdere om systemet kan handtere
biogassanleggets kapasitet (Kaparaju & Rintala, 2013). Basert pd at 1 m® metangass har en
kaloriverdi pa 39,8 MJ eller 11,06 kWh (Jgrgensen, 2009), vil det arlige potensielle
metangassutbyttet (90095 Nm?®) representerer en energi pa ca 1,0 GWh/ar eller 114 kW. Ut fra
Tabell 2.4 kan det dermed utelukkes noen alternativer, da komponenten ma kunne levere en

kapasitet i det lavere sjiktet.

Ettersom det er lagt frem forbud mot bruken av oljefyrte kjeler til oppvarmingen av bygg (se
avsnitt 2.10.1) kan et godt alternativ vere a bruke biogassen i en eksiterende naturgassfyrkjel
for varmeproduksjon. Disse har en typisk effektivitet pd 75-85% i konverteringen til termisk
energi, der varmen kan brukes til & drifte den anaerobe reaktoren og i tillegg gi varme til
produksjonen pa fabrikken (Kaparaju & Rintala, 2013; Krich et al., 2005).

Hvis kraftproduksjon ogsa er av interesse kan en mikroturbin (sma gassforbrenningsturbiner)
brukes for a generere elektrisitet. Det er en gkende bruk av mikroturbiner i
kraftvarmeproduksjon (elektrisitet og varme) med biogass som brensel, med en elektrisk
effektivitet pa typisk 15-30%. Eksosen fra mikroturbinen kan brukes til varmeproduksjon, men
ettersom temperaturen er relativt lav (200-300°C) begrenser den seg til produksjonen av
lavtrykksdamp eller varmtvann. | kombinasjon med en dampturbin kan den elektriske
effektiviteten ga helt opp til 50%. | forhold til tradisjonelle forbrenningsmotorer er
investeringskostnaden noe hgyere, men krever mindre vedlikehold og har lengre levetid

(Kaparaju & Rintala, 2013).
| det aktuelle scenarioet antas det at anlegget genererer kraftvarme fra en mikroturbin med en

elektrisk og termisk effektivitet pa respektive 30% og 35%. Den arlige kraftproduksjonen blir
da pa 300 MWh, med en varmeproduksjon 350 MWh.
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6.4.5 Totaloversikt

For det aktuelle scenarioet er det tatt mange antakelser. Som tidligere nevnt i dette kapittelet er
det sett bort ifra energitap fra transport, lagring og varmetap gjennom fordampning. Det
forutsettes ogsa at anlegget har en utnyttelse av metanpotensialet tilsvarende BMP-testens
verdier. Komponentene det er tatt hensyn til i oppgaven representerer det starste forbruket. Det
er likevel en rekke andre ledd som bidrar til energitaptap: biogassrensing, drift av
kraftvarmeanlegg, etterbehandling og transport av biorest, prosesskontrollutstyr (Scholwin &
Nelles, 2013). Verdiene Tabell 6.2 representerer derfor en grov oversikt over hva det kan

forventes av netto energiproduksjon for CSTR-anlegg med mikroturbin.

Tabell 6.2 Netto energiproduksjon.

Komponent Effekt
[kw]
Oppvarming av substrat -1,66
Varmetap til omgivelser -17,3
Energiforbruk mikser-CSTR (Paddle incline agitator) -3,17
Mikroturbin (el.) 34,2
Mikroturbin (varme) 40,0
Sum =521

Kraftvarmeproduksjonen vil kunne variere gjennom aret, der sterst netto energiproduksjon vil
skje i juli-august (60 kW) og lavest i januar-februar (50kw). Dette er presentert i Figur 6.6. Til
sammenligning er det i Figur 6.7 antatt at hele av avfallssammensetningen bestar av kun
hodekal. Da vil anlegget ha en negativ netto energiproduksjon, med unntak i juli hvor brutto

energiproduksjon ut fra mikroturbinen akkurat dekker behovet.
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Ettersom Idun generer mest avfall, samtidig som produksjonen fra Nora vurderes flyttet opp
dit, vil et eventuelt biogassanlegg mest sannsynlig plasseres pa Idunfabrikken. For & fa en
visuell forstaelse av den tenkte CSTR-reaktoren er den plassert inn i omradet rundt Idun i Figur

6.9a. Reaktoren er ogsa plassert i omradet sammen med et komplett biogassanlegg i Figur 6.9b.

W Ngdvendig effekt for oppvarming av substrat
m Mikser (Paddle incline agitator)

W Varmetap til reaktorens overflate

M Tilgjengelig kraftvarme fra mikroturbin

Kraftvarme [kW]

Figur 6.6 Sammenligning av anleggets energiforbruk og kraftvarmeproduksjon over et ar. Verdiene er plottet ut
fra det aktuelle scenarioet og gjennomsnittstemperaturen i Rygge hver maned. Det er antatt at temperaturen pa
substratet i innlgpet til reaktoren er konstant gjennom aret. Temperaturdata for Rygge er basert pa malinger
gjort fra 1900-2016 (NRK og Meteorologisk institutt, 2017). Figur inspirert av Scholwin and Nelles (2013).
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Figur 6.7 Sammenligning av energiforbruk og kraftvarmeproduksjon for det samme anlegget som i Figur 6.8,
men med en arlig avfallsmengde pa 900 tonn hodekal. Figur inspirert av Scholwin and Nelles (2013).

(a) CSTR-reaktor (bla sirkel) i riktig starrelsesforhold plassert utenfor Idun-fabrikken
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Mikroturbin

(b) CSTR-reaktor i et konseptuelt biogassanlegg med buffertank for innkommende
biomasse, oppsamlingstank for biorest, gassklokke og gassturbin som genererer,

stram.

Figur 6.8 Plassering og stgrrelsesforhold av konseptuelt biogassanlegg ved Idun (Google Kartdata, 2017;
Renew Energy A/S, 2017)
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7  @konomisk analyse

Denne delen av oppgaven vil gi et kostnadsestimat for anlegget presentert i delkap. 6.4. Et godt
estimat av drift- og investeringskostnadene avhenger av tilbud fra leverandgrer. Ettersom Orkla
er i forstadiet av et eventuelt biogassanlegg pa Nora eller Idunfabrikken, og tilbud fra
forhandlere forelapig ikke har blitt gitt, vil den gkonomiske analysen basere seg pa analyser av
eksisterende og planlagte anlegg. Den gkonomiske analysen vil vere et grovt anslag. For

enkelhetens skyld neglisjeres dermed pengenes tidsverdi.

7.1 Investeringskostnader

For beregning av investeringskostnadene legges det til grunn kostnadsestimater fra et utvalg
biogassanlegg som planlegges bygget i Norge. Utvalget bestar av anlegg som har fatt innvilget
stotte fra Enova SF (SF, «Statsforetak»). Med datagrunnlaget fra Enova har Modahl et al.
(2014) utviklet en empirisk kostnadsfunksjon. For et anlegg med en gitt gassproduksjon,
estimerer formelen en forventet investeringskostnad. Ettersom datagrunnlaget baserer seg pa
sgknader, antas det i rapporten at hver sgker har gjort en grundig vurdering av
investeringsbehovet. Datagrunnlaget representerer dermed det beste gkonomiske
datagrunnlaget for beregning av biogassanlegg i Norge (Modahl et al., 2014). Funksjonen per

2014 er basert pa 12 sgkere og kan brukes pa falgende mate:
y = 5503,7x%88% (22)
der y er investeringskostnadene (1000NOK) for et gitt anlegg med en forventet
energimengde gass produsert (GWh/ar), x. Med den arlige antatte energimengden gass

produsert pa 1,00GWh (beregnet i avsnitt. 6.4.4), settes dette inn for x og gir en

investeringskostnad pa:

y = 5503,7 « 18894 = 5 503 700 NOK (23)
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7.2 Driftskostnader
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Figur 7.1 Driftskostnader. Kostnadene er presentert per produsert biogass
(USD/Nm?3).(IRENA, 2013; Urban et al., 2009)

| rapporten til det internasjonale byraet for fornybar energi («The International Renewable
Energy Agency», IRENA), er driftskostnadene for biogassanlegg med varierende starrelse gitt
per kapasitet biogass produsert (se Figur 7.1). Scenarioet presentert i delkap. 6.4 tar
utgangspunkt i produsert metangass. For & kunne implementere dette i rapporten til IRENA
antas det for enkelhetens skyld at biogassen har samme mengde metaninnhold som Idun-
avfallet i BMP-testen (71,3%). Den arlige biogassmengden blir da 115 869 Nm?. Orkla vil ikke
trenge a betale ytterligere for bruken av sitt eget avfallet, slik at kostnader knyttet til anskaffelse
av substrat kan ses bort i fra. Den termiske energien brukt i driften er tatt hensyn til tidligere i
oppgaven (se avsnitt 6.4.4), slik at driftskostnadene som gjenstar da er vedlikehold, personell,
elektrisitet og gvrige. Selv om effekten fra mikseren (Paddle incline agitator) allerede er tatt
med i beregningene, er elektrisitetskostnadene fra Figur 7.1 likevel med for a fa med bidraget
fra eventuelle pumper, oppgraderingsanlegg og instrumentering. For enkelhetens skyld og
samtidig gjere et mest mulig konservativt anslag, blir mikseren med en ekstra gang i

beregningene.
Kapasiteten p& anlegget ligger pa 115 869 Nm?/(365*24) = 13,2 Nm®/time. Dette er langt under

alternativene beskrevet i IRENA (2013), men Figur 7.1 tilsier at kostnadene knyttet til

anleggets termiske energibehov hovedsakelig varierer nar kapasiteten endrer seg. De samme
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verdiene brukes dermed for anlegget i denne oppgaven, ettersom anleggets termiske energi

allerede er tatt hensyn til. Driftskostnadene for det aktuelle anlegget blir da:

USD USD NOK
0,08N * 115 869Nm3 = 9269,52 = 80 144 (24)

m3 ar ar

der USD («United States Dollar») tilsvarer 8,646 NOK per 08.05.2017, og Nm? er
normalkubikkmeter (volum ved STP) biogass. Komponentene i et biogassanlegg har en
forventet skonomisk levetid pa 15-20 ar (IRENA, 2013).

7.3 Totaloversikt

Det arlige regnskapet ved anskaffelsen av det tenkte biogassanlegget er presentert i Tabell 7.1.

Tilbakebetalingstiden for anlegget vil veere 9,46 ar.

Tabell 7.1 Regnskap ved investering av biogassanlegg for avfallshandtering

. Utgifter Inntekter
Arlige: [NOK] [NOK]
Netto energiproduksjon? 162 020,-
Drift- og vedlikeholdskostnader® 80 144,-

Investeringskostnad® 275 185,-

Sum éarlig utgifter biogassanlegg 193 309,-
Sum arlig gjeldende avfallshandtering® 500 000,-
Arlig redusert kostnad ved etablering av biogassanlegg =306 691,- NOK

Merknad. Eventuelle kapitalkostnader kommer i tillegg.

aNetto energiproduksjonen (se Tabell 6.2) over ett ar med en elektrisitetspris pa 35,5ere/kWh (SSB, 2017).

bOrkla faktureres 0,5-1 MNOK/ar for henting av avfall (se delkap 1.1). Det antas dermed at biorest fra biogssanlegget hentes
kostnadsfritt.

Driftkostnader knyttet til oppvarming av reaktor er ikke i tallene for «Drifts- og vedlikeholdskostnader», ettersom dette er
medberegnet i «Netto energiproduksjon».

9Med en antatt levetid pa 154r blir den arlige investeringskostnaden: 5,5MNOK/20ar (IRENA, 2013).
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7.4 Stgtteordninger

o

Norges klimamal 2020 er & redusere klimagassutslippet med 30% i forhold til 1990. |
kjelevannet av dette, har det oppstatt flere tiltak og virkemidler som gir statte til fornybar energi
(Enova, Innovasjon Norge, Elsertifikat) (Klima- og forurensningsdirektoratet, 2010).

7.4.1 Enova

Statsforetaket Enova tilbyr et stgtteprogram rettet mot virksomheter som gnsker a etablere nytt
biogassanlegg. Det er et krav at anlegget skal brukes til & utvinne biogass med drivstoffkvalitet,
og mé ha en arlig produksjon pd minimum 100 000 Nm3 CHa. Det ogsa gitt at anlegget oppfyller
beerekraftkriteriene i Produktforskriften (Miljgdirektoratet, 2015). Ettersom avfallet fra Orklas
produksjonslokaler i Rygge verken bestar av rester fra, jordbruk, akvakultur, fiskeri og

skogbruk begrenser barekraftkriteriene seg til:

Produktforskriften § 3-6: «Biodrivstoff som er produsert pa anlegg med produksjonsoppstart
5. oktober 2015 eller senere skal ha en klimagassreduksjon pa minst 60 % fra 1. januar 2017.»
Biodrivstoff defineres i § 3-2: «flytende eller gassformig brensel til transport som er produsert
av biomasse»

(Lovdata, 2017)

Avfallet til Orklas virksomheter i Rygge handteres i dag (12.05.17) av Humlekjaer & @degaard
AS i Fredrikstad. Det antas at denne lgsningen er underlagt en god del transport. Ved & handtere
avfallet internt i et biogassanlegg kan ungdvendig transport reduseres, og klimagassutslippet
kuttes. Hvis biogassen som produseres ogsa kan erstatte eventuelle eksisterende fossile
varmekilder i virksomheten, vil dette kunne medfare ytterligere utslippskutt. Om anlegget vil
kunne produsere gass tilsvarende 100 000 Nm® CHa/ar er imidlertid usikkert. | scenarioet
(avsnitt 6.4.4) er den arlige gassproduksjon beregnet til anslagsvis 90 095 Nm?® CHa. Dette er
tall basert pa en rekke antakelser. En grundig kartlegging av avfallsmengde og sammensetning
vil kunne gi et bedre bilde pa om en investeringsstatte fra Enova vil veere sannsynlig. Hvor mye
stette det gis er individuelt for hvert prosjekt, men skal tilsvare belgpet som medfarer en positiv

investeringsbeslutning (Miljedirektoratet, 2015).
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7.4.2 El.sertifikater

I 2011 ble det vedtatt ny lov om el-sertifikater. Loven omfatter en stgtteordning som skal bidra
til gkt fornybar kraftproduksjon (Fornybar.no, 2016). Ordningen fungerer slik at for hver
produserte MWh vil kraftprodusenter av fornybar energi motta ett elsertifikat i inntil 15 ar
(Olje- og energidepartementet, 2014). Elsertifikatene kan selges og gi en ekstra gevinst utover
inntekten fra kraften som produseres. Prisen bestemmes av tilbud og ettersparsel, der sistnevnte
er sikret ved at stremleverandgrer og enkelte stramkunder er palagt a kjepe elsertifikat (NVE,
2017).
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8 Diskusjon

8.1 Analyse av biomasse

8.1.1 Tarrstoff og gladetap

Triplikatene for tarrstoff hadde en liten spredning. Prosentandel terrstoffinnhold i prgvene
hadde et standardavvik pa 0,039% (ra radbet) til 0,107% (avfallet fra Idun). Det samme gjelder
for gladerestprgvene, med et standardavvik pa vat VS% fra 0,035% til 0,123% (se Vedlegg C).
Det er naturlig at avviket vil kunne vare noe hgyere for gladeresten, ettersom verdiene bygger
pa tarrstoffinnholdet (se delkap 4.5). Verdiene mellom produksjonslokalene spriket, der
tgrrstoffinnholdet i 1dun-avfallet 13 pa 19,6% mot 4,7-14,0% pa Noras. Dette har sasmmenheng
med at Idun-avfallet har en annen karakter enn avfallet fra Nora. Ettersom dette er gjenstander
fra ketchup, sennep, dressinger etc, er avfallet fra Idun i mye starre grad finkornet enn avfallet
fra Nora, som hovedsakelig bestar av grovkornet grgnnsaksavfall. Reaktorer som mates med
lite torrstoff, og dermed lave konsentrasjoner av VS, vil kunne fa problemer med na en
tilstrekkelig organisk belastning med reaktorens volum. Anlegget vil da kunne veere lite
gkonomisk forsvarlig. En fortykning av substratet fra Nora kan alternativt veere en mulighet
(Schnirer & Jarvis, 2009).

Selv om prgvene kan ses pa som palitelig, vil det imidlertid veere vanskelig a trekke slutninger
om egenskapene til ldun og Noras totale avfallsmengde for et helt ar ut fra disse
observasjonene. Dette har sammenheng med at pravetakingen ble gjort innenfor et kort intervall
(16.02.17 - 21.02.17). Ved & kartlegge produksjonslokalenes avfallsmengde og sammensetning
vil analysen kunne fa en stgrre nytteverdi ved videre skissering og planlegging av
biogassanlegg. Ettersom undertegnede ikke besitter denne informasjonen, er det blitt gjort

grove antakelser for avfallsmengde og sammensetning.

8.1.2 BMP-test

BMP-testen av avfallsprgvene ble avsluttet etter en periode pa 58 dager. Resultatene, vist i
Figur 5.1, ga langt hgyere verdier for avfallet fra Idun (568 ml CHa4/g VS), sammenlignet med
avfallet fra Nora (192 — 256 ml CHa4/g VS). Produktene fra Idun har jevnt over en hgyere

fettprosent sammenlignet med Noras produkter. Til sammenligning har Idun
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Hamburgerdressing og Noras surkal og skivede radbeter ett fettinnhold pa hhv. 22% og <0,5%,
der produktene fra Nora stort sett inneholder karbohydrater (Orkla, Lest 09.05.2017). Det er
derfor ikke helt uventet at avfallet fra Idun gir hgyere verdier i BMP-testen, ettersom fett har et
hgyere metanpotensial enn karbohydrater og proteiner (Hansen et al., 2004; Lindow, 2002).
Forskjellen i avfallets partikkelstarrelse kan ogsa ha stor betydning for spredningen i
metangassutbyttet mellom avfallet fra Nora og Idun (Nalinga & Legonda, 2016; Schnirer &
Jarvis, 2009).

Labatut et al. (2011), Chang and Chul Park (1995) og Nallathambi Gunaseelan (2004) fikk hhv.
256, 277 og >300 ml CH4/g VS i tilsvarende tester av hodekal. At resultatene for BMP-testen
ga et noe lavere resultat (196 ml CH4/g VS) for hodekal kan skyldes naturlig variasjon. Arsaken
kan ogsa veere inhibering i form av akkumulering av ammoniakk eller flyktige fettsyrer (VFA)
fra substratet i lgsningen. 1 overenstemmelse med Bouallagui, Touhami, et al. (2004) og
Marouani et al. (2002) er dannelsen av flyktige fettsyrer et kjent fenomen ved bruk av frukt- og
grennsaksavfall som substrat. Det kan derfor tenkes inhiberingen skyldes en forsuring av
prosessen som falge av VFA akkumulering. Esposito et al. (2012) presiserer viktigheten av a
holde pH ngytal (7.0-7.8) gjennom testforsgket. En lav pH (<6.0-6.5) vil hemme aktiviteten av
de metanproduserende arkene og dermed gi en lavere og tidligere asymptotisk verdi (der
kumulativ kurve flater ut) sammenlignet med forventet verdi. Av Figur 5.1 observeres det at
avfallet fra Nora og Idun nadde en asymptotisk verdi etter hhv. 10 og 20 dager, og at Idun-
avfallet kom noe senere i gang med gassproduksjonen enn Noras avfall. pH-malingene, gjengitt
i Tabell 5.2, ga verdier i omradet 6.9-7.1. Dette kan tyde pa at en forsuring av prosessen derimot
ikke er tilfellet. Men ettersom malingene ble gjort i forbindelse med avslutning av forsgket, kan
en lavere pH inntruffet tidligere i testperioden. Marouani et al. (2002) opplevde, i et
batchreaktorforsgk matet med FVW, en synkende irreversibel pH. Det kan derfor tyde pa at en
tidligere lav pH under BMP-testen ikke fant sted. Imidlertid vil karbondioksidfraksjoner over
30% i biogassen, vil ifglge Gerardi (2003) kunne fare til syredannelse i prosessen. Dette gjaldt
for samtlige av provene fra Nora, med en total karbondioksidfraksjon pa 46-52%. Til
sammenligning inneholdt gassen fra Idun-avfallet 29% CO2. For & kunne stadfeste en forsuring

i batchreaktorene ma prosedyren gjentas med jevnlige pH-malinger (Hansen et al., 2004).

En annen arsak til de noe lave verdiene for metanpotensialet kan vere ytelsen til inokulumet. |
falge Hansen et al. (2004) vil en stor avstand (>156 ml CH4/g VS ) mellom hgyest og lavest

verdi for de individuelle kontrollprgvene vere en indikasjon pa et lite homogent inokulum.
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Denne avstanden viste seg & veere relativt lav (35,8 ml CH4/g VS, se Vedlegg A) i BMP-testen,
og det kan antas at inokulumet var tilstrekkelig homogent. Basert pa tidligere tester av cellulose,
burde snittet av kvalitetskontroll-triplikatet ligge innenfor omradet: 315-439 ml CHa/g VS.
Figur 5.1 viser at kvalitetskontrollen ga verdier utenfor den akseptable rekkevidden, med en
gjennomsnittsverdi pa 239 ml CHa/g VS. Dette kan tyde pa at inokulumet ble inhibert eller av
andre arsaker produserte for lite metan. Det kan derfor tenkes at metanpotensialet i avfallet fra
Idun og Nora er noe hgyere enn hva BMP-testen tilsa. | henhold til Hansen et al. (2004) burde
prosedyren gjentas, ettersom metoden er underlagt stor variasjon som fglge av bruken av ikke-

standardisert inokulum og avfallsheterogenitet.

8.2 Valg av reaktorteknologi

Litteraturstudiet (se kap. 3) avdekte at en rask surgjering av prosessen og dermed en hgyere
produksjon av flyktige fettsyrer som hemmer aktiviteten av de metanogene arkene, er et kjent
problem ved anaerob nedbrytning av FVW i en-steg-system (Bouallagui, Haouari, et al., 2004;
Bouallagui, Touhami, et al., 2004; Kuruti et al., 2017; Nallathambi Gunaseelan, 2004). Ved a
separere acetogenesen og metanogenesen i et flerstegs-system kan en inhiberingen forhindres
(Bouallagui, Touhami, et al., 2004).

Kuruti et al. (2017) opplevde at nar FVW (pH 6.5) ble fortynnet med vann (pH 7.4) og lagret i
en forbehandlingstank sank pH’en til 5.2-5.5 etter 12 timer, og at dette skyldes rastoffets
innhold av hovedsakelig karbohydrater. P4 Nora sliter de med at pH’en pa vaskevannet faller
under utslippskravet pa 6.0, etter en todagers oppholdstid i buffertanker (Langfeldt, 2017).
Ettersom produktene fra Nora har et hgyt innhold av karbohydrater, kan det derfor tenkes pH-
fallet skyldes hey produksjon av flyktige fettsyrer. Dette styrker sannsynligheten for at en

forsuring av prosessen kan oppsta ved valg av et en-steg system for avfallet til Nora og Idun .

| folge Bouallagui, Touhami, et al. (2004) er surgjering av prosessen i en-stegs-system ofte
forbundet med en OLR over 4 kg VS/m3dag. Ut fra Figur 6.4 gker reaktorvolumet drastisk nar
OLR settes lavt (1-4 kg VS/m3dag), og gjelder spesielt nar den totale avfallsmengden har en
hgy vatVS%. Et stort reaktorvolum gker bade drift- og investeringskostnader (se Figur 6.3).
Det kan derfor tenkes at reaktortyper som behersker en hgy OLR vil vaere hensiktsmessig, og i
enda stgrre grad hvis avfallsmengden hovedsakelig bestar av avfall fra Idun (hgy vatVS%).

Tabell 3.1 viser at to-stegs-reaktorer kan belastes med en langt hgyere OLR (4,4-6,8). Dette
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kommer av at den raske forsuringen av substratet ikke vil pavirke metanogenesen i like stor
grad, ettersom dette skjer i en annen tank. Da kan ogsa en lavere HRT settes pga. den raske
acetogenesen. Det ma likevel papekes at en lav pH (5.0-5.5) pa substratet inn til metanogenesen
kan skape ustabilitet i reaktoren. Ved a tilsette mettet lesket kalk («Milk of lime»; MOL) kan en
ngytral pH (7.0) i forbehandlingstanken (acetogenese-steget) opprettholdes (Kuruti et al.,
2017).

Hvis den totale avfallsmengden fra Orklas produksjonslokaler i Rygge primeert bestar av avfall
fra Idun, kan det tenkes at fenomenet med en rask forsuring av prosessen ikke vil oppsta. Dette
begrunnes i at Idun-avfallet ikke bestar i like stor grad av karbohydrater, basert pa produktene
som produseres (Orkla, Lest 09.05.2017). Det vil ogsa kunne vere vanskelig a oppna en
tilstrekkelig omrgring av biomassen pga. det hgye terrstoffinnholdet (19,6%) i en CSTR-
reaktor. En plug-flow reaktor vil da veere mer egnet, men ettersom avfallet ikke er testet med
denne teknologien vil det vaere vanskelig & si noe om ytelsen i praksis (Bachmann, 2013). Hvis
avfallet derimot bestar i stor grad av avfall fra Nora (hgyt innhold av karbohydrater), kan det
tenkes at et kontinuerlig to-steg-system med CSTR-reaktorer med eksempelvis MOL-tilsetning
i anleggets farste fase (sikre at metanogenese-steget mottar en mest mulig ngytral (pH 7.0)
biomasse) vil veere en god lgsning (Kuruti et al., 2017). Det kan alternativt benyttes et anaerobt
oppstramsfilter i metanogenese steget, noe som har vist seg som en effektiv lgsning ved anaerob
nedbrytning av FVW (Verrier et al., 1987). Av Figur 6.3 kan det tyde pa at reaktoren(e) burde
driftes mesofilt, men studier har vist et hgyere netto energiutbytte er mulig ved termofil drift
(Bouallagui, Haouari, et al., 2004; Bouallagui, Touhami, et al., 2004). Det vil ogsa vere en gkt
akkumulering av acetat og etanol under termofile forhold, som lettere omdannes til metan
sammenlignet med propansyre og pentansyre, som dannes i stgrre grad under mesofile forhold
(Verrier et al., 1987). Summen av dette understreker viktigheten av a Kkartlegge
produksjonslokalenes avfallssammensetning og mengde fgr videre argumentasjon av

reaktorteknologi.
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8.3 @konomisk analyse

Den gkonomiske evalueringen er et grovt estimat, der empiriske formler med stor variasjon er
benyttet. Verdiene vil likevel gi et bilde pa nytteverdien ved anskaffelsen av et biogassanlegg.
Estimatet for den arlige reduserte kostnaden for det tenkte scenarioet presentert i Tabell 7.1,
har stor sammenheng med de hgye utgiftene Orkla har for dagens avfallshandtering
(10.05.2017).

Vurderingen av investeringene rundt det aktuelle scenarioet er basert pa investeringskostnader
per energimengde gass produsert. Dette varierer i stor grad mellom anleggene, slik at den
empiriske formelen benyttet har stor spredning. Et av anleggene i datasettet fra Enova, som
formelen baserer seg pa, er na satt i drift. Investeringskostnadene ble 40% hgyere enn modellen
forutsa. Hvis dette er en riktigere prediksjon for investeringskostnadene, vil anlegget i
oppgavens aktuelle scenario koste 7,7MNOK. Det kan dermed antydes at den faktiske
kostnadskurven er hgyere enn det formelen tilsier. Det er likevel vanskelig a skulle si noe om

formelens palitelighet basert pa kun ett anlegg (Modahl et al., 2014).

Ghafoori and Flynn (2007) sammenlignet flere tilsvarende empiriske formler for
investeringskostnaden basert pa anleggets biomasse input (m®d!). Spredningen viste seg a veere
stor mellom formlene, men skaleringsfaktoren 1a konsekvent pd 0,6 (0,8894 ble brukt i
oppgaven (se formel 22)). Med en dollarkurs pa 8,8NOK ga disse empiriske formlene en lavere
investeringskostnad for det aktuelle scenarioet (2,2- 4,7MNOK).

Investeringskostnadene til biogassanlegg varier i stor grad mellom de individuelle anleggene,
der oppgavens aktuelle scenario har en spredning pa 2,2 - 7,7MNOK mellom de ulike empiriske
formlene hentet fra litteraturen. Om anlegget skulle koste 7,7MNOK vil Orkla likevel kunne
redusere de arlige utgiftene knyttet til avfallshandteringen med ca 0,2 MNOK, sammenlignet
med dagens situasjon for avfallshandtering. Med en gkonomisk levetid pa 204ar, vil anlegget
koste det samme som dagens ordning (safremt dette koster 0,5MNOK/ar) ferst nar
investeringskostnaden>11,6MNOK. Det ma understrekes at dette kun gjelder hvis alle

rammebetingelser gitt for det aktuelle scenarioet i oppgaven er oppfylt.

Tallene for driftskostnader per produsert gass er hentet ut av modellen i Figur 7.1. Anleggene

i modellen har en langt hgyere kapasitet enn hva som vil veere aktuelt for Nora- og
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Idunfabrikken. Det observeres av modellen en synkende driftskostnad per mengde produsert
gass nar anleggets skala gker, og at dette hovedsakelig er knyttet til det termiske energibehovet.
Det observeres ogsa at det termiske energibehovet representerer den stgrste driftskostnaden
(IRENA, 2013). En nedskalering av tallene fra modellen til en kapasitet passende for Orklas
produksjonslokaler, ville gitt sveert upresise tall pd grunn av svingningene rundt det termiske
energibehovet. Det er derfor valgt & bruke det termiske energibehovet beregnet i avsnitt 6.4.3,
da dette er tilpasset reaktorens sterrelse og klima i omradet. Det er da antatt at det termiske
energitapet i et biogassanlegg er kun knyttet til den anaerobe reaktoren. Videre ble
driftskostnadene knyttet til termisk energiforbruk implementert inn i netto energiproduksjon,
da det antas at reaktoren driftes med egenprodusert energi. De resterende driftskostnadene
(vedlikehold, elektrisitet, personell og gvrige) ble hentet direkte ut av modellen (se Figur 7.1).
I henhold til Ghafoori and Flynn (2007) vil det wvere en hgy stigning i
kraftproduksjonskostnaden nar anleggsstarrelsen synker. Driftskostnadene varierer ogsa
mellom de forskjellige leverandgrene. Det er derfor stor grad av usikkerhet i estimatet. Likevel
kan det antydes at en god gkonomisk drift vil veere tilfellet for et biogassanlegg tilknyttet Orklas
produksjonslokaler. Dette begrunnes i at en stor driftskostnad er ofte knyttet til anskaffelsen av
substrat («feedstock») (se Figur 7.1), noe Orkla i dag bruker penger pa a bli kvitt. I tillegg finnes
det en rekke statteordninger og tiltak som tilrettelegger for biogassproduksjon (Enova,
Innovasjon Norge, Elsertifikater m.fl.) (Klima- og forurensningsdirektoratet, 2010). Det kan
derfor se ut investeringen i et biogassanlegg vil veere et godt alternativ til dagens

avfallsbehandling.
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9 Konklusjon

Ved & omdanne organisk avfall til energirik biogass og naringsrik biorest gjennom anaerob
nedbrytning, kan eksisterende fossile energikilder erstattes og viktige plantenaringsstoffer
gjenvinnes tilbake til jordbruket. Det finnes ogsa biogassanlegg spesifikt bygget for
kraftproduksjon ved bruk av energivekster som substrat, men hgye kostnader knyttet til
energivekster har gjort kraftproduksjonen fra biogass dyr. For Orklas virksomheter i Rygge vil
imidlertid anskaffelsen av substrat representere en inntekt, ettersom avfallet deres idag
behandles eksternt til en arlig kostnad pa 0,5-1,0 MNOK. Hvis avfallet har et hgyt
metanpotensial, vil en intern avfallsbehandling i et biogassanlegg kunne veare et

kostnadseffektivt alternativ.

Gjennom BMP-tester («bio-methane potential») av avfallet ble det avdekket et tydelig skille i
karakteristikken mellom avfallet fra Nora (4,7-14,7%TS; 192 — 256 ml CHa4/g VS) og Idun
(19,6%TS; 568 ml CH4/g VVS). Dette betyr at 900 tonn avfall fra Idun vil kunne gi ca. 97 000 Nm?
metangass, mens tilsvarende avfallsmengde fra Nora vil gi ca. 12 000 - 22 000 Nm® metangass.
Mens avfallet fra Nora ser ut til & favorisere en kontinuerlig vat prosess i et fler-stegs-system
der acetogenesen er separert fra metanogenesen, kan det se ut som avfallet fra Idun egner seg
bedre i en plug-flow-reaktor. En kartlegging av den totale avfallssammensetningen er derfor viktig
for & kunne si noe om forventet produsert energi og teknologivalg i et potensielt biogassanlegg.
Imidlertid ble det antatt at 92% av den arlige avfallsmengden pa 900 tonn genereres pa Idun,
basert pa temmefrekvens til Noras avfallskontainer. Gassmengden produsert i BMP-testen ble
s& oppskalert til et konvensjonelt anlegg bestdende av en CSTR-reaktor (266 m®) og
mikroturbin (Pw:=65%). Tatt dette i betraktning, sammen med en rekke andre grove antakelser,
ble det funnet at et biogassanlegg kan redusere kostnadene med 300 000NOK/ar sammenlignet

med dagens avfallshandtering.
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10 Videre arbeid

For & kunne gi et bedre beslutningsgrunnlag burde den arlige genererte avfallsmengden
kartlegges. Avfallets sammensetning ogsa er viktig a undersgke videre da det ble oppdaget store
forskjeller i metanpotensialet mellom Nora og Idun. Det kunne veert interessant og testet
metanpotensialet av en representativ blanding mellom avfallstypene, som gjenspeiler den arlige
sammensetningen. Flere studier har ogsd vist at en anaerob co-nedbrytning av organisk
materiale har gitt positive resultater (Esposito et al., 2012; Li et al., 2015; Mata-Alvarez et al.,
2014; Mua et al., 2017).

Ettersom avfallet ble kun testet i batchreaktorer vil et videre arbeid vere & undersgke effekten
av avfallet i andre reaktortyper. Plug-flow-reaktorer har vist seg a veere en effektiv teknologi,
ogsa for FVW (Bouallagui, Haouari, et al., 2004), der blant annet Antec Biogas AS har
videreutviklet modellen med en kompakt biofilm (Antec Biogas AS, 2016). De hevder en
utnyttelse pd 98% av metanpotensialet med tarrstoffinnhold opptil 15%. En 30 m?® reaktor skal
kunne handtere pa 2200 tonn matavfall i aret, mot CSTR-reaktoren benyttet i oppgaven pa 266
m? med halvparten sa stor kapasitet. Med en modular teknologi og et produksjonssenter i Réde,

kan dette vare en leverandgr som burde undersgkes naermere.
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Vedlegg C - Tarrstoffinnhold og gladerest

Pragve nr Beger [g] Ravekt [g]  Tarrvekt[g]  Askevekt [g] TS [%] vat VS [%]

12 4,2 149,5 9,0 4,7 3,3 2,9

4,2 113,5 7,9 4,6 3,3 3,0

4,2 142,0 8,8 4,7 3,4 3,0
4P 4,2 48,6 7,1 45 6,7 6,0
5 4,2 52,6 7,4 4,6 6,5 58

4,2 55,4 7,5 45 6,6 5,9
7° 4,2 170,5 9,7 45 3,3 3,1
8 4,2 175,5 9,9 4,6 3,3 3,1
9 4,2 127,7 8,3 45 3,3 3,1
10¢ 4,3 89,7 8,3 45 4,8 45
11 4,2 80,5 7,8 45 4.7 4.4
12 4,3 79,4 7,8 45 4.7 4.4
13¢ 4,2 66,8 9,8 45 8,9 8,4
14 4,2 44,6 7,8 4.4 8,9 8,4
15 4,2 62,0 9,4 45 9,0 8,4
16 4,2 63,0 11,3 4,9 12,1 10,8
17 41 64,4 11,3 4,9 12,0 10,6
18 41 61,2 11,0 4,9 12,1 10,8
19¢ 4,2 37,2 6,7 4,3 7,7 7,3
20 41 43,9 7,2 4,3 7,6 7,2
21 41 50,6 7,6 4,3 7,5 7,2
22h 41 75,2 18,0 45 19,5 19,0
23 41 68,8 16,9 45 19,7 19,2
24 4,2 65,5 16,3 45 19,7 19,2
25! 4,2 47,8 10,3 4,7 14,0 12,8
26 41 37,9 8,9 45 14,0 12,8
27 4,2 49,5 10,5 4,7 14,0 12,9
28 41 67,1 7,0 4,3 4,6 4.4
20K 4,2 76,5 7,5 4,3 4,6 4,3
30 4,2 75,6 7,4 4,3 45 4,3
31 1,9 38,2 3,0 2,3 3,2 2,1
32 1,9 41,9 3,1 2,3 3,2 2,1
33 1,9 41,0 3,2 2,3 3,3 2,2

Merknad. 21-3: Kalhode + vann; °4-6 Oppkuttet kalhode; €7-9: surkal fra trappesil + vann; 910-12: surkal fra trappesil; ¢13-15: R4 rgdbet +
vann f16-18: Kokt rgdbet (uten tilsatt vann); 919-21: Radbet fra trappesil; "22-24:Avfall fra 1dun; i25-27:Ra rgdbet; 128-30:Radbet fra trappesil +

vann; k31-33: inokulum
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