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Zielsetzung und AnlaB8 des Vorhabens

Verfahren zur direkten Nahrstoffriickgewinnung aus Abwasser und Klarschlamm werden zunehmend un-
tersucht. Dabei steht bisher die Riickgewinnung des Phosphors im Mittelpunki, da seine weltweiten fossi-
len Reserven begrenzt sind. Bedingt durch die drastischen Diingerpreissteigerungen der letzten Jahre, ist
allerdings ein wachsender Bedarf an recyceltem Stickstoff zu verzeichnen. Wesentliches Ziel des geplan-
ten Vorhabens ist, neben der Entwicklung einer neuen, innovativen und wirtschaftlichen Verfahrenstech-
nik zur Stickstoffreduktion, das hohe N-Riickgewinnungspotenzial aus verschiedenen Prozessabwassern
zu nutzen und einen Beitrag zur Aufrechterhaltung des natlirlichen Stickstoffkreislaufes zu leisten. Dies
wird mit einer Verfahrenskombination aus lonenaustausch und Elektrodialyse angestrebt.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

im Rahmen der Untersuchungen wird ein Hybridverfahren aus lonenaustausch und Elektrodialyse getes-
tet. Dabei wird neben der selektiven Wirkung des Zeoliths eine elektrodialytische Regeneration des am-
moniumbeladenen Austauschers angestrebt. Der zu regenerierende lonenaustauscher befindet sich zwi-
schen zwei Kationenaustauschermembranen. Unter der treibenden Kraft des elektrischen Feldes wan-
dern Na'-lonen in die Zeolithkammer und ersetzen die auf dem lonenaustauscher befindlichen Ammoni-
umkationen, welche in die Konzentratkammer iiberfiihrt werden. Hierbei bewegt sich eine gleichférmige
Regenerierfront in Richtung Kathode. Die entladenen Kationen reichern sich anschlieBend in der Kon-
zentratkammer an, wo Ammoniumsulfatidsung produziert wird. Eine Weiterverwendung zu Dungerzwe-
cken soll ermdglicht werden. Denn Ammoniumsulfatiésung ist ein gangiger Bodenhilfsstoff, der zur
Schwefel- und Stickstoffdiingung eingesetzt wird. Die Applikation von Ammoniumsulfatldsung zur Depot-
diingung wurde in den letzten Jahren mit dem CULTAN-Verfahren erfolgreich zur Praxisreife gefuhrt. Die
Versuche zur elektrodialytischen Regenerierbarkeit von Zeolith im elektrischen Feld erfolgten zunachst
bei interner Zeolithbeladung im diskontinuierlichen Betrieb. Ist die Aufnahmekapazitdt von Zeolith er-
reicht, wurde an den Elektroden eine Gleichspannung angelegt und der Austauscher regeneriert. Die
Richtung der Regeneration liegt dabei senkrecht zur Beladungsrichtung. Mit Blick auf eine groftechni-
sche Umsetzung des Verfahrens wurde abschlieBend die Machbarkeit einer externen Beladungsstufe
von Zeolith gepriift. Erst nach der ausgelagerten Beladung im Einriihrverfahren wird der ammoniumbela-
dene Zeolith nun zur elektrodialytischen Regeneration der Elektrodialyseanlage zugefuhrt.
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Ergebnisse und Diskussion

Hinsichtlich des Regenerationserfolges der elektrodialytischen Regeneration konnten verschiedene Ein-
flussfaktoren ausgemacht werden: (1) Eine héhere Stromdichte fiihrt zu héheren Natriumlberschissen in
der Flissigphase der lonenaustauscherkammer. Damit steigt der Regenerationsgrad. (I} Befinden sich
kleinere Sorbenskorner in der lonenaustauscherkammer, steigt die Anfangsbeladung zu Beginn der
elektrodialytischen Regeneration. Mit der Anfangsbeladung steigt die tberflihrte Masse an Ammonium in
den Konzentratkreislauf; zusatzlich sinkt der spezifische Energiebedarf. (Ill) Uber die Prozessabwésser
werden neben Ammonium weitere Kationen in das System eingebracht. Dadurch steigt der Regenerati-
onsgrad etwas langsamer und die erzielten Stromausbeuten sind etwas geringer. (IV) Mit einer kontinu-
ierlichen Spiilung der Zeolithschiittung ist ein wesentlich niedriger Spannungsabfall Gber die lonenaus-
tauscherkammer und damit eine deutliche Effizienzsteigerung des elek-trodialytischen Regenerationsver-
fahrens zu beobachten.
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Fazit

Die im halbtechnischen Versuch produzierte Ammoniumsulfatldsung kénnte einer stofflichen Verwertung
zugefiihrt werden. Nach den Vorgaben der Diingemittelverordnung wiirde die Produktlosung eine Dekla-
ration als Bodenhilfsstoff erhaiten. Fallt der Durchbruch an Regenerationsionen in den Konzentratstrom
klein aus, liegt fir keinen Nebenbestandteil eine Kennzeichnungspflicht vor. In diesem Fall wurde im
Rahmen der erzielten Verfahrensperformance eine abwasserfreie Regenerationstechnik realisiert, die im
Vergleich zur Luftstrippung mit einem deutlich geringeren Bedarf an Betriebsmitteln auskommt (bei etwas
héherem Strombedarf). Eine funktionierende elektrodialytische Regeneration mit externem Beladungs-
verfahren konnte mit der gewéhlten Verfahrensvariante, einer Fest-Fliissig-Trennung innerhalb der lo-
nenaustauscherkammer Uber gesinterte Polyethylen-Filtereinsatze, nicht realisiert werden. Hierzu konn-
ten verschiedene Ansatzpunkte fiir weiterfiihrende Forschungsarbeiten aus den gewonnenen Erkennt-
nissen abgeleitet werden
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Einleitung 1

1 Einleitung

1.1 Problematik

Im Bereich der kommunalen und industriellen Abwasserreinigung sind Stickstoffverbindun-
gen weiterhin ein zentraler Problemkreis. Einleitungen reduzierten Stickstoffs in ein Gewas-
ser wirken stark sauerstoffzehrend. In der Folge kdnnen kritische Konzentrationen an gelts-
tem Sauerstoff im Gewasser unterschritten werden. Durch Nitrit als auch Ammoniak besteht
weiterhin die Gefahr der direkten Fischvergiftung. Im Abwasser liegen organische Stickstoff-
verbindungen u.a. als EiweiRkdrper, Peptide, Aminosduren und Harnstoff, anorganische
Stickstoffverbindungen (iberwiegend in Form des Ammoniumions (NH,") mit geringem Am-
moniakanteil (NH3z) vor. Ins kommunale Abwasser werden sie fast ausschlieflich vom Men-
schen (Kot, Urin) eingetragen, rund 12 g TKN pro Einwohner und Tag (Popel et al., 1990).
Industrieabwasser mit hohen Stickstoffbelastungen fallen meist als hoch belastete Teilstréme
an, mit Konzentrationen von einigen hundert mg/l N bis zu einigen tausend mg/l N (ATV,
2000; ATV, 2001).

In jingerer Vergangenheit werden vermehrt Verfahren untersucht, die neben einer Eliminati-
on eine direkte Nahrstoffrickgewinnung aus Abwéassern anstreben. Dabei steht bisher die
Rickgewinnung des Phosphors im Mittelpunkt, da seine weltweiten fossilen Reserven be-
grenzt sind. Ausgehend von verschiedenen Szenarien wird eine Phosphor-Reichweite von
etwa 100 bis 250 Jahren angegeben (Johnston und Steen, 2000).

Der Ruckgewinnung von Stickstoff aus Prozessabwasser wird bislang kaum Aufmerksamkeit
geschenkt. Die hohen energetischen Aufwendungen zur Herstellung von Stickstoffdiinger
werden aktuell als noch wenig kritisch eingestuft. Dies kdnnte sich jedoch schon in naher
Zukunft andern, da die steigenden Weltmarktpreise fir die Rohstoffe Ammoniak und Harn-
stoff in den letzten Jahren fir auferordentliche Preisspriinge bei den Stickstoffdliingern sorg-
ten (vgl. Abbildung 1.1). Die Stickstoffdiingerpreise folgten dabei den Erdgasnotierungen.
Erdgas gilt als wichtigster Energielieferant fir die Stickstoffdiingerproduktion. Obwohl ein
starker Preisrlickgang bei Diingemitteln im Jahr 2009 zu verzeichnen war (-31 % in Deutsch-
land), bewegen sich die Preise nach wie vor auf sehr hohem Niveau. Der im Jahr 2008 beo-
bachtete Preisanstieg von +137 % (Oktober 2008 gegeniiber Oktober 2007 in Deutschland)
wurde 2009 nur teilweise ausgeglichen (Dechent et al., 2010). Seit Anfang des Jahres 2010
ziehen die Preise fur Dingemittel und Stickstoffverbindungen wieder an (StatBA, 2010).
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Einleitung 2

Fur einen landwirtschaftlichen Betrieb, der einen mdglichst hohen Deckungsbeitrag auf sei-
nem Ackerbaustandort erzielen mochte, bedeuten die hohen Stickstoffdliingerpreise, dass
das dkonomische Optimum der Stickstoffdlingung meist unterhalb der Stickstoffgabe, die
zum Ertragsmaximum flihren wiirde, zu liegen kommt. Dabei hat der Landwirt im Falle eines
geringen Stickstoff-Bodenvorrates mit einem Riickgang der pflanzlichen Produktion zu rech-
nen (Zorn, 2007).

800
—— Ammoniak
700 - Stickstofflosung (30% N) : s i
Harnstoff (46% N)
—— Ammoniumnitrat
600 411 —— Ammoniumsuifat
2
g 500 1+
|_
°©
o
o 300 4
=]
200 -
100 -
0 ] L 1 ] I L T T T T T T T T T T T L] L]
O - N O I OO —=NMITID O OD
DO OOO0OOO0O0 OO0 0O
65 656 6466a64a6606a66606a660aaa64a4aw
A AL AL LA LA LCLCLCLCLCC L <CS

Abbildung 1.1: US-Preisentwicklung fiir Stickstoffdiinger von 1990 bis 2009 (nach USDA,
2010)

Eine groftechnische Umsetzung von Verfahren zur Stickstoffriickgewinnung erfolgt bisher
mit teils unterschiedlichen Erfolgen in Luft- und Dampfstrippanlagen zur physikalischen Am-
moniumausschleusung und in Anlagen zur MAP-Kristallisation, wobei teilweise sehr hohe
Energie- und Betriebsmittelbedarfe anfallen. Vor diesem Hintergrund stellen innovative, wirt-
schaftliche Verfahren einen wichtigen Beitrag zur Fortentwicklung der Stickstoffriickgewin-

nung aus Prozessabwassern dar.

1.2 Zielsetzung im DBU-Forschungsprojekt AZ 27151 — 21/2

Das von der DBU geforderte Forschungsprojekt ,Riickgewinnung von Stickstoff aus Prozess-
abwassern* wurde von der Firma DEUKUM GmbH — Komponenten fur Umwelt- und Mem-
brantechnik als Projekttrédger und dem Institut fir Wasser und Gewdasserentwicklung (IWG),
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Einleitung 3

Bereich Siedlungswasserwirtschaft und Wasserglitewirtschaft des Karlsruher Instituts fir

Technologie (KIT) als Kooperationspartner bearbeitet.

Das Hauptziel war, das Rickgewinnungspotenzial von Stickstoff aus Prozessabwéassern zu
nutzen. Dafur wurde eine neuartige Verfahrenskombination aus lonenaustausch und Elektro-
dialyse erprobt. Die Kombination der beiden Trennverfahren erméglicht eine Selektivitat in
der elektrodialytischen Abtrennung, gewahrleistet eine hohe Aufkonzentrierung und erreicht
eine abwasserfreie Regeneration. Zwischen zwei Kationenaustauschermembranen einer
modifizierten Elektrodialysezelle sitzt dabei ein ammoniumbeladener Zeolith, der dort im
elektrischen Feld regeneriert wird. Im Konzentrat der Elektrodialysezelle wird eine kon-
zentrierte Ammoniumsulfatlésung produziert. Eine Weiterverwendung zu Dungerzwecken
soll erméglicht werden. Denn Ammoniumsulfatidsung ist ein gangiger Bodenbhilfsstoff, der zur
Schwefel- und Stickstoffdiingung eingesetzt wird. Die Applikation von Ammoniumsulfatié-
sung zur Depotdingung wurde in den letzten Jahren mit dem CULTAN-Verfahren erfolgreich
zur Praxisreife geflihrt (Spiess und Meier, 2008). CULTAN steht fiir ,Controlled Uptake Long
Term Ammonium Nuftrition“ und meint ,eine an der Intensitdt des Wachstums orientierte
langfristige Ernahrung der Pflanze mit Stickstoff als Ammonium* (Sommer und Scherer,
2009). Mit speziellen Injektionsmaschinen wird das Ammonium als Depot in den Wurzelraum
der Pflanze eingebracht. Eine stabile Stickstoffversorgung der Pflanze wird garantiert und

das Aus- und Abwaschungsrisiko von Nitrat erheblich reduziert (Sommer, 2005).

Mit den Untersuchungen zur elektrodialytischen Regeneration in Verfahrenskombination aus
lonenaustausch und Elektrodialyse wird das Regenerationsverhalten im elektrischen Feld
beschrieben. Dabei werden Fragen zum mdglichen Regenerationsgrad und zur Wiederver-
wendung des lonenaustauschers aufgegriffen, sowie Zusammenhdnge zum spezifischen
Energiebedarf und zur Produktqualitat der zuriickgewonnenen Ammoniumverbindung erar-
beitet.
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2 Stand des Wissens

21  Verfahren zur Prozessabwasserentstickung

Bei den Verfahren zur getrennten Prozessabwasserbehandlung haben sich in der Praxis
unterschiedliche Varianten zur biologischen Stickstoffelimination und die physikalische
Desorption in die Gasphase durchgesetzt (Jardin, 2008). Die haufig zur gezielten Phosphor-
rickgewinnung aus Abwasser und Klarschlamm eingesetzte Kristallisation und Fallung als
Magnesium-Ammonium-Phosphat (Struvit) findet bei der Stickstoffentfernung aus Prozess-

abwasser aufgrund des erheblichen Schlammanfalls nur vereinzelt Anwendung.

Die wesentlichen Prozessschritte der verschiedenen Verfahrensvarianten zur biologischen
Stickstoffelimination sind in Abbildung 2.1 zusammengefasst. Beim klassischen Verfahren
der Nitrifikation/Denitrifikation wird fiir die heterotrophe Nitratatmung eine erhebliche Menge
an organischem Kohlenstoff erforderlich (vgl. Abbildung 2.1). Ein meist ungtnstiges C/N-
Verhdltnis im Prozessabwasser bedingt den Einsatz externer oder interner Kohlenstoffquel-

len.
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Abbildung 2.1: Massenbilanz verschiedener Prozessschritte bei der biologischen Stickstoff-
elimination (nach Siegrist et al., 2008; erweitert)

Beim Verfahren der Nitritation/Denitritation wird der zweite Oxidationsschritt durch eine Nitra-
tationshemmung bei erhdhter Ammoniakkonzentration bzw. limitierter Sauerstoffversorgung
oder durch eine Auswaschung der Nitritoxidierer unterdriickt (vgl. Abbildung 2.1). Das hierbei
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Stand des Wissens 5

erzeugte Nitrit wird also nicht weiter zu Nitrat oxidiert, sondern in einem zweiten Prozess-
schritt direkt zu molekularem Stickstoff reduziert. Auf diese Weise konnen im Vergleich zur
Nitrifikation/Denitrifikation erhebliche Ressourceneinsparungen umgesetzt und deutliche Ein-
sparungen bei den Betriebskosten erzielt werden (Abeling, 1994).

Die sogenannte Deammonifikation ermdglicht mit ihrem geringen Sauerstoff- und Kohlen-
stoffbedarf eine im Vergleich zur Nitritation/Denitritation noch ressourcenschonendere biolo-
gische Prozessabwasserbehandlung. Der Deammonifikationsprozess umfasst dabei zwei
autotrophe Teilprozesse: zuerst die aerobe partielle Nitritation von etwa 55 % des Gesamt-
ammoniums und anschlieRend die anaerobe autotrophe Ammoniumoxidation mit Nitrit (vgl.
Abbildung 2.1). Die fiir die anaerobe Ammoniumoxidation verantwortlichen Mikroorganismen
konnten von Strous et al. (1999) molekularbiologisch der Ordnung Planctomycetales zuge-
ordnet werden. Im Vergleich zur Nitrifikation/Denitrifikation kann bei der Deammonifikation
auf die Zudosierung von organischem Kohlenstoff volistdndig verzichtet und 60 % des

Sauerstoffbedarfs eingespart werden.

Die physikalische Ammoniumausschleusung aus Schlammwasser beruht auf der Umwand-
lung von Ammonium in Ammoniak und der anschlieRenden physikalischen Uberfilhrung des
im Wasser gelésten Ammoniaks in die Gasphase. Nach der Desorption von Ammoniak wird
dieses aus der Gasphase durch saure Wasche ausgewaschen oder durch Rektifizieren auf-
konzentriert. Das Dissoziationsgleichgewicht des Stoffsystems NHs/NH," wird durch pH-Wert
und Temperatur bestimmt. Eine entsprechende pH-Werterhéhung sorgt zundchst fir einen

ausreichend hohen Anteil des im Wasser geldsten Stickstoffs als Ammoniak.

Fur eine groftechnische Umsetzung der anschlieRBenden Ammoniakdesorption haben sich
Luft- bzw. Dampfstrippanlagen bewéhrt (Pop und Buchmeier, 2003; Gfreiner, 2006). Die
hierbei erforderliche Gasvolumenmenge kann durch Erhdhung der Temperatur entscheidend
gesenkt werden. Auch der Laugeverbrauch sinkt, da aufgrund des von der Temperatur ab-
hangigen Dissoziationsgleichgewichtes der pH-Wert nicht in dem MalRe angehoben werden
muss (Rautenbach et al., 1994). Die Dampfstrippung ist wegen ihres hohen Energiebedarfs
far die Dampferzeugung jedoch nur in unmittelbarer Verfligbarkeit von entsprechenden Men-
gen an Uberschussdampf wirtschaftlich realisierbar. Groftechnisch dominiert daher eindeu-
tig die Luftstrippung. Die Regenerierung der Strippluft erfolgt durch saure W&sche mit
Schwefel-, Phosphor- oder Salpetersédure, wobei das in die Gasphase gestrippte Ammoniak
in verwertbare Ammoniumsalze Uberfihrt wird. In Tabelle 2.1 sind Verfahrensparameter der

Luft- und Dampfstrippung zur physikalischen Ammoniumausschleusung aus Schlammwas-
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ser nach Haberkern et al. (2008) zusammengefasst. Der Gesamtenergiebedarf beider Ver-

fahren wird ganz wesentlich von der benétigten Strippluft- und Warmemenge bestimmt.

Tabelle 2.1 Verfahrensparameter der Luft- und Dampfstrippung (nach Haberkern et al.,
2008)

Verfahren Strombedarf Warmebedarf Betriebsmittelbedarf

Dampfstrippung 2,9 — 3,7 kWh/kg Nei. 42 — 47 kWh/kg Nej;. NaOH (50%)

2,8-35kWhim®> 40— 45 kWh/m?® 3,5 — 4,5 kg/kg N,

Luftstrippung 1,6 — 1,9 kWh/kg N, 8,4 — 10,5 kWh/kg Ne;.  NaOH (50%)
MiliSaUSE 15-1,8kWhim®  8,0-100kwhim® 30~ 45 ka/kg Nei
Wasche H,SO, (78%)

3,7-3,9 kg/kg Nei.

2.2 Natirliche Zeolithe in der Abwassertechnik

Die Forschung zum Einsatz von natiirlichen Zeolithen zur Ammoniumentfernung ist nicht
neu. Schon Ende der 1960er und Anfang der 1970er Jahre wurden in den USA erste intensi-
ve Untersuchungen zur selektiven Beladung und Regeneration mit Zeolithen durchgefihrt
(Ames, 1967; Mercer et al., 1970; Koon und Kaufman, 1971).

Damals schon wiesen Koon und Kaufman (1975) auf die sehr hohen Kosten fur die chemi-
sche Regeneration hin. Auf ihrer Versuchsanlage verursachte diese allein 67 — 71 % der
Betriebskosten. Durch Aufbereitung des Regeneriermittels und anschliefender Wiederver-
wendung konnten die Regenerationskosten auf 50 % der Gesamtbetriebskosten gesenkt

werden.

Trotz dieser Einschrédnkung wiesen die amerikanischen Forscher geblhrend auf das grofie
Potenzial der natiirlichen Zeolithe zur Stickstoffelimination aus Abwéssern hin. Dies ist der
Grund daflir, dass sich bis heute unzahlige Forschungsbeitrdage mit dieser Thematik befas-
sen (Jorgensen et al., 1976; Semmens et al., 1981; Hlavay et al., 1982; Witte und Keding,
1992; Booker et al., 1996; Beler Baykal, 1998; Jorgensen und Weatherley, 2003; Wen et al.,
2006; Lei et al., 2008; u.v.a.). Nur wenige davon verfolgen jedoch mit der Anwendung von
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Zeolith das simultane Ziel einer Riickgewinnung der Stickstoffverbindungen (Hedstrém,
2001).

Liberti et al. (1982) berichten von der Mdglichkeit, Ammonium durch Strippen der Regene-
rierflissigkeit zu entnehmen und in Form von Ammoniumsulfatiésung aufzukonzentrieren.
Die Forschergruppe um Liberti et al. (1986) entwickelte dann Mitte der 1980er Jahre das
sogenannte RIM-NUT-Verfahren zur kombinierten Entfernung von Ammonium und Phosphat
aus Abwassern. Dabei wird in einer ersten Stufe Ammonium an Klinoptilolith-Zeolith gegen
Natrium ausgetauscht. In einer zweiten Stufe wird Phosphat mit einem stark basischen Anio-
nenaustauscher im Austausch gegen Chlorid eliminiert. Beide lonenaustauscher werden mit
NaCl-Lésung regeneriert. Durch Zugabe von MgCl, und NaOH werden die Nahrstoffe als

Magnesium-Ammonium-Phosphat (Struvit) gefallt und den Regeneratabwassern entzogen.

Lahav und Green (1998) untersuchten ein Hybridverfahren aus lonenaustausch und biologi-
scher Regeneration. Dabei dienen Klinoptilolith-Zeolithpartikel als Bewuchstrager fur Nitrifi-
kanten. Nach chemischer Regeneration wird das riickgetauschte Ammonium umgehend im
Biofilm nitrifiziert. Flr die nitratreiche Ricksplllésung schlagen Lahav und Green eine Wie-

derverwendung in der Landwirtschaft vor.

Erst mit dem Aufkommen der Forschung zur separaten Urinbehandlung verschob sich der
Fokus der Untersuchungen zum Einsatz von Zeolith vermehrt in Richtung simultaner Stick-
stoffriickgewinnung. Die Arbeiten von Lind et al. (2000), Ban und Dave (2004), Beler Baykal
et al. (2004) und Ganrot et al. (2007) befassen sich neben der Stickstoffentfernung aus Urin
mittels Zeolith vor allem mit der anschlieRenden Wiederverwendung des Nahrstoffes. Spezi-
ell fir Urin wird dafur eine Kombination aus lonenaustausch und Struvitféllung vorgeschla-
gen, da mit Struvit auch bis zu 98 % des Phosphors aus dem Urin zurlickgewonnen werden
kann (Ronteltap et al., 2007).

Die Mehrzahl der genannten Beitrdge verwendet natlrliche Klinoptilolith-Zeolithe der
Heulandit-Gruppe zur selektiven Sorption von Ammonium aus Abwassern. Bislang wird
Klinoptilolith in vielen dieser Félle als das wohl geeignetste natirliche lonenaustauschmate-
rial beschrieben. In der Literatur wird anderen Zeolithmineralen jedoch ein mindestens gleich
groRes Potenzial zur selektiven Ammoniumentfernung bescheinigt. Weatherley und Mila-
dinovic (2004) kénnen bei Gleichgewichtskonzentrationen ceq > 80 mg/l NH.-N fiir Mordenit
héhere Gleichgewichtsbeladungen feststellen als flr Klinoptilolith. Auch in Anwesenheit kon-
kurrierender Kationen machen Weatherley und Miladinovic diese Beobachtung. Fur Phillipsit-
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Zeolith ermitteln Klieve und Semmens (1980) in synthetischem Abwasser eine doppelt so
hohe Austauschkapazitdt wie fir Klinoptilolith (Phillipsit: 1,001 meqg/g; Klinoptilolith: 0,5
meg/g). Einen detaillierten Vergleich der Sorptionseigenschaften flihren Amicarelli et al.
(1988) fur Klinoptilolith, Phillipsit und Chabasit durch. Sie empfehlen Phillipsit und Chabasit
als adaquate Alternative zu Klinoptilolith bei der selektiven Sorption von Ammonium aus Ab-
wasser. Dass fir Phillipsit und Chabasit im Vergleich zu Klinoptilolith beim ionenselektiven
Austausch von Ammonium eine gleiche oder hdhere Kationenaustauschkapazitit erreicht
wird, lasst sich mit ihrem kleineren Si/Al-Verhéltnis begriinden. Diese damals neuen Er-
kenntnisse konnten durch eigene Untersuchungen mit Zeolith der Kombination Phillip-
sit/Chabasit bestatigt werden (Morck et al., 2009; Morck, 2011).

Das Gros der Veroffentlichungen befasst sich mit der Anwendung von Zeolith zur weiterge-
henden Abwasserreinung. Daflir werden Ablaufe sekundarer Abwasserreinigungsstufen (In-
an und Beler Baykal, 2005; Miladinovic und Weatherley, 2008; u.a.) und Mischwasserbeauf-
schlagungen bei Regenereignissen (Beler Baykal, 1998) betrachtet und die Verbesserung
der Gesamteliminationsleistung bezlglich Stickstoff untersucht. Wenige Arbeiten finden sich
im Bereich der Sickerwasserbehandlung und der weitergehenden Giillebehandlung (Farkas
et al., 2005; Nguyen und Tanner, 1998). Der Einsatz von natirlichen Zeolithen zur Ammoni-
umentfernung aus Prozessabwaéssern ist dagegen weitestgehend unerforscht. Die einzigen
Arbeiten auf diesem Gebiet verwenden ein chemisch modifiziertes lonenaustauschermaterial
(MesolLite) zur ionenselektiven Abtrennung von Ammonium aus Prozessabwasser der

Schlammentwésserung (MacKinnon et al., 2003; Thornton et al., 2007).
2.3  Elektrodialytische Verfahren zur lonentrennung

2.3.1 Prinzip der Elektrodialyse

Die Elektrodialyse ist ein elektrochemisches Membrantrennverfahren zur selektiven Abtren-
nung von lonen aus Lésungen. Im elektrischen Gleichspannungsfeld zwischen Kathode und
Anode befindet sich eine alternierende Anordnung von Diluat- und Konzentratkammern, wel-
che durch lonenaustauschermembranen voneinander getrennt sind. Anionen passieren auf
ihrem Weg in Richtung Anode Anionenaustauschermembranen (AAM) und Kationen auf ih-
rem Weg zur Kathode Kationenaustauschermembranen (KAM). Von Membranen mit gleich-
namig geladenen Festionen werden Anionen respektive Kationen zuriickgehalten (vgl. Abbil-
dung 2.2). An Kathode und Anode findet durch die Elektronenibertragung zwischen lonen
und Elektroden ein Ladungstragerwechsel mittels chemischer Reaktion statt. Zum Abtrans-
port der Elektrodengase Wasserstoff und Sauerstoff werden die Elektrodenkammern mit ei-
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ner gesonderten Elektrolytldsung im Kreislauf gesplilt. Hierzu bietet sich eine Na,SOs-
Losung an, da mit dieser eine unerwiinschte Chlorbildung an der Anode vermieden werden
kann (Melin und Rautenbach, 2004).

# Konzentrat
# Diluat
- Elekirodenspullosung

—O

Anode f Kathode

v

o o

Em——

l]llElAIlllllLLllll

TAAM KAM 4 AAM 4 KAM 4 AAM 4 KAM AAMI

Elektrodenspullosung
Feed
Konzentrat

Abbildung 2.2: Prinzip der Elektrodialyse

2.3.2 lonenaustauschermembranen

lonenaustauschermembranen bestehen aus einem lonenaustauscherharz in Folienform. Bei
Kationenaustauschermembranen sind am polymeren Trégergewebe negativ geladene funk-
tionelle Gruppen verankert. Anionenaustauschermembranen besitzen positive Festionen im
Gerustpolymer. Die Ladungen der Festionen werden von frei beweglichen Gegenionen mit
entgegengesetzter Ladungspolaritdt ausgeglichen. lonen mit gleicher elektrischer Ladung
wie die Festionenladung werden als Coionen bezeichnet. Genau wie im lonenaustauscher
muss auch innerhalb der lonenaustauschermembran Elektroneutralitat herrschen. In der Po-
renflissigkeit der Membrankanéle entspricht die Summe der Aquivalentkonzentrationen von
Festionen und Coionen also der Aquivalentkonzentration an Gegenionen. Aus diesem Grund
besteht in der Membran immer ,ein der Ladung der Festionen entsprechender Uberschuss

der Gegenionen Uber die Coionen* (Schmidt, 1965).
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Bei Kontakt mit einer verdiinnten Elektrolytlésung haben die beweglichen Gegenionen ent-
sprechend dem Konzentrationsgradienten das Bestreben in Losung zu gehen. Die sich hier-
bei an der Phasengrenze Losung/Austauschermembran ausbildende elektrische Potenzial-
differenz (Donnan-Potenzial) wirkt der weiteren Diffusion der lonen entgegen. Im elekiro-
chemischen Gleichgewicht kommt es zum sogenannten Donnan-Ausschluss, bei dem Coio-
nen am Eindringen in die Membran gehindert werden. Die Selektivitdt einer lonenaustau-
schermembran beruht demnach auf einem Coionenausschluss aus der Membranphase.
Steigt die Konzentration der angrenzenden Lésung, nimmt das Donnan-Potenzial und damit
auch die Selektivitat der Membran ab. In Abbildung 2.3 ist die lonenverteilung sowie der Po-
tenzialverlauf an der Phasengrenze Elektrolytldsung/Kationenaustauschermembran schema-
tisch dargestellt. Fir eine detaillierte Beschreibung des Stofftransportes in einer lonenaus-
tauschermembran und den angrenzenden Grenzschichten sei auf die Literatur verwiesen
(Kuppinger, 1997; Strathmann, 2004).

Losung Membran

Abbildung 2.3 Schematische Darstellung der lonenverteilung und des Potenzialverlaufs
zwischen einer Elektrolytldésung und einer Kationenaustauschermembran
(nach Schidgl, 1964)
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2.3.3 Grenzstromdichte

Die zum Stofftransport Uber eine Membran theoretisch bendtigte Stromstérke Iy, ergibt

sich nach dem Faradayschen Gesetz zu:

an; .
lpeor. =2 F - ot =i-A (2.1)

mit der elektrochemischen Wertigkeit z;, der Faraday-Konstanten F (96.486 As/mol), der
Stoffmenge dn; [mol], der Zeitdauer df [h oder s], der elektrischen Stromdichte / [mA/cm?

oder A/m?] und der Flache A [m? oder cm?.

Zur Maximierung der lonenabtrennung wird die Elektrodialyse daher mdglichst bei hoher
Stromdichte / betrieben. Beliebig erhohen lasst sich die Stromdichte jedoch nur bis zum

Erreichen der sogenannten Grenzstromdichte /g, . Aufgrund der relativ hohen Gegenio-

nenkonzentration in der Membran erfolgt dort der lonentransport sehr viel schneller als in der
angrenzenden laminaren Grenzschicht. Auf der Diluatseite kommt es dadurch zu einer Ab-
nahme der Konzentration in der laminaren Grenzschicht an der Membran, wéhrend konzen-
tratseitig eine Konzentrationsliberhéhung an der Membranoberflache eintritt. Abbildung 2.4
zeigt schematisch die Konzentrationsverldufe an einer Kationenaustauschermembran im

elektrischen Feld.

Dieses Phanomen der Konzentrationspolarisation wird bei der Elektrodialyse vor allem von
der Konzentration im Diluat sowie der Grenzschichtdicke 6 beeinflusst. Die Grenzstromdich-
te wird umso grofRer, je héher die Konzentration der zulaufenden Lésung und je kleiner die
Dicke der Grenzschicht ist. Um die Grenzschichtdicke mdglichst gering zu halten, ist die
Elektrodialyse mit einer ausreichenden Uberstrdmungsgeschwindigkeit zu betreiben (Rapp
2006).

Ein Uberschreiten der Grenzstromdichte wirkt sich negativ auf den Prozess der Elektrodialy-

.Ob.
luat

se aus. Sinkt die lonenkonzentration c),> an der Membranoberfldche auf nahezu null ab,

setzt bevorzugt an Anionenaustauschermembranen eine Wasserdissoziation ein. Der La-
dungstransport wird vermehrt durch H* und OH™-lonen ibernommen. Dabei kann diluatseitig
ein Absinken des pH-Wertes beobachtet werden. Im Konzentrat kommt es zu einer pH-
Werterh6hung und gegebenenfalls zu Scalingerscheinungen durch Hydroxidbelage.

Abschlussbericht DBU AZ 27151 - 21/2



Stand des Wissens 12

A
<C3 laminare Grenzschicht
o o ) N
E '
T MOb
QEJ '= CKonz ‘
H Bulk
g ". CK<>nz

Bulk : ’
CDJTN.‘-JI’ . F ]

I M.Ob.
; Coiet |

KAM

>

Weg x

Abbildung 2.4 Schematische Darstellung der Konzentrationspolarisation an der Oberflache
einer Kationenaustauschermembran bei angelegtem elektrischen Feld (nach
Rapp, 2006; verandert)

Fur den jeweiligen Anwendungsfall wird die Grenzstromdichte experimentell aus gemesse-

nen Strom-Spannungskurven ermittelt. Bei konstanten Zulaufkonzentrationen im Konzentrat
und Diluat wird die elektrische Spannung U kontinuierlich gesteigert und die resultierende

Stromstérke /| gemessen. Die Grenzstromdichte wird erreicht, wenn die Strom-Spannungs-
kurve von einem linearen in einen gekrimmten Verlauf Ubergeht (vgl. Abbildung 2.5(a)). Ist
dieser Ubergangsbereich nicht eindeutig bestimmbar, bietet sich die Methode nach Cowan

und Brown (1959) an. Hierbei wird der elektrische Widerstand R = U/l Uber der reziproken
Stromstéarke 1// aufgetragen und der Schnittpunkt der Asymptoten ermittelt (vgl. Abbildung
2.5(b)).
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Spannung U W s Reziproke Stromstérke 1/1
(a) aus einem Strom-Spannungs- (b) nach Cowan und Brown (1959)

diagramm nach Johann (1992)

Abbildung 2.5: Bestimmung der Grenzstromdichte

2.3.4 Elektrodialyseverfahren mit lonenaustauschern

Bei der Kombination von Elektrodialyse und lonenaustausch werden einzelne Kammern des
modifizierten Moduls mit lonenaustauschern bestlickt. Vorteile der beiden Trennverfahren
kdénnen dabei genutzt und Nachteile Uberwunden werden. So wird eine Selektivitat in der
elektrodialytischen Abtrennung erméglicht, eine hohe Aufkonzentrierung kann gewahrleistet
und eine abwasserfreie Regeneration erreicht werden. Hierzu werden die Austauscherkam-
mern mit der zu reinigenden Lésung durchstrdmt und der Austauscher beladen. Die Regene-
ration erfolgt periodisch oder simultan unter der treibenden Kraft eines elektrischen Feldes.

Die Regenerationsfront liegt demnach senkrecht zur Beladungsrichtung.

In den letzten zwanzig Jahren wurden verschiedene Verfahrensvarianten dieser Hybridlo-
sung entwickelt, teilweise bis zur kommerziellen Verbreitung (Minuth, 1992). Der in dieser
Arbeit gewahlte Modulaufbau entspricht der von Johann (1992) zur diskontinuierlichen elekt-
rodialytischen Regeneration von lonenaustauscherharzen eingesetzten Bauart. Von dieser
abweichend wird in der nachfolgend betrachteten Anwendung anodenseitig vor der lonen-
austauscherkammer anstelle einer Saure eine Natriumsalzlésung dosiert. Die Natriumionen
wandern im elektrischen Feld durch die lonenaustauscherschittung und ersetzen die auf
dem Austauscher befindlichen lonen. Diese werden anschliefend in die Katholytkammer
uberfuhrt und dort angereichert. Die Natriumionen dienen daher als Regenerationsionen, die
Konzentratkammer hinter der Austauscherkammer zum Auffangen und Aufkonzentrieren der

aus dem Feed entfernten Ammoniumionen (vgl. Abbildung 2.6).
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Anode Kathode

Abbildung 2.6: Schematische Darstellung des Verfahrensprinzips der elektrodialytische Re-
generation eines mit Ammoniumionen beladenen lonenaustauschers (nach
Johann, 1992; verandert)

Der Stromtransport wird dabei zum einen in Form der lonenstrdome durch die den Austau-
scher umgebende Flissigkeit, zum anderen in Form der lonenstrdme durch die Austau-
scherschiittung (ibernommen (Johann und Eigenberger, 1993). lonenaustauscher kénnen
den elektrischen Strom in Form von Gegenionen Ubertragen. Im Zeolithgerltst hangt die Be-
weglichkeit der Gegenionen vorwiegend von der KationengréfRe, der Porengrdfte und vor

allem vom Wassergehalt ab (Vuceli¢ und Jurani¢, 1976; Kjeer und Skou, 1990).
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3 Material und Methoden

3.1 Charakterisierung der Prozessabwaésser
Prozessabwasser 1 (PW1):

Das Prozessabwasser 1 féllt auf der Gemeinschaftsklaranlage (GKA) Baden-Baden/Sinz-
heim als Filtratwasser aus der Kammerfilterpresse an. Die GKA Baden-Baden/Sinzheim be-
sitzt eine AusbaugréfRe von 200.000 Einwohnerwerten bzw. einen maximalen Trockenwet-
terzufluss von 38.800 m*/d. Der maximale Mischwasserzufluss liegt bei 1.300 I/s. Das Ab-
wasser wird im konventionellen Belebungsverfahren mit vorgeschalteter Denitrifikation biolo-
gisch gereinigt. Die Schlammbehandlung besteht aus einer Voreindickung, einer anaeroben
Stabilisierung, einer Nacheindickung und einer abschlieBenden maschinellen Entwasserung
mittels Kammerfilterpresse unter Zugabe von wasserldslichen Polymeren zur chemischen
Schlammkonditionierung. Eine detaillierte Charakterisierung des Prozessabwassers 1 findet
sich in Tabelle 3.1.

Tabelle 3.1  Beschaffenheit des Prozessabwassers 1 (Kammerfilterpressen-Filtrat der
GKA Baden-Baden/Sinzheim)

Parameter Einheit Bereich Parameter Einheit Bereich
pH 6,5-7,8" Ca** mg/| 195 — 347**
LF mS/cm 9,3-11,5* Mg®* mg/l 49,5 — 275**
TS gll 0,13 -0,49* cr mg/l 2.876 — 3.502**
oTS g/l 0,06 —0,28* SO/~ mg/l 16,8 — 22,8**
CSB mg/l 345 — 452* Cu pg/l 55-13,4*
mg/| 226 — 431* Cr ug/l < 10**
NH4-N mg/l 441 — 939* Cd ug/l 0,10 - 0,20**
NOs-N mg/l 0,17 - 1,00** Pb pg/l 2,2-6,0"
PO,-P mg/l 0,37 - 0,55 Zn mg/l 0,05 -0,16**
Na* mg/l 195 — 282**
K* mg/l 87,1 — 326™*

*gemessen in der homogenisierten Probe
**gemessen in der filtrierten Probe
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Prozessabwasser 2 (PW2):

Das Prozessabwasser 2 fallt auf dem Gruppenklarwerk Rastatt des Abwasserverbandes
Murg an. Die Gruppenklaranlage Rastatt besitzt eine Ausbaugréfie von 70.000 Einwohner-
werten bzw. einen maximalen Trockenwetterzufluss von 21.530 m*/d. Der maximale Misch-
wasserzufluss liegt bei 78.000 m%d. Das Abwasser wird im konventionellen Belebungsver-
fahren mit vorgeschalteter Denitrifikation biologisch gereinigt. Die Schlammbehandlung be-
steht aus einer Voreindickung, einer Eindickzentrifuge, einer anaeroben Stabilisierung, einer
Schlammentwasserung mittels Entwasserungszentrifugen und einer abschlieffenden Trock-
nungsanlage. Die fiir die Untersuchungen verwendeten Prozessabwasserproben wurden
dem Zentratwasser der Entwasserungszentrifugen entnommen. Eine detaillierte Charakteri-

sierung des Prozessabwassers 2 findet sich in Tabelle 3.2.

Tabelle 3.2 Beschaffenheit des Prozessabwassers 2 (Zentrat der Entwésserungszentrifu-
gen der Gruppenkldranlage Rastatt)

Parameter Einheit Bereich Parameter Einheit Bereich
pH 7,.9-8,5* Ca* mg/l 16,7 — 59,6™*
LF mS/cm  22-27* - Mg** mg/| 1,6 —6,2**
TS g/l 0,16 — 0,54* Cr mg/l 224 — 338*
oTS g/l - SO~ mg/l 9,6 — 15,2**
CSB mg/l 863 — 1.647* Cu Hg/l -

mg/l 502 — 983** Cr pa/l -
NH4-N mg/l 1.384 — 1.915** Cd pg/l -
NO;-N mg/l 0,00 - 3,01** Pb pg/l -
PO,-P mg/l 40,8 — 184** Zn mg/| 0,12-0,41*
Na* mg/l 129**
K* mgl/l 176**

*gemessen in der homogenisierten Probe
**gemessen in der filtrierten Probe
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3.2 Charakterisierung des lonenaustauschers
PC-Zeolith:

Der verwendete PC-Zeolith stammt aus Osteuropa und wurde von der Firma Zeolith Umwelt-
technik GmbH bezogen. Die Hauptbestandteile von PC-Zeolith sind die Minerale Phillipsit
und Chabasit. Fir die Untersuchungen wurde PC-Zeolith mit einem Backenbrecher zerklei-
nert und in einer Achatmiihle gemahlen. Mittels Siebung durch einen aufeinander gesetzten
Siebsatz wurden die vorhandenen Korngruppen getrennt. Fir die KorngroRen 63 pm, 125
pm, 250 pm, 500 pm, 1 mm und 2 mm wurden Maschensiebe nach DIN-ISO-3310-1 ver-

wendet.

Die Geruststruktur von Phillipsit besteht aus Schichten von Vierer- und Achter-Ringen, die
uber Vierer-Ringe miteinander verknipft sind. Dabei ergeben sich Uberschneidende Kanale
der a- und b-Achse. Die Kanale besitzen zwei ausgewiesene Platze fiir austauschbare Extra-
Geriistkationen. Der erste Kationenplatz wird von K*, der zweite hauptséchlich von Ca®* und
Na* besetzt (Gualtieri et al., 2002).

Zwei vertikal miteinander verkniipfte Sechser-Ringe bilden die sekundédre Baueinheit von
Chabasit. Ihre Verkniipfung liber Ketten aus Vierer- und Achter-Ringen formt das fir Chaba-
sit typische Element der Geruststruktur, den langgestreckten Chabasit-Kéfig, bestehend aus
2 Sechser-, 6 Achter- und 12 + 6 Vierer-Ringen. Extra-Geristkationen konnen im Chabasit-
Kafig vier Kationenpldtze einnehmen. Dabei sind die dominierenden Kationenarten Ca?*, Na*
und K*. Die Kationenverteilung beziiglich der Belegungspositionen variiert stark mit der Form
des ausgetauschten Chabasits (Gottardi und Galli, 1985).

Die Achtringfenster bilden die groRten Poreneingdnge von Phillipsit und Chabasit. Beide
Zeolithstrukturen gehéren demnach zu den sogenannten Achtringzeolithen, die auch engpo-

rige Zeolithe genannt werden.
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Tabelle 3.3 enthilt eine Ubersicht Giber die entsprechenden Porendffnungsweiten der beiden
Zeolithstrukturen Phillipsit und Chabasit.
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Tabelle 3.3  Ubersicht Uiber die Geriistdichten und Porensysteme der in dieser Arbeit ein-
gesetzten Zeolithstrukturen (nach Baerlocher et al., 2007)

Zeolithstruktur Gerustdichte Anzahl der poren- Porendffnungsweite
bildenden Tetraeder

Phillipsit (PHI) 15,8 T/1000 A° 8 36x3,6A
8 3,0x4,3A
8 3.2x3,3A
Chabasit (CHA) 14,6 T/1000 A® 8 3,8x3,8A

Die potentielle Kationenaustauschkapazitidt einer PC-Zeolithprobe der Korngruppe 63-125
um liegt im Mittel bei hohen 150,1 meq/100g (Morck, 2011). Ahnliche Kationenaustauschka-
pazitdten von 131 — 157 meqg/100g erzielte Huttenloch (2002) mit ihren Zeolithen der
Heulandit-Gruppe (Klinoptilolith bzw. Na-Klinoptilolith). Eine vom Lieferanten zusammenge-
stellte Auswahl weiterer Materialkennwerte von PC-Zeolith findet sich in Tabelle 3.4. Die
durchschnittliche chemische Zusammensetzung von PC-Zeolith ist in
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Tabelle 3.5 zusammengestellt.

Tabelle 3.4 Weitere Materialkennwerte von PC-Zeolith (Daten aus technischem Daten-
blatt, Fa. Zeolith Umwelttechnik GmbH)

PC-Zeolith

Spez. Gewicht ca. 2,1 glcm®

Schiittgewicht 0,7 - 1,05 g/cm?®

Wassergehalt ca. 7%

Therm. Resistenz ca. 350 °C

Adsorptionsselektivitét K" > Ag* > Rb" > NH," > Pb* > Na*
Austauschkapazitat NH,": max. 195 meq/100g

Total: 233 meq/100g
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Tabelle 3.5 Durchschnittliche chemische Zusammensetzung von PC-Zeolith (Daten aus
technischem Datenblatt, Fa. Zeolith Umwelttechnik GmbH)

Element %

SiO, 51,80

Al,O; 18,34

Fe 03 3,40

MgO 0,96

CaO 4,73

SrO 0,35

Na,O 0,04

K20 0,60

H,O 15,14 (Ignition loss)

3.3 Durchfiihrung der Versuche zur elektrodialytischen Regeneration

3.3.1 Versuchsanlagen

Die elektrodialytische Regeneration von lonenaustauschern stellt ein Hybridverfahren aus
lonenaustausch und Elektrodialyse dar. Der lonenaustauscher wird daflr in modifizierte
Kammern eines Elektrodialysemoduls gegeben. Im elekirischen Feld wandern lonen aus den
Anolytkammern durch die lonenaustauscherschittungen und ersetzen die auf dem Austau-
scher befindlichen lonen. Diese werden anschlieend in die Katholytkammern Uberfiihrt und

dort angereichert.

Die experimentellen Untersuchungen zur elekirodialytischen Regenerierbarkeit von PC-
Zeolithen erfolgten in Elektrodialysemodulen mit einer lonenaustauscherkammer. Hierflr
wurde ein Laborprototyp und eine halbtechnische Versuchsanlage nach dem in Abbildung
3.1 dargestellten Schema konstruiert und betrieben. Der Prototyp besitzt eine effektive
Membranfliche von 72 cm? und eine Entsalzungslénge von 8,5 cm. Die halbtechnische Ver-

suchsanlage hat eine effektive Membranflache von 192 cm? und eine Entsalzungslénge von
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31 com. Weitere Parameter der beiden Versuchsanlagen finden sich in

Pumpeneinheit

Elektrodialysemodul

Steuereinheit

Stromversorgung

Abbildung 3.2:Laborprototypanlage zur elektrodialytischen Regeneration

Tabelle 3.6. Abbildung 3.2 und Abbildung 3.3 zeigen fotografische Aufnahmen der Ver-
suchsanlagen zur elektrodialytischen Regeneration. Abbildung 3.4 zeigt eine schematische
Darstellung des ED-Moduls, hier ausgefiihrt mit zwei Zeolithkammern. Abbildung 3.5 zeigt
eine 3D-Ansicht der Zeolithkammer.

Abschlussbericht DBU AZ 27151 - 21/2



Material und Methoden 23

B [ B
‘ g Ll Lt

Anolyt- Katholyt- l
kammer kammer
/ : /

—so,

O— } ; 3 3 | 0

Anode Kathode

(NH,).SO,

Feed-
| 16sung

Elektroden-
splllosung

Konzentrat

Abbildung 3.1: Schema der Versuchsanlagen zur elektrodialytischen Regeneration

Der zu regenerierende PC-Zeolith sitzt im Elektrodialysemodul in der mittleren Kammer, wel-
che durch zwei Kationenaustauschermembranen begrenzt wird. Neben der lonenaustau-
scherkammer befindet sich anodenseitig die Anolytkammer und kathodenseitig die Konzen-
tratkammer. Beide Kammern sind durch Anionenaustauschermembranen von den Elektro-
denkammern an den Enden des Moduls abgetrennt. Die Versuche wurden im diskontinuierli-
chen Batchprozess durchgefiihrt. Mittels Zirkulationspumpen werden die Losungen aus den
Vorlagebehaltern in die Zelle gefordert und im Kreislauf gefiihrt bis eine gewlinschte End-
konzentration erreicht ist. Die Anolytkammer wird mit einer Natriumsuifatidsung (co-0 = 0,1
mol/l) durchstromt. Als Elektrolyt wird im Konzentratkreis eine Ammoniumsulfatiésung (Co o
= 1,0 g/l NH,") eingesetzt. Die Elektrodenkammern sind miteinander verbunden und werden
mit einer Natriumsulfatiésung (co=0 = 0,1 mol/l) zur Elektrodenspilung aus einer gemeinsa-

men Vorlage beschickt.

Alle Kompartimente sind mit Druck- und Durchflussmessung, sowie mit Durchflussregelventil
ausgestattet. Der Elektrodialysestack des Laborprototyps ist mit lonenaustauschermembra-
nen der Firma PCA GmbH bestiickt. Der Elektrodialysestack der halbtechnischen Versuchs-
anlage ist mit lonenaustauschermembranen der Firma FUJIFILM Manufacturing Europe B.V.

bestlickt. Zu den eingesetzten Anionen- und Kationenaustauschermembranen der Firma
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PCA GmbH koénnen ndhere Angaben gemacht werden. Diese sind in Tabelle 3.7 zusam-
mengestellt. Zu den lonenaustauschermembranen der Firma FUJIFILM Manufacturing Euro-
pe B.V. liegen keine naheren Angaben vor. Als Elektroden kommen eine Titananode mit ei-
ner elektrokatalytisch aktiven Platin-Iridium-Legierung und eine V4A-Stahlkathode zum Ein-
satz. Die Stromversorgung erfolgt Uber einen steuerbaren, spannungsgeregelten Gleichrich-
ter, an dem Stromstarke und Spannung kontinuierlich erfasst werden. Weiterhin werden in
allen Kreislaufen kontinuierlich pH, Leitféhigkeit und Temperatur gemessen. Im Rahmen ei-
ner Beprobungsserie werden alle Kompartimente beprobt. Dabei werden alle wichtigen An-
ionen- und Kationenkonzentrationen bestimmt. Zur Uberpriifung der Produktqualitdt wird im
Konzentratkreis die Konzentration der Schwermetalle Blei, Kupfer, Zink und Cadmium ermit-
telt.

Pumpeneinheit

Elektrodialysemodul

Steuereinheit

Abbildung 3.2: Laborprototypaniage zur elektrodialytischen Regeneration

Tabelle 3.6  Parameter der Versuchsanlagen zur elektrodialytischen Regeneration
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Laborprototyp Halbtechnische
Versuchsanlage
Zellgeometlrie
Lange 85 mm 310 mm
Breite 85 mm 62 mm
Dicke  Elektrodenkammern 10 mm 0,5 mm
Anolytkammer 10 mm 0,5 mm
Zeolithkammer 10 mm 20 mm
Katholytkammer 10 mm 0,5 mm
Effektive Membranflache 72 cm? 192 cm?
Membranen
Anionenaustauschermembranen PC-SA (PCA) AEM (FUJIFILM)
Kationenaustauschermembranen PC-SK (PCA) CEM (FUJIFILM)
Elektroden
Anode Pt/Ir-Titan PYIr-Titan
Kathode V4A-Stahl V4A-Stahl
Stromversorgung BK P. 1788 EA-PS2316-050
0-32V/0-6A 0-32V/0-5A
Fa. BK Precision Fa. Elektro-Automatik GmbH
Pumpen Peristaltikpumpen Kreiselpumpen
PD 5201 Typ M 56 B2

Fa. Heidolph GmbH

Fa. Lederle GmbH
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Stromversorgung

Elektrodialysemodul
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Abbildung 3.3: Halbtechnische Versuchsanlage zur elektrodialytischen Regeneration
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Abbildung 3.4: Schematische Darstellung des Elektrodialysemoduls mit zwei Zeolithkam-

mern
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Abbildung 3.5: 3D-Ansicht der Zeolithkammer

Tabelle 3.7 Parameter der in der Laborprototypanlage verwendeten lonenaustauscher-
membranen (Daten aus technischem Datenblatt, Fa. PCA GmbH)

AAM KAM

PC-SA PC-SK
Membrandicke pum 90 - 130 90 - 130
Festladungsdichte meg/g 04-1.1 1,2
Temperaturbestandigkeit  max. °C 60 60
Chemische Bestandigkeit pH-Wertbereich 0-9 0-9
Druckfestigkeit Bar 4-5 4-5
Transport-Nummer Total Anion/Kation >0,93 >0,95

Zum Abschluss des halbtechnischen Versuchsprogramms wurde die Machbarkeit einer ex-

ternen Beladung des lonenaustauschers geprift. Hierfir wurde eine halbtechnische Ver-

suchsanlage nach dem in Abbildung 3.6 dargesteliten Schema konstruiert und betrieben. In

einem externen Sorptionsbehalter wird PC-Zeolith dem aufzubereitenden Prozessabwasser

im Einrlihrverfahren zugegeben. Nach der Beladung wird das Fest-Fllssig-Gemisch Uber

eine Exzenterschneckenpumpe der Zeolithkammer des nun liegenden Elektrodialysemoduls

zugeflihrt. Die lonenaustauscherkammer besitzt fir die automatisierte Befiillung und die an-
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schlieRende Entleerung drei Zu- und drei Ablaufe. Geschlossene Schlauchquetschventile an
den drei Ablaufen verhindern wahrend des Befiillvorganges ein Austreten der Zeolithpartikel.
Die Wasserphase wird Uber gesinterte Polyethylen-Filter (Feinheit: 50 pm) im seitlichen Zu-
und Ablauf der Kammer abgetrennt und durch geéffnete Magnetventile abgefuhrt. Nach er-
folgter elektrodialytischer Regeneration wird aus einem Spllbehélter eine Spullésung Uber
die Exzenterschneckenpumpe in die lonenaustauscherkammer beférdert und der regenerier-
te PC-Zeolith fir eine Wiederbeladung herausgespllt. Die entsprechenden Ventilstellungen
wahrend des Fiill- und Splilvorganges sind in Tabelle 3.8 aufgelistet. Ein zentrales Logikmo-
dul Gbernimmt hierbei die Automatisierungsfunktionen. Die Parameter der Versuchsanlage
zur externen Zeolithbeladung finden sich in Tabelle 3.9. Abbildung 3.7 zeigt fotografische
Aufnahmen der Versuchsanlage zur elektrodialytischen Regeneration mit externer Beladung.

Abbildung 3.8 zeigt das liegend installierte Elektrodialysemodul mit seinen Zu- und Ablauf-

vorrichtungen.
B, .
\4 Tabelle 3.8 Ventilstellungen
Ventilsteliungen
(\1 Ventil- Fill- Spil-
Sorptions- 51/ modifizierte Nr. vorgang  vorgang
behalter Elektrodialyseanlage
i VA1 AUF ZU
gesinterte 1
- Pc1yelhyler;-__-__* V2 ZU AUF
Filler |
L |
V2 ; V3 AUF ZU
V3 V4 V5 VB 7 V4 zZU AUF
V5 ZU AUF
AUF
Spiil- V6 zZu u
behait
arer © elkoplan staiger GmbH i AUF ZU

Abbildung 3.6: FlieRschema der Versuchsanlage zur elek-
trodialytischen Regeneration mit externem
Beladungsverfahren
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/.
il Sorptionsbehailter [§ Spiilbehalter

Elektrodialytische |
Regeneration

Externe Beladung

Abbildung 3.7: Halbtechnische Versuchsanlage zur elektrodialytischen Regeneration mit

externer Beladung

Tabelle 3.9 Parameter der Versuchsanlage zur elek-
trodialytischen Regeneration mit exter-
nem Beladungsverfahren

Halbtechnische Versuchsanlage b E'_;_'r.
VREELS
mit externer Sorbensbeladung — " ! : L ,
Ventile 2/2-Wege-Magnetventile (V2; V3; V7)
Typ 6240

Fa. Burkert GmbH & Co. KG

Schlauchquetschventile (V1; V4; V5; V6)
Takasago Electric EPK-1005-NC
Fa. BMT Fluid Control Solutions GmbH

Pumpe Exzenterschneckenpumpe (P1)
MD 012-12 / AB-A7-A7-FO-GA-X
Fa. Seepex GmbH

Steuerung Speicherprogrammierbare Steuerung

LOGO! 0BAG ——
Abbildung 3.8:Liegend installiertes
Fa. Siemens AG

Elektrodialysemodul
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3.3.2 Bestimmung der Grenzstromdichte

Die Bestimmung der Grenzstromdichte erfolgte in der prototypischen Elektrodialyseanlage.
Dafir wurden die Kreislaufe Diluat, Feed und Konzentrat mit derselben Lésung (0,03-molare
(NH,).S0.-Loésung, entspricht der niedrigsten Konzentratkonzentration in realen Versuchen)
bei definierter Uberstromungsgeschwindigkeit (vy = 0,9 cm/s, technisch hdchstmdgliche in
Prototypanlage) beschickt. Die Elektrodenkammern wurden mit einer 0,1-molaren Natri-
umsulfatidsung und gleicher Uberstrdmungsgeschwindigkeit durchstromt. Die elektrische
Spannung wurde beginnend von 0 Volt in 0,5-Voltschritten bis auf 33 Volt heraufgesetzt und
die resultierende Stromstarke notiert. Der Versuch wurde zundchst ohne lonenaustauscher-
flllung durchgefthrt und in der Folge mit PC-Zeolith beflilliter lonenaustauscherkammer
(125-250 ym; 500-1.000 pm) wiederholt. Die aufgenommenen Wertepaare von Stromstérke
und Spannung wurden in Diagrammform dargestellt und gemafn Abbildung 2.5(b) ausgewer-
tet.

3.3.3 Versuche zur elektrodialytischen Regeneration

3.3.3.1 Versuche bei interner Zeolithbeladung

Die Versuche zur Regenerierbarkeit von PC-Zeolith im elektrischen Feld erfolgten zundchst
bei interner Zeolithbeladung im diskontinuierlichen Betrieb. Die Zeolithkammer besitzt dafur
neben den Offnungen fiir Zulauf und Ablauf zusatzliche Bohrungen, um PC-Zeolith in die
zusammengebaute Elektrodialysezelle einfiillen zu kdnnen. Fir die Beflllung zur internen
Beladung wird PC-Zeolith in einer Vorlage fluidisiert und in die Kammer gespiilt. Gesinterte
Polyethylen-Filter (Feinheit: 50 pm) im Zulauf und Ablauf der Kammer verhindern ein Her-
ausspilen des lonenaustauschermaterials (vgl. Abbildung 3.9). Ein gleichmaRiges und voll-
standiges Beflillen der Kammer zur internen Beladung von PC-Zeolith konnte mit der ge-

wahlten Art des Beflllens gewahrleistet werden.

Die mit Zeolith beflilite lonenaustauscherkammer wurde anschliefend mit einer Feedldsung
(Modellabwasser (MA), Prozessabwasser (PW)) beaufschlagt und das Festbett intern in der
fonenaustauscherkammer beladen. War die Aufnahmekapazitdt von PC-Zeolith erreicht,
wurde an den Elektroden eine Gleichspannung angelegt. Unter der treibenden Kraft des
elektrischen Feldes wandern Natriumionen aus der Anolytkammer in die Zeolithkammer und
ersetzen die auf dem lonenaustauscher befindlichen Ammoniumionen. Die verdrangten Kati-
onen reichern sich anschlieBend in der Konzentratkammer an. Dabei wird im Konzentrat-

kreislauf eine Ammoniumsulfatiésung produziert. Das Prinzip der Beladung und anschlie-
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Renden elektrodialytischen Regeneration des lonenaustauschers ist in Abbildung 3.10
schematisch dargestellt. Die Richtung der Regeneration liegt senkrecht zur Beladungsrich-
tung. Die Schérfe der sich ausbildenden Regenerationsfront ist entscheidend, ob ein Durch-
bruch von Natriumionen in den Konzentratstrom verhindert und eine hohe Produktqualitat

sichergestellt werden kann.

|
/ > Ablauf
Einlass \\
Zeolith r/ -
Nl X

— \

-
- ' gesinterte
e . Polyethylen-
L i . Filter
LI

l_ -
Vorlage f. /
-.

gl ®, ,.o.,..."‘ e b

ERECRO ::i{ . —
™3 - Auslass

__—\ Zeolith

Zulauf —» [

(a) Befiillungsvorgang (b) befiilite Zeolithkammer der
halbtechnischen Versuchs-
anlage

Abbildung 3.9: Beflillung der lonenaustauscherkammer zur internen Beladung

e

Anode Kathode

KAM KAM
—_—

(a) Beladungsfront (b) Regenerationsfront

Abbildung 3.10: Frontrichtung der internen Beladung und der elektrodialytischen Regenerati-

on einer lonenaustauscherschittung (nach Johann, 1992)
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Flissigphase: Die Untersuchungen zur diskontinuierlichen elektrodialytischen Regeneration
bei interner Zeolithbeladung unterteilen sich in Versuchsreihen mit Modellabwéssern
(MA) und Versuchsreihen mit realen Prozessabwéssern (PW). Als Modelllésung wurde
eine Ammoniumacetatldsung mit einer NH, -Konzentration von etwa 1.000 mg/l ange-
setzt. Als reales Abwasser wurde filtriertes Prozessabwasser (PW1 bzw. PW2) einge-
setzt (vgl. Kapitel 3.1).

Festphase: Die lonenaustauscherkammer wurde mit PC-Zeolith der Kornfraktionen 125-250
Hm, 250-500 pm, 500-1.000 uym und 1,0-1,2 mm befullt.

Versuchsdurchfiihrung: Die Beladung des Festbetts in der lonenaustauscherkammer fand
bei einem Volumenstrom von 10 Bettvolumina pro Stunde (BV/h) statt. Wahrend der
anschlieBenden elektrodialytischen Regeneration wurde die lonenaustauscherschit-
tung mit Trinkwasser gesattigt, um elektrische Leitfahigkeit in der die Zeolithkbrner um-
gebenden Phase herzustellen. Im Folgenden wird dieser Zustand als feuchte Schit-
tung bezeichnet. Die elektrodialytische Regeneration erfolgte in einem gemaf Abbil-
dung 3.1 modifizierten Elektrodialysemodul. Dabei wurde der Einfluss der Stromdichte,
der Sorbenskorngrofte und der Prozessabwasserzusammensetzung auf den zeitlichen
Verlauf der Regeneration untersucht. Die Versuche zur diskontinuierlichen elektrodialy-
tischen Regeneration bei interner Zeolithbeladung wurden jeweils als Doppelbestim-
mung durchgefuhrt.

Versuchsauswertung: Vor der Regeneration wurde der Beladungszustand des Festbetts
bestimmt. Dabei wurde durch Integration der Durchbruchskurve die mittlere Beladung
des lonenaustauschers PC-Zeolith bestimmt. Mit dem Softwarepaket TableCurve 2D
(Version 5.01) wurden zunéchst die Verlaufe der experimentell aufgenommenen Ab-
laufkonzentrationen ¢/t funktional beschrieben und im Anschluss das folgende Inte-
gral berechnet (Sontheimer et al., 1985):

Q °

Qmittel,0 = 7FV I(Co —C,(te )ty 3.1)
PFVF g

Die Flache, die durch die Gerade ¢, =, und der Durchbruchskurve eingeschlossen

wird, entspricht der mittleren Beladung Gittel der Schittung. Gleichung 3.1 impliziert

die Annahme, dass die im Zwischenkornvolumen gespeicherte Sorptivmasse vernach-
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ldssigt werden kann. Die mittlere Beladung g1 o Steht im Gleichgewicht mit der Zu-

laufkonzentration ¢y und charakterisiert die Gesamtkapazitat der loneaustauscher-

schttung.

Fur jede Filterbetriebszeit £ wurde die zugehdrige mittlere Beladung gjye PEStimmt.

Wéhrend der elektrodialytischen Regeneration wurden in bestimmten Zeitabstanden im
Vorlagebehalter des Konzentratkreislaufs die entsprechenden Kationenkonzentratio-
nen gemessen, mit der auf den Regenerationsgrad der feuchten Schittung geschlos-

sen werden konnte.

3.3.3.2 Versuche zur verfahrenstechnischen Optimierung

Zur weiteren Effizienzsteigerung des elektrodialytischen Regenerationsverfahrens wurden
zum Abschluss der halbtechnischen Untersuchungen bei interner Zeolithbeladung verschie-
dene verfahrenstechnische Optimierungsmafinahmen erprobt. Die Versuche erfolgten im

diskontinuierlichen Betrieb gemaf Kapitel 3.3.3.1.

Flussigphase: Die Erprobung von verfahrenstechnischen MaRnahmen zur Optimierung der
elektrodialytischen Regeneration unterteilt sich in Versuchsreihen mit Modellabwéssern
(MA) und Versuchsreihen mit realen Prozessabwéssern (PW2). Als Modelllsung wur-
de eine Ammoniumacetatldsung mit einer NH,"-Konzentration von etwa 1.000 mg/l an-
gesetzt. Als reales Abwasser wurde filtriertes Prozessabwasser (PW2) eingesetzt (vgl.
Tabelle 3.2).

Festphase: Die lonenaustauscherkammer wurde mit PC-Zeolith der Kornfraktionen 125-250
Hm und 250-500 um befillit.

Versuchsdurchfiihrung: Die Beladung des Festbetts in der lonenaustauscherkammer er-
folgte wahrend den Versuchen zur verfahrenstechnischen Optimierung bei einem Vo-
lumenstrom von 10 Bettvolumina pro Stunde (BV/h). Die erste verfahrenstechnische
OptimierungsmaBnahme (VTO1) zielt auf eine Erhéhung der Natriumdberschisse in
der Flussigphase der lonenaustauscherkammer wahrend der elektrodialytischen Re-
generation ab. Daflr wurde in der Anolytkammer die Ausgangskonzentration der Natri-
umsulfatiésung auf cq-o = 0,3 mol/l erhéht und der Einfluss auf das Regenerationsver-

halten untersucht (vgl. Abbildung 3.1).
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Die zweite verfahrenstechnischen Malnahme (VTO2) konzentriert sich auf die Verrin-
gerung des Kammerwiderstandes wahrend der elektrodialytischen Regeneration, durch
Installation einer kontinuierlichen Spiilung der Zeolithschiittung. Dabei fungierte Trink-

wasser als Splillésung. Die Vorlagemenge betrug 2,0 Liter.

Daran anschliefiend wurde ein Wechsel des Regenerationsions von Natrium zu Kalium
vorgenommen (VTO3), indem wahrend der elektrodialytischen Regeneration die Ano-
lytkammer mit einer Kaliumsulfatidsung (co=o = 0,1 mol/l) durchstromt wurde (vgl. Ab-
bildung 3.1). Auch hier wurde die lonenaustauscherschittung kontinuierlich mit Trink-

wasser gespllt (Vorlagevolumen: 2,0 Liter).

Die erprobten MafRnahmen zur verfahrenstechnischen Optimierung des elektrodialyti-

schen Regenerationsverfahrens sind in Tabelle 3.10 zusammengefasst.

Tabelle 3.10  Verfahrenstechnische Optimierungsmafinahmen

Feedlésung Sorbens MafRnahme

VTO1 MA PC-Zeolith, - Erhoéhung der Ausgangskonzentration der
250 — 500 pm Anolytkammer auf Cg=oNnaps04 = 0,3 mol/l

VTO2 PW2 PC-Zeolith, - Kontinuierliche Spulung der lonenaustau-
125 - 250 ym scherkammer

VTO3 PW2 PC-Zeolith, - Kontinuierliche Spiilung der lonenaustau-
125 — 250 ym scherkammer

- Regenerationsion: K*

(Anolytkammer: o =0k,s0,= 0,1 mol/l)

Versuchsauswertung: Die Versuche zur verfahrenstechnischen Optimierung des elekt-
rodialytischen Regenerationsverfahrens wurden entsprechend der in Kapitel 3.3.3.1

beschriebenen Methode ausgewertet.

3.3.3.3 Versuche bei externer Zeolithbeladung

Mit Blick auf eine groRtechnische Umsetzung des Verfahrens wurde abschlieend die Mach-
barkeit einer externen Beladungsstufe von PC-Zeolith geprift. Erst nach der ausgelagerten
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Beladung im Einriihrverfahren gemaR Abbildung 3.6 wird der ammoniumbeladene PC-
Zeolith nun zur elektrodialytischen Regeneration der Elektrodialyseanlage zugefuhrt (vgl.
Abbildung 3.8).

Fliissigphase: Die Auslagerung der Zeolithbeladung wurde mit filtriertem Prozessabwasser
(PW1) erprobt (vgl. Tabelle 3.1). Das Probenvolumen im Sorptionsbehalter betrug 4,5
Liter filtriertes Prozessabwasser (PW1).

Festphase: In den Sorptionsbehalter wurden 350 g PC-Zeolith der Kornfraktion 63-125 um

eingeruhrt.

Versuchsdurchfiihrung: Die Beladung von PC-Zeolith erfolgte im Sorptionsbehalter bis zur
Gleichgewichtseinstellung. Die elektrodialytische Regeneration wurden entsprechend
der in Kapitel 3.3.3.1 beschriebenen Methode durchgefihrt.

Versuchsauswertung: Vor elektrodialytischer Regeneration wurde der Beladungszustand

der Festphase bestimmt. Bei Erreichen des Gleichgewichtes ist die Lésungskonzentra-

tion auf c,, abgesunken. Unter der Voraussetzung, dass die aus der Lésung entfernte

Menge der am Sorbens angereicherten Menge entspricht, lautet die Massenbilanz:
m-q0+VL-cozm-qeq+VL-ceq (3.2)

Mit einem anfénglich unbeladenen Sorbens (g = 0) ergibt sich die Gleichgewichtsbe-

ladung ¢q., zu:

14
Qeqg = ;L ) (Co a ceq) (3.3)

Gleichung 3.3 beschreibt den Endpunkt einer sogenannten Arbeitsgeraden. Diese

kennzeichnet den Verlauf der Konzentration in der Lésung und der Beladung des Sor-

V
bens wahrend des Sorptionsvorganges. Sie flhrt mit der Steigung “L vom Aus-
m

gangspunkt der Sorption (¢g; ¢g¢ =0 ) zum Gleichgewichtspunkt (Ceqs qeq) der Iso-

therme.
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Die Versuche zur elektrodialytischen Regeneration nach externer Beladung wurden

entsprechend der in Kapitel 3.3.3.1 beschriebenen Methode ausgewertet.

3.4  Analytik

Photometrie: Die Bestimmung des Kohlenstoffsummenparameters CSB erfolgte photome-
trisch mit der Schnelltestmethode der Firma HACH LANGE nach DIN-38409-41. Dabei
reagieren die oxidierbaren Stoffe mit schwefelsaurer Kaliumdichromatlosung in Ge-

genwart von Silbersulfat als Katalysator. Ausgewertet wird die Grinfarbung des cr.

Dampfdestillation: Die Bestimmung des Ammonium-Stickstoffs erfolgte nach DIN-38406-5
durch Wasserdampfdestillation. Damit kann Ammonium-Stickstoff in einer Konzentrati-
on bis 1.000 mg/l bestimmt werden. Ammonium-Stickstoff wird hierbei als Ammoniak
(NH,) abdestilliert, in einer Vorlage aus Borsaure aufgefangen und mafanalytisch be-
stimmt. Hierflr stand der Wasserdampf-Destillierapparat Behr S5 mit externem Titrati-
onsmodul Behr TB1 zur Verfligung.

Atomabsorptionsspektrometrie: Die Bestimmung der Kationen K*, Ca*, Mg® und Na'
erfolgte nach DIN-38406-13, DIN-ISO-7980 und DIN-38406-14 mit einem Flammen-
Atomabsorptionsspektrometer vom Typ Perkin Eimer 1100b. Die Messlosung wird in
die Luft-Acetylen-Flamme des Atomabsorptionsspektrometers gespriht und die Extink-

tion bei entsprechender Wellenldnge gemessen.

Die Bestimmung der Schwermetalle Kupfer, Chrom, Cadmium, Blei und Nickel erfolgte
nach DIN-38406-7, DIN-EN-1233, DIN-EN-ISO-5961, DIN-38406-6 und DIN-38406-11
mit einem Graphitrohr-Atomabsorptionsspektrometer vom Typ Perkin Elmer SIMAA
6000. Die Messlosung wird in ein elektrisch aufheizbares Graphitrohr eines im Atom-
absorptionsspektrometer eingebauten Graphitrohrofens injiziert und die Extinktion bei
entsprechender Wellenlange gemessen. Die Bestimmung von Zink erfolgte nach DIN-
38406-8 mit einem Flammen-Atomabsorptionsspektrometer vom Typ Perkin Elmer
1100b.

lonenchromatographie: Die Bestimmung von Chlorid, Nitrat, Orthophosphat und Sulfat er-
folgte nach DIN-EN-ISO-10304-2 mit einem lonenchromatographen vom Typ DIONEX
DX-120. Die flUssigkeitschromatographische Trennung der lonen wird mit Hilfe einer
Trennsaule vom Typ lonPac AS14 durchgefihrt.
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pH-Wert und elektrische Leitfdhigkeit: Die Messung des pH-Wertes erfolgte nach DIN-
38404-5 mit einer pH-Messkette vom Typ wtw SenTix 41 mit Gelelektrolyt in Verbin-
dung mit einem pH/mV-Meter vom Typ wtw 330i. Die Messung der elekirischen Leitfa-
higkeit erfolgte nach DIN-EN-27888 mit einer Standard-Leitféahigkeitsmesszelle vom
Typ witw TetraCon 325 in Verbindung mit einem Leitfahigkeitsmessgerat vom Typ wtw
LF 320.

Trockensubstanz/Organische Trockensubstanz: Die Trockensubstanz wurde nach DIN-
38414-2 bestimmt. Dabei werden aus einem abgemessenen Volumen der Probe die
ungelosten Stoffe durch Filtration abgetrennt und im Warmeschrank bei (105 = 2) °C
getrocknet. Im Anschluss wird zur Bestimmung der organischen Trockensubstanz die

getrocknete Probe im Muffelofen bei 550 °C gegliht.
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4 Ergebnisse und deren Interpretation
4.1 Elektrodialytische Regeneration bei interner Zeolithbeladung

4.1.1 Grenzstromdichte

Die Elektrodialyse wird Ublicherweise spannungskonstant betrieben indem die elektrische
Spannung U auf einem eingestellten Niveau gehalten wird. Um eine derartige Betriebswei-
se ohne Uberschreiten der Grenzstromdichte umsetzen zu kénnen, musste diese vorab ex-
perimentell bestimmt werden (vgl. Kapitel 2.3.3). Nach Erreichen der Grenzstromdichte ist
die transportierte Menge an lonen nicht mehr direkt proportional zur Stromstérke. Die Ener-
gie des elektrischen Feldes wird dann teilweise fiir die Wasserspaltung verwendet. Die Er-
mittlung der Grenzstromdichte erfolgte durch grafische Auswertung von Strom-Spannungs-
diagrammen (vgl. Abbildung 2.5(a)). Die grafische Grenzstromdichteerfassung aus gemes-
senen Strom-Spannungskurven ist in Abbildung 4.1 dargestellt. Die ermittelten Grenz-
stromdichten wurden mit der Methode nach Cowan und Brown (1959) Uberpruft (vgl. Abbil-
dung 2.5(b)). Die Erfassung der Grenzstromdichte mit der Methode nach Cowan und Brown
(1959) findet sich in Abbildung 4.2. In Tabelle 4.1 sind die mit beiden Methoden ermittelten

Grenzstromdichten einander gegeniibergestellt.
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Stromdichte i [mA/cm?]

Abbildung 4.1:
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Grafische Ermittlung der Grenzstromdichte aus gemessenen Strom-Span-
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(ED-Modul: Laborprototyp; 0,03-molare (NH4):SO.-Lésung; Uberstrémungsgeschwindigkeit: v: 0,9 cm/s; weitere Angaben: vgl.

Kapitel 3.3.2)

Elektrischer Widerstand R [V/A]

Abbildung 4.2:
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Grafische Ermittlung der Grenzstromdichte mit der Methode nach Cowan
und Brown (1959)

(ED-Modul: Laborprototyp; 0,03-molare (NH4),SO4-L6sung; Uberstrdmungsgeschwindigkeit: vy: 0,9 cm/s; weitere Angaben: vgl.

Kapitel 3.3.2)
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Tabelle 4.1  Grafisch ermittelte Grenzstromdichten aus gemessenen Strom-Spannungs-

kurven

lonenaustauscher- irenz. iGrenz

kammer aus /-U-Diagramm nach Cowan und Brown (1959)
vgl. Abb. 4.1 vgl. Abb. 4.2

PC-Zeolith 8,9 mA/cm? 8,9 mA/cm?

125 - 250 um

PC-Zeolith 9,6 mA/cm? 9,3 mA/cm?

500 — 1000 pm

ohne Zeolith 11,6 mA/cm? 11,6 mA/cm?

(ED-Modul: Laborprototyp; Volumenstrom Qr: 5,3 — 7,3 BV/h; Ausgangskonz. ¢;: 1.000 mg/l NH," ; Kornfraktion: 500—1:000 pm;
Filterbetriebszeit t- : 400 min; Temp.:~ 21 °C; pH: 7,1)

Ist die mittlere Kammer im Elektrodialysemodul nicht mit PC-Zeolith befiillt, ergibt sich aus

der gemessenen Strom-Spannungskurve eine Grenzstromdichte ig,,, von 11,6 mA/cm*

Dies entspricht einer Stromstarke von 0,84 A. Der Einsatz von PC-Zeolith in die lonenaus-
tauscherkammer flihrt zu etwas niedrigeren Grenzstromdichten in den gemessenen Strom-
Spannungskurven. Mit PC-Zeolith der Kornfraktion 500-1.000 pm als lonenaustauschermate-

rial in der mittleren Kammer des Elektrodialysemoduls ergibt sich eine Grenzstromdichte

irenz. VON 9,6 MA/cm?. Dies entspricht einer Stromstérke von 0,69 A. Bei Verwendung einer

kleineren Korngrofe von 125-250 um wird die Grenzstromdichte ig,,,, bei 8,9 mA/cm? bzw.

einer Stromstérke von 0,64 A erreicht. Mit den zwei betrachteten Methoden zur grafischen
Ermittlung der Grenzstromdichte werden annahernd gleiche Werte fir die Grenzstromdichte

erzielt.

Unter den flr die elektrodialytische Regeneration charakteristischen Bedingungen bewirkt
das Einbringen von PC-Zeolith in die mittlere Kammer des Elektrodialysemoduls eine Erho-
hung des elektrischen Widerstandes der Versuchszelle. Die lonen in der Lésung (0,03-
molare (NH,),SO4-Lésung) haben somit einen stérkeren Einfluss auf den Ladungstransport
als die mobilen Gegenionen in PC-Zeolith. Dies ist auch der Grund dafur, dass die Grenz-
stromdichte bei Befiillung mit einer kleineren Korngrofte und damit einem geringeren Hohl-
raumvolumen weiter absinkt. Die der Konzentration an (NH,).SO, zugehdrige spezifische
Leitfahigkeit betrdgt nach Haynes und Lide (2010) bei einer Temperatur von 20 °C 6,8
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mS/cm. Die im Vorratsbehalter gemessenen Leitfahigkeiten liegen zwischen 6,3 — 6,7
mS/cm. Kjeer und Skou (1990) ermittelten an getrocknetem und unbehandeltem Chabasit

deutlich niedrigere lonenleitfahigkeiten von 10%°— 10® mS/cm.

Basierend auf den Ergebnissen zur Grenzstromdichte werden die im Weiteren beschriebe-
nen Versuche mit der Laborprototypaniage bei einer Stromstéarke von 7 < 0,6 A und einer

resultieren Stromdichte von i < 8,3 mA/cm? durchgefiihrt.

4.1.2 Einfluss der Stromdichte

Im Anschluss an die Vorversuche zur Grenzstromdichte wurde mit der Laborprototypanlage
der Einfluss der Stromdichte auf den Regenerationsgrad untersucht. Hierzu wurde PC-

Zeolith der Kornfraktion 500-1.000 pm in die lonenaustauscherkammer eingesetzt. Zur Bela-

dung wurde die Kammer vorab mit einer Ammoniumacetatiosung (conn,+ = 1.000 mg/l) bis

zum Erreichen der maximalen Aufnahmekapazitat beaufschlagt. Nach der Beladung wurde
die feuchte Schuttung elektrodialytisch regeneriert. Die Versuche wurden bei mittleren
Stromdichten von 0,6 mA/cm?, 2,8 mA/cm? und 5,5 mA/cm? durchgefiihrt. Abbildung 4.3 zeigt
das Ergebnis der Untersuchungen. Aufgetragen ist der experimentell ermittelte zeitliche Ver-

lauf der Regeneration.
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(b) Regenerierte NH,"-Masse

Abbildung 4.3: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration bei un-
terschiedlicher Stromdichte

(ED-Modul: Laborprototyp; Uberstromungsgeschwindigkeit vy: 0,9 cm/s; Kornfraktion: 500-1:000 um; Mittlere Stromstérke /:
0,04 A; 0,21 A bzw. 0,40 A)
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Eine Erhdhung der Stromdichte bewirkt einen Anstieg des Wirkungsgrades der elektrodialyti-
schen Regeneration. Bei einer mittleren Stromdichte von 5,5 mA/cm? wird nach einer Dialy-
sezeit von 400 min ein Regenerationsgrad von 50 % erreicht. Dies entspricht einer transpor-
tierten Fracht an Ammonium von 496 mg NH," in den Konzentratkreislauf. Bei einer mittleren
Stromdichte von 2,8 mA/cm? betragt nach gleicher Dialysezeit der Regenerationsgrad 42%
und die regenerierte Ammoniummasse 424 mg NH,". Bei einer niedrigen Stromdichte von
0,6 mA/cm? werden lediglich 58 mg NH," in den Konzentratkreislauf transportiert und ein

Regenerationsgrad von 9% erreicht.

Der lonentransport in Richtung des elektrischen Feldes nimmt mit Erhéhung der Stromdichte
zu. Das heiltt, je groRer die aufgebrachte Stromstarke ist, desto hoher ist die Anzahl der lo-
nen, die in die lonenaustauscherkammer bzw. heraus transportiert werden kdnnen. Die Un-
tersuchungen von Morck (2011) zum Regenerationsverhalten ammoniumbeladener PC-
Zeolithe zeigen, dass fir einen ausreichenden Wirkungsgrad der Regeneration ein Uber-
schuss an Natriumionen benétigt wird. Gleiches gilt fur die elektrodialytische Regeneration
ammoniumbeladener PC-Zeolithe im modifizierten Elektrodialysemodul. Je hoher also die
Stromdichte ist, umso gréRer sind durch den erhdhten lonentransport auch die Natriumtber-
schiisse in der Flissigphase der lonenaustauscherkammer. Dies fiihrt zu der beobachteten

Erhohung der Regenerationsgrade bei ansteigender Stromdichte.

Zu Beginn der elektrodialytischen Regeneration ist der PC-Zeolith in der lonenaustauscher-
kammer nahezu vollstindig mit Ammonium beladen. Im Verlauf der Regeneration steigt die
Konzentration an Natrium im Austauscher. Die Ammoniumkationen besitzen eine etwas ho-
here lonenbeweglichkeit als die Natriumkationen (vgl. Tabelle 4.2). Die Geschwindigkeit des
Austausches wird dabei von der lonenbeweglichkeit des langsameren Na'-lons bestimmt.
Johann (1992) konnte mit zunehmender Stromdichte eine ansteigende Porenkonvektion im
Austauscher nachweisen. Der durch Reibung der wandernden lonen an der Porenflissigkeit
erzeugte Konvektionsstrom bewegt sich dabei in Richtung der Gegenionenbewegung (Kup-
pinger, 1997). Die bei hdherer Stromdichte zunehmende Porenkonvektionsgeschwindigkeit
steigert die Gesamtleitfahigkeit des Austauschers in der lonenaustauscherkammer, wodurch
vor allem die langsamere am Austausch beteiligte lonensorte begunstigt wird. Dies ist ein
weiterer Grund daflr, dass bei der elektrodialytischen Regeneration ammoniumbeladener
PC-Zeolithe mit Na'-lonen hohere Stromdichten eine schnellere Regeneration und damit

héhere Regenerationsgrade bewirken.
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Tabelle 4.2 Beweglichkeit der betrachteten lonen bei unendlicher Verdiinnung fir 25°C

lon molare lonengrenzleitfahigkeit lonenbeweglichkeit
)\()J£ Uoi

NH,* 73,5-10" S:-m?%mol 7.62:10° m%V's

Na* 50,08-10* S‘m?/mol 519-10% m%V's

K* 73,4810 S‘m?*/mol 7,62:108 m%V:s

1% S0,> 80,00:10* S‘m?mol 8,29:10% m%V's

(Zahlenwerte fiir A;* nach Haynes und Lide, 2010)

4.1.3 Einfluss der Sorbenskorngréfle

Nach den orientierenden Versuchen in Kapitel 4.1.1 und Kapitel 4.1.2 wurde im Folgenden
der Einfluss der Sorbenskorngrofe auf die elektrodialytische Regeneration in der halbtechni-
schen Versuchsanlage untersucht. Hierzu wurde die lonenaustauscherkammer mit PC-
Zeolith der Kornfraktionen 125-250 ym, 250-500 ym und 1,0-1,2 mm beflllt. Zur Beladung

wurde die Kammer zunachst vorab mit Modellabwasser (MA: Ammoniumacetatlosung; CoNH,*

= 1.000 mg/l) bzw. mit Prozessabwasser (PW1; PW2) bis zum Erreichen der maximalen
Aufnahmekapazitat beaufschlagt. Nach der Beladung wurde die feuchte Schiittung elektrodi-
alytisch regeneriert. Abbildung 4.4 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen zur elektrodialyti-
schen Regeneration von unterschiedlichen Sorbenskorngroflen von mit Modellabwasser ins
Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith. Aufgetragen ist die experimentell ermittelte Masse an

regeneriertem Ammonium in Abhangigkeit der Dialysezeit.
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Abbildung 4.4: Gemessener zeitlicher Verlauf der regenerierten Ammoniummasse bei elek-
trodialytischer Regeneration von unterschiedlichen Sorbenskorngréfien von
mit Modellabwasser ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /2 0,4 — 0,7 A;
Mittlere Stromdichte /- 2,1 — 3,6 mA/cm?)

Die in den Konzentratstrom migrierende Menge an Ammonium hangt entscheidend von der
in der lonenaustauscherkammer eingesetzten SorbenskorngrofRe von PC-Zeolith ab. Mit
kleineren Sorbenskdrnern steigt die iberfihrte Masse an Ammonium in den Konzentratkreis-
lauf. Bei einem Einsatz der Kornfraktion 125-250 uym werden in 365 min insgesamt 2,3 g
NH," in den Konzentratkreislauf tberflihrt. Bei einer Beflillung mit der Kornfraktion 250-500
um betréagt die regenerierte Ammoniummasse nach gleicher Dialysezeit etwa 1,7 g NH,". Bei
grolRen Sorbenskdrnern in der lonenaustauscherkammer (1,0-1,2 mm) werden in 365 min
noch 1,2 g NH4" in den Konzentratkreislauf transportiert. Die hierbei erreichten Regenerati-

onsgrade liegen zwischen 25 und 35% (Kornfraktion: 1,0-1,2 mm).

Die Menge an regeneriertem Ammonium ist folglich abhéngig vom Beladungszustand der
PC-Zeolithe vor elektrodialytischer Regeneration. Die im Konzentratkreislauf erreichte Auf-
konzentrierung des Ammoniums ist bei einer Anfangsbeladung von 123,7 meq/100g (125-
250 ym) um etwa 35% hoher als bei einer Anfangsbeladung von 100,3 meq/100g (250-500
um) und um Uber 90% hoher als bei einer Anfangsbeladung von 71,7 meg/100g (1,0-1,2

mm).
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Zur ndheren Betrachtung wird die sogenannte Stromausbeute 77 herangezogen. Die Strom-

ausbeute gibt das Verhéltnis der unter realen Bedingungen Uberfihrten Masse m(t) zur

theoretisch Uberfihrbaren Masse m,,,, an.

p=—) (4.1)

Mypeor.

Die theoretisch Uberfihrbare Masse m,,, ergibt sich aus dem 2. Faradayschen Gesetz

(zit. n. Mayer, 2004):

It-M;
Miheor. = —Z—Tl (4.2)

i
In Abbildung 4.5 ist der experimentell ermittelte Verlauf der Stromausbeute als Funktion des
Beladungsgrades aufgetragen. Der Beladungsgrad beschreibt das Verhéltnis aus mittlerer

Restbeladung gpitte; und mittlerer Anfangsbeladung gmjttelp - Die hohere Aufkonzentrie-

rung des Ammoniums bei kleineren Sorbenskdrnern spiegelt sich in héheren Stromausbeu-
ten wider. Die Ammoniumionen befinden sich zunéchst vollstandig auf dem Austauscher. Mit
Beginn der elektrodialytischen Regeneration findet unter anderem ein lonenaustausch von
NH," gegen Na* (iber die Fliissigphase statt. Die in Losung gehenden Ammoniumionen be-
wirken dort einen hoheren Stromtransport als vorher in der Festphase, wodurch die Strom-
ausbeute fur einen Beladungsgrad von 0,9 — 1,0 mit zunehmendem Regenerationsgrad zu-
néchst ansteigt. Mit Dauer der elektrodialytischen Regeneration steigt die Konzentration an
Natrium in der Fliissig- und Festphase der feuchten Schittung. Die Na*-lonen ibernehmen
dadurch einen zunehmenden Anteil am Gesamtstromtransport. Ab einem Beladungsgrad
von 0,9 sinkt folglich die Stromausbeute mit abnehmender Ammoniumbeladung bzw. zu-

nehmendem Regenerationsgrad.
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Abbildung 4.5: Gemessener Verlauf der Stromausbeute als Funktion des Beladungsgrades
bei unterschiedlicher Sorbenskorngrofte von mit Modellabwasser ins Gleich-
gewicht gebrachtem PC-Zeolith

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstarke /: 0,4 — 0,7 A;
Mittlere Stromdichte i: 2,1 - 3,6 mA/cm?)

Der mit kleineren Sorbenskérnern zunehmende Anteil des Ammoniums am Stromtransport
zeigt sich im Konzentratstrom nicht nur in einer hdheren Aufkonzentrierung, sondern auch in
einem deutlich geringerem Durchbruch von Natriumionen. Abbildung 4.6 zeigt die transpor-
tierte Fracht an Natrium in den Konzentratkreislauf in Abhangigkeit der Dialysezeit flr unter-
schiedliche Korngréen von PC-Zeolith. Der sehr hohe Durchbruch von Natrium mit der
Kornfraktion 1,0 — 1,2 mm kann durch eine erhéhte Kanalbildung Gber die Flissigphase der
feuchten Schittung erklart werden. Durch die Kanalbildung aus Na*-lonen sinkt die Strom-

ausbeute und der Regenerationsgrad steigt langsamer.

Die Erkenntnisse aus den Versuchsreihen zur elektrodialytischen Regeneration von vorab
mit definierten Modellldsungen ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith lassen sich somit

folgendermaflen zusammenfassen:

Bei der elektrodialytischen Regeneration ammoniumbeladener PC-Zeolithe sind mdglichst

hohe Stromausbeuten anzustreben und zu realisieren. Damit werden héhere Wirkungsgrade
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der Regeneration erzielt und eine bessere Produktqualitdt im Konzentratstrom wird gewahr-

leistet.
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Abbildung 4.6: Gemessener zeitlicher Verlauf der in den Konzentratstrom transportierten
Natriummasse bei elektrodialytischer Regeneration von mit Modellabwasser
ins Gleichgewicht gebrachten PC-Zeolithen

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstromungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,4 - 0,7 A;
Mittlere Stromdichte i: 2,1 — 3,6 mA/cm?)

Die erarbeiteten Zusammenhange zwischen Sorbenskorngrofe und Wirkungsgrad der elek-
trodialytischen Regeneration von mit Modellabwasser ins Gleichgewicht gebrachtem PC-
Zeolith bestatigen sich an PC-Zeolithen, die vorab mit filtriertem Prozessabwasser beauf-
schlagt wurden. Abbildung 4.7 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen zur elektrodialyti-
schen Regeneration von unterschiedlichen Sorbenskorngrofen von mit Prozessabwasser
(PW1; PW2) ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zealith. Aufgetragen ist auch hier die expe-

rimentell ermittelte Masse an regeneriertem Ammonium in Abhangigkeit der Dialysezeit.

Die bei der elektrodialytischen Regeneration ermittelten regenerierten Ammoniummassen
sind bei PC-Zeolithen, die vorab mit filtriertem Prozessabwasser PW2 beladen wurden, ho-
her als bei PC-Zeolithen, die im Vorfeld mit filtriertem Prozessabwasser PW1 beaufschlagt
wurden. Bei einem Einsatz der Kornfraktion 125-250 ym werden mit PW2 in 365 min insge-
samt 2,2 g NH," in den Konzentratkreislauf {iberfiihrt. Bei einer Befiillung mit der Kornfraktion
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250-500 um betragt die regenerierte Ammoniummasse nach gleicher Dialysezeit etwa 1,7 g
NH,". Mit PW1 werden in 365 min noch 1,3 g NH," (125-250um) bzw. 1,1 g NH," (250-
500um) in den Konzentratkreislauf transportiert. Die hierbei erreichten Regenerationsgrade
liegen zwischen 32 und 41%. Auch mit Prozessabwasser steigt also bei kleineren Sorbens-
kdrnern die in den Konzentratkreislauf der elektrodialytischen Regenerationsanlage tberfihr-
te Masse an Ammonium. Auf den Einfluss der Abwasserzusammensetzung wird detailliert im

nachsten Kapitel eingegangen.
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Abbildung 4.7: Gemessener zeitlicher Verlauf der regenerierten Ammoniummasse bei elek-
trodialytischer Regeneration von unterschiedlichen Sorbenskorngrofien von
mit Prozessabwasser ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,3 — 0,9 A;
Mittlere Stromdichte 7: 1,6 — 4,7 mA/em?; *mit VTO2, vgl. Kapitel 0)

4.1.4 Einfluss der Prozessabwasserzusammensetzung

Um den Einfluss der Prozessabwasserzusammensetzung auf die elektrodialytische Regene-
ration beschreiben zu kénnen, wurden detaillierte Versuchsreihen mit PC-Zeolithen durchge-
fuhrt, die im Vorfeld mit filtriertem Prozessabwasser (PW1; PW2) beaufschlagt wurdeh. Hier-
zu wurde die lonenaustauscherkammer mit PC-Zeolith der Kornfraktion 125-250 pym bzw.
250-500 um befillt. Vor der Beaufschlagung mit Prozessabwasser wurde der Austauscher
mit einer 1-molaren NaCl-Lésung vorbehandelt. Somit ist zu Beginn der Beaufschlagung der
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PC-Zeolith nahezu vollstandig mit Natrium beladen. Dies ermdglicht eine einfache Bestim-
mung der Anfangsbeladungen vor der elektrodialytischen Regeneration. Nach der Beladung
mit Prozessabwasser wurde die feuchte Schittung elektrodialytisch regeneriert, wobei in
bestimmten Zeitabstanden im Vorlagebehalter des Konzentratkreislaufs neben den Kationen
Ammonium, Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium die Schwermetalle Blei, Kupfer, Zink
und Cadmium gemessen wurden. So konnte der Regenerationsgrad der feuchten Schittung

charakterisiert und die Produktqualitat im Konzentratstrom Uberprift werden.

Abbildung 4.8, Abbildung 4.9 und Abbildung 4.10 zeigen die Ergebnisse der Untersuchungen
zum Einfluss der Prozessabwasserbeschaffenheit auf die elektrodialytische Regeneration.
Aufgetragen sind die regenerierten Mengen fir Ammonium, Kalium, Natrium, Calcium und

Magnesium in meq/100g in Abhéngigkeit der Dialysezeit.

Wird der PC-Zeolith in der lonenaustauscherkammer vor der elektrodialytischen Regenerati-
on mit filtriertem Prozessabwasser (PW1; PW2) ins Gleichgewicht gebracht, werden neben

Ammonium weitere Kationen in das System eingebracht. Im Vergleich zum Einzelstoffsystem
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Abbildung 4.8: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration von mit
Prozessabwasser PW1 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Korn-
fraktion 125-250 pm

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstromungsgeschwindigkeit vi: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,7 - 0,9 A;
Mittlere Stromdichte i: 3,6 — 4,7 mA/cm?)
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,Modellabwasser vermindert sich im Mehrstoffsystem ,Prozessabwasser* vor der elektrodia-
lytischen Regeneration entsprechend der Beladungsanteil von Ammonium im Festbett der

lonenaustauscherkammer.

Die bei der elektrodialytischen Regeneration von-vorab mit filtriertem Prozessabwasser bela-
denem PC-Zeolith ermittelte regenerierte Gesamtmenge in meq/100g schlie3t die regene-
rierten Mengen der Kationen Ammonium, Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium ein. Die
summierten mittleren Regenerationen erreichen mit Prozessabwasser (PW1, PW2) die
regenerierten Mengen fiir Ammonium bei elektrodialytischer Regeneration von mit Modell-
abwasser (MA) ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith (vgl. Abbildung 4.8; Abbildung 4.9;
Abbildung 4.10). Da im Mehrstoffsystem Prozessabwasser neben Ammonium nun weitere
Kationen elektrodialytisch ausgetauscht werden, sinkt entsprechend die Gberfuhrte Masse an

Ammonium in den Konzentratstrom.

MA: Regeneration NH," PC-Zeolith
PW1: Regeneration NH," 250 - 500 pm
PW1: Regeneration K’
PWH1: Regeneration Na*
PW1: Regeneration Ca**

PW1: Regeneration Mg**
—&— PW1: Regeneration Gesamt
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Abbildung 4.9: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration von mit
Prozessabwasser PW1 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Korn-
fraktion 250-500 pm

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,3 — 0,4 A;
Mittlere Stromdichte 7 1,6 — 2,1 mA/icm?)

Abschlussbericht DBU AZ 27151 -21/2



Ergebnisse und deren Interpretation 52

Nach einer Dialysezeit von 365 min werden beziiglich Ammonium mittlere Regenerations-
werte von 22,3 meqg/100g (PW1; 125-250 ym), 17,9 meq/100g (PW1; 250-500 pym) und 23,4
meq/100g (PW2; 250-500 um) erreicht. Die hierbei erreichten Regenerationsgrade beziglich
Ammonium liegen zwischen 32 und 41%. Im Einzelstoffsystem Modellabwasser betragt die
mittlere Regeneration fir Ammonium nach gleicher Dialysezeit 33,4 meq/100g (MA; 125-250
um) bzw. 24,8 meq/100g (MA; 250-500 um) (vgl. Abbildung 4.8, Abbildung 4.9; Abbildung
4.10).

Bei der elektrodialytischen Regeneration von mit Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht
gebrachtem PC-Zeolith wird somit bezliglich Ammonium eine héhere mittlere Regeneration
beobachtet. Anndhernd werden hier die Regenerationswerte des Einzelstoffsystems Modell-
abwasser erreicht. Die mit PW2 héhere Regenerierwirkung bezliglich Ammonium beruht auf
den hoheren Konzentrationen an Ammoniumstickstoff im Rohprozessabwasser. Im Prozess-
abwasser PW2 liegen die gemessenen NH,-N-Konzentrationen deutlich Gber 1,0 g/l, teilwei-

se sogar bei anndhernd 2,0 g/l. Im Prozessabwasser PW1 werden Ammoniumwerte von

PC-Zeolith
250 - 500 pm
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Abbildung 4.10: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration von mit
Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Korn-
fraktion 250-500 pm

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrdmungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,4 — 0,5 A;
Mittlere Stromdichte i: 2,1 - 2,6 mA/cm?)
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<1,0 g/l gemessen (vgl. Tabelle 3.1; Tabelle 3.2). Der im Prozessabwasser PW2 resultieren-
de hdhere, dquivalente Uberschuss von Ammonium gegeniiber seinen Konkurrenzkationen
fihrt zu hdheren Ammoniumbeladungen von PC-Zeolith. Eine hohere Anfangsbeladung be-
ziiglich Ammonium vor der elektrodialytischen Regeneration hat die beobachtete hohere
mittlere Regeneration von mit Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-

Zeolith zur Folge.

Die regenerierten Mengen der Kationen Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium liegen
deutlich unter der regenerierten Menge fiir Ammonium. Nach 365 min werden fir die vier
Kationen mittlere Regenerationswerte von jeweils 1,0 — 8,1 meg/100g (PW1; 125-250 um),
0,5 — 3,3 meqg/100g (PW1; 250-500 um) und 0,1 — 1,9 meq/100g (PW2; 125-250 pm) ermit-
telt. Die Natriumionen im Konzentrat stammen jedoch nur zu einem Teil von mit Natrium be-
legten Kationenpléatzen des PC-Zeoliths. Der andere Teil der in den Konzentratstrom trans-
portierten Natriummasse gelangt tiber einen Durchbruch durch die lonenaustauscherkammer
aus dem Diluatstrom auf die Konzentratseite. Den mittleren Regenerationswerten bezlglich
Natrium in Abbildung 4.8, Abbildung 4.9, Abbildung 4.10 liegt der von Morck (2011) abge-

schétzte Mehreintrag an Natrium durch Prozessabwasser von etwa 1,0 meq/100g zugrunde.

Im Vergleich zur von Morck (2011) beobachteten Regeneration im Filterbetrieb zeigt die
elekirodialytische Regeneration ammoniumbeladener PC-Zeolithe grundsétzlich eine deut-
lich verénderte Kinetik. Im Filterbetrieb (PC-Zeolith; 125-250 um; PW1) stellt sich bei der
Regeneration mit NaCl (1 mol/l) nach einer Laufzeit von 165 min (Qr = 3 BV/h) ein Gleich-
gewicht im Filter ein. Die mittlere Regeneration beziiglich Ammonium betragt dabei 39,1
meq/100g (Morck, 2011). Bei der elektrodialytischen Regeneration ist auch nach einer Dialy-
sezeit von 365 min keine Gleichgewichtseinstellung zu beobachten. Dementsprechend wird
fir Ammonium mit 22,3 meq/100g (PW1; 125-250 um) ein niedriger Regenerationswert er-
reicht.

Bei der Regeneration im Filterbetrieb gelangen die Regenerationsionen mit dem Flussig-
keitsstrom in das Festbettsystem. Bei der elektrodialytischen Regeneration hingegen wan-
dern die Regenerationsionen unter der treibenden Kraft des elektrischen Feldes aus der
Anolytkammer in die lonenaustauscherkammer. Die transportierte Menge an lonen korreliert
dabei direkt mit der Stromdichte. Auf der Basis der Ergebnisse zur elektrodialytischen Rege-
neration der feuchten PC-Zeolith-Schiittung ist anzunehmen, dass die Stromdichte im Elek-
trodialysemodul im Vergleich zur Regeneration mit NaCl (1 mol/l) im Filterbetrieb einen klei-

neren Natriumiiberschuss in der Flissigphase der lonenaustauscherkammer bewirkt. Dies
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wurde den niedrigeren Wirkungsgrad der elektrodialytischen Regeneration begrinden. Zur
weiteren Effizienzsteigerung des Hybridverfahrens aus lonenaustausch und Elektrodialyse
wird daher ein hoherer Uberschuss an Natriumionen in der Fliissigphase der lonenaustau-
scherkammer und folglich eine hohere Stromdichte benétigt. Die spater aufgefuhrten verfah-
renstechnischen Optimierungsverfahren knlipfen an diesem Punkt an und haben einen ge-

ringeren Spannungsabfall Gber die lonenaustauscherkammer zum Ziel.

4.1.5 Wiederbeladung elektrodialytisch regenerierter Austauscher

Um die Sorption von Ammonium an PC-Zeolith im periodischen Wechsel von Beladung und
elektrodialytischer Regeneration zu untersuchen, wurde der mit Modellabwasser beladene
PC-Zeolith in der lonenaustauscherkammer elektrodialytisch regeneriert und im Anschluss
wieder mit einer definierten Modelllésung beladen. Insgesamt wurde die feuchte Schittung

dreimal beladen und zweimal elektrodialytisch regeneriert.
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Abbildung 4.11: Mittlere Beladungswerte von Ammonium an PC-Zeolith in der lonenaustau-
scherkammer der halbtechnischen Versuchsanlage als Funktion der Bela-

dungsnummer

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Volumenstrom Qg 9,4 — 11,9 BV/h; Ausgangskonz. ¢p: 1.000 mg/l NH,"; Filterbe-
triebszeit t=: 280 min; Temp.: ~ 21 °C; pH: 7,1)
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Bis zur zweiten Beladung ist flir die Kornfraktionen 125-250 ym, 250-500 ym und 1,0-1,2 mm
eine signifikante Abnahme der Beladungswerte zu verzeichnen (vgl. Abbildung 4.11). Dies ist
auf die nicht vollstdndige Regeneration im modifizierten Elektrodialysemodul zurtckzufihren.
Ab der zweiten Beladung ist bis zur dritten Beladung keine weitere Abnahme des Sorptions-
vermdgens von PC-Zeolith in der lonenaustauscherkammer mehr festzustellen, da sich ein
Gleichgewichtszustand eingestellt hat. Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass
der Austauscher im periodischen Wechsel mit einer elektrodialytischen Regeneration einge-

setzt werden kann.

4.2 Verfahrenstechnische Optimierung

Bei den Untersuchungen zur Regenerierbarkeit von PC-Zeolithen im elektrischen Feld wird
der lonenaustauscher innerhalb des modifizierten Elektrodialysemoduls als feuchte Schiit-
tung elektrodialytisch regeneriert. Dafir wird die lonenaustauscherschittung vorab mit
Trinkwasser geséttigt, womit eine elektrische Leitfahigkeit im Hohlraumvolumen der lonen-
austauscherkammer hergestellt ist. Die hierbei erreichten Regenerationsgrade liegen zwi-
schen 25 und 41%. Als limitierender Faktor des elektrodialytischen Regenerationserfolges
kann die Stromdichte identifiziert werden. Je héher die Stromdichte ist, desto gréf3er sind die
Natriumtiberschisse in der Flissigphase der lonenaustauscherkammer und desto grofer ist

der Wirkungsgrad der Regeneration.

Zur weiteren Effizienzsteigerung des untersuchten Kombinationsverfahrens aus lonenaus-
tausch und Elektrodialyse stehen daher MaRnahmen im Vordergrund, die bei Erfolg einen
geringeren Spannungsabfall Uber die lonenaustauscherkammer bzw. hdhere Natriumiber-

schusse in der lonenaustauscherkammer bewirken (vgl. Kapitel 3.3.3.2).

Abbildung 4.12 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen bei erhdhter Natriumkonzentration in
der Anolytkammer (VTO1). Uber die Dialysezeit sind der Beladungsgrad von PC-Zeolith und
die in den Konzentratkreislauf transportierte Fracht an Natrium aufgetragen. Als Vergleichs-

versuch ist das Regenerationsverhalten ohne VTO1 dargestelit.

Eine héhere Konzentration an Regenerationsionen (Na*) in der Anolytkammer bewirkt keinen

merklichen Beitrag zum Anstieg des Wirkungsgrades der elektrodialytischen Regeneration.

Der Beladungsgrad, das Verhaltnis aus mittlerer Restbeladung gmitte|; und mittlerer An-

fangsbeladung gmittelg - betragt nach einer Dialysezeit von 365 min mit VTO1 0,74. Im Refe-

renzversuch wird nach gleicher Dialysezeit ein Beladungsgrad von 0,75 erreicht. Der Durch-
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bruch von Natriumionen in den Konzentratkreislauf fallt dagegen mit VTO1 (176 mg Na*
nach 365 min) etwas niedriger als im Vergleichsversuch (214 mg Na* nach 365 min) aus.

Der Zellwiderstand des modifizierten Elektrodialysemoduls wird demnach durch den Wider-
stand der lonenaustauscherkammer bestimmt. Eine Erhdhung der Natriumkonzentration in
der Anolytkammer (VTO1) sorgt somit nicht flir eine Verringerung des Zellwiderstandes und
infolgedessen auch nicht fiir héhere Natriumiiberschisse in der Flissigphase der lonenaus-

tauscherkammer bzw. nicht fiir hdhere Wirkungsgrade der elektrodialytischen Regeneration.
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Abbildung 4.12: Gemessener zeitlicher Verlauf des Beladungsgrades und der in den Kon-
zentratstrom transportierten Natriummasse bei elektrodialytischer Regenera-
tion von mit Modellabwasser ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der
Kornfraktion 250-500 um; mit bzw. ohne VTO1 (vgl. Kapitel 3.3.3.2)

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstromungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /: 0,3 — 0,6 A;
Mittiere Stromdichte i: 1,6 — 3,1 mA/ecm?)

Die zweite verfahrenstechnische Optimierungsmafnahme (VTO2) zielt auf eine ErhShung
der elektrischen Leitfahigkeit der die Zeolithkdrner umgebenden Fliissigphase ab. Gepriift
wurde, ob mittels kontinuierlicher Trinkwasserspiilung der Zeolithschittung wahrend der
elektrodialytischen Regeneration der Kammerwiderstand verringert und ein besserer Wir-
kungsgrad erzielt werden kann (vgl. Kapitel 3.3.3.2). Das Ergebnis der Untersuchungen bei

kontinuierlich gespuiltem, von mit Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht gebrachtem, PC-
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Zeolith ist in Abbildung 4.13 dargestelit. Aufgetragen sind die regenerierten Mengen fur Am-
monium, Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium in meq/100g in Abh&ngigkeit der Dialy-
sezeit. Die dargestellte Gesamtregenerationsmenge in meq/100g umfasst die regenerierten

Mengen dieser finf Kationen.

Wird PC-Zeolith der Kornfraktion 125-250 um wéahrend der elektrodialytischen Regeneration
kontinuierlich in der lonenaustauscherkammer mit Trinkwasser gespiilt, steigen die summier-
ten Regenerationen nach einer Dialysezeit von 365 min auf einen Gesamtwert von 50
meq/100g an. Die dabei nach 365 min im Mehrstoffsystem PW2 erzielten Regenerationswer-
te beziiglich Ammonium liegen mit 37,1 meq/100g sogar etwas Ulber denen im Einzel-
stoffsystem MA (33,4 meq/100g nach 365 min). Der im dargesteliten Beispiel mit VTO2 er-
reichte Regenerationsgrad liegt beziiglich Ammonium bei 77% und damit deutlich Gber de-

nen ohne Spilung (vgl. Kapitel 4.1.4).
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Abbildung 4.13: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration von mit
Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Korn-
fraktion 125-250 pm; mit VTO2 (vgl. Kapitel 3.3.3.2)

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /. 0,6 — 0,8 A;
Mittlere Stromdichte J: 3,1 — 4,2 mA/cm?) y

Folglich ist mit einer kontinuierlichen Trinkwasserspilung der Zeolithschittung eine deutliche
Effizienzsteigerung des elektrodialytischen Regenerationsverfahrens zu beobachten. Dies
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lasst auf einen wesentlich niedrigeren Spannungsabfall Gber die lonenaustauscherkammer
und einen deutlich verringerten Kammerwiderstand schlieen. In weiteren Versuchen sollte
gepriift werden, ob die Verwendung einer schwachen verdinnten Saure als Spillésung eine

weitere Steigerung der Effizienz moglich macht.

Im Vielstoffsystem Prozessabwasser/PC-Zeolith ist bezliglich der Sorption das Ammonium-
ion die von PC-Zeolith bevorzugte Komponente. Ammonium erfahrt dabei durch Kalium eine
starkere Konkurrenz als durch Natrium, Calcium und Magnesium (Morck, 2011). Abbildung
4.14 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen nach Wechsel des Regenerationsions von Nat-
rium zur starker sorbierbaren Komponente Kalium (VTO3). Im Teil (a) der Abbildung 4.14
sind Uber die Dialysezeit die regenerierten Mengen flir Ammonium, Kalium, Natrium, Calcium
und Magnesium aufgetragen. Als Vergleichsversuch ist das Regenerationsverhalten mit
VTO2 aus Abbildung 4.13 dargestellt. Im Teil (b) der Abbildung 4.14 sind die Differenzen aus
den mittleren Regenerationswerten mit VTO3 und mit VTO2 in Abhangigkeit der Dialysezeit
dargestellt.

Der Gesamtregenerationswert der elektrodialytischen Regeneration von kontinuierlich ge-
splltem PC-Zeolith der Kornfraktion 125-250 pm steigt mit Kalium als Regenerationsion in
365 min auf 53 meq/100g an. Natrium erreicht nach gleicher Dialysezeit einen Gesamtwert
von 50 meqg/100g (mit VTOZ2; vgl. Abbildung 4.14(a)). Abbildung 4.14(b) verdeutlicht, dass in
der lonenaustauscherkammer das Regenerationsion Kalium zu einem deutlich verdnderten
Desorptionsverhalten von PC-Zeolith fiihrt. Wahrend der ersten elektrodialytischen Regene-
ration wird mit VTO3 viel mehr Natrium (+8,7 meqg/100g nach 365 min) und viel weniger Cal-
cium (-5,6 meg/100g nach 365 min) regeneriert als mit VTO2. Die Regenerationswerte flr
Magnesium (-0,5 meq/100g nach 365 min) und Ammonium (+0,5 meq/100g nach 365 min)
hingegen bleiben annédhernd gleich. Die mit Kalium als Regenerationsion angestrebte Effi-
zienzsteigerung des elektrodialytischen Regenerationsverfahrens bleibt bezlglich Ammoni-
um demnach zundchst aus. Nach mehreren Zyklen dirfte die Regeneration von Natriumio-

nen jedoch vernachlassigbar werden.

Die Beobachtung, dass die elektrodialytische Regeneration von PC-Zeolith mit Natrium als
Regenerationsion in 365 min keine volistédndige Desorption der sorbierten Ammoniumionen
erreicht, ist folglich nicht auf ein Selektivitdtsproblem zuriickzufiihren. Mit Kalium, dem wohl
groften Konkurrenten fiir Ammonium bei der Sorption an PC-Zeolith, als Regenerationsion
werden beziiglich Ammonium gleich grofe Regenerationswerte erzielt wie bei der Regenera-
tion mit Natrium. Aufgrund ihrer Dlingewirkung geht ein Durchbruch von Kaliumionen in den

Konzentratstrom hingegen nicht mit Qualitdtseinbufien einher.
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Abbildung 4.14: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration von mit

Prozessabwasser PW2 ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Korn-
fraktion 125-250 ym; mit VTO3 (vgl. Kapitel 3.3.3.2)

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Uberstrémungsgeschwindigkeit vy: 6 — 7 cm/s; Mittlere Stromstérke /. 0,8 — 1,3 A;
Mittlere Stromdichte i: 4,2 — 6,8 mA/cm?)
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Die Untersuchung von verfahrenstechnischen OptimierungsmafRnahmen zusammenfassend
sei festgehalten, dass eine kontinuierliche Sptilung der lonenaustauscherkammer eine deut-
liche Effizienzsteigerung des elektrodialytischen Regenerationsverfahrens bewirkt. Eine er-
hehte Natriumkonzentration in der Anolytkammer sowie ein Wechsel des Regenerationsions

von Natrium zu Kalium resultiert nicht in spirbaren Wirkungsgradvorteilen.

4.3 Elektrodialytische Regeneration bei externer Zeolithbeladung

Die interne Beladung von PC-Zeolith erfolgt im Festbettverfahren (vgl. Abbildung 3.10). Da-
bei ist zu beachten, dass mit abnehmender Sorbenskorngrofie der tber die Schiittung auftre-
tende Druckverlust zunimmt und unterhalb einer kritischen KorngréfRe einen rentablen Be-
trieb unmaglich macht. Diese Beschrénkung gilt indes nicht fiir die externe Beladung im Ein-
riihrverfahren. Folglich kann die externe Beladung mit kleinerer Sorbenskorngrofie betrieben
werden. Eine schnellere Sorptionskinetik aufgrund kiirzerer Diffusionswege, eine hohere
Beladung aufgrund gréRerer duRerer Oberfidche und eine bei mehrstufiger Anwendung gute
Ausnutzung der Sorptionskapazitat sind die wesentlichen Vorteile gegenuber der Anwen-
dung im Festbettsorber (Zwickenpflug et al., 2010). Dariber hinaus kann bei externer Bela-
dung die Zeolithdosiermenge je nach Bedarf variabel gestaltet werden und die mit interner

Beladung anfallende Stillstandszeit der Elektrodialyseanlage vermieden werden.

Abbildung 4.15(a) verdeutlicht den schnellen Verlauf der Sorption von Ammonium aus Pro-
zessabwasser PW1 an PC-Zeolith. Schon nach 30 min sind tber 80 % der Sorptionskapazi-
tat erreicht. Nach etwa einer Stunde wird die Einstellung des Sorptionsgleichgewichtes er-
kennbar (Geqeomin = 45,3 meq/100g). Nach einer Kontaktzeit von 1.300 min wird eine maxima-
le Beladung von geq.1.300mn= 51,1 meq/100g erreicht.
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Abbildung 4.15: Gemessener zeitlicher Verlauf des externen Beladungsverhaltens im Ein-
rihrverfahren von Ammonium an PC-Zeolith der Kornfraktion 63-125 ym in
Prozessabwasser PW1

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage mit externer Beladung; V.: 4,5 I; Kornfraktion: 63-125 um; Ausgangskonz. co: 1.100
mg/l NH,"; Kontaktzeit: 1.300 min; Temp.: ~21 °C)

Nach der erfolgreichen Beladung von Ammonium an PC-Zeolith der Kornfraktion 63-125 ym
in Prozessabwasser PW1 per Suspensionsverfahren wird das Fest-Flissig-Gemisch Uber
eine Exzenterschneckenpumpe (P1) der lonenaustauscherkammer zugefiihrt (vgl. Abbildung
3.7). Die Ventile (V1-V7) werden entsprechend dem Fiillvorgang geschaltet (vgl. Tabelle
3.8). Die Stofftrennung erfolgt innerhalb der Zeolithkammer des Elektrodialysemoduls durch

Filtration Uber PE-Filtereinsatze mit einer Feinheit von 50 pm.

Nach Start des Fiillvorgangs ist ein schnell anwachsender Filterwiderstand zu beobachten,
infolgedessen die Elektrodialyseanlage wéhrend der Beschickung einer hohen Druckbean-
spruchung ausgesetzt ist. Die zum Teil unzuldssig hohen Druckbeanspruchungen fihren zu
partiellen Feststoffdurchbriichen an den Filtereinsétzen (vgl. Abbildung 4.16(b)). Die Verhin-
derung weiterer Schadigungen von Elektrodialysemodul und Schlauchquetschventilen (vgl.
Abbildung 4.16(c)) durch fortgesetzte Druckbelastung, macht einen vorzeitigen Abbruch des
Fiillvorgangs erforderlich. Dadurch lassen sich nur unbefriedigende Flillgrade (vgl. Abbildung
4.16(a)) realisieren, die eine elektrodialytische Regeneration des extern beladenen PC-

Zeoliths fragwiirdig machen.

Zusammenfassend muss festgehalten werden, dass mit dem gewahlten FlieBschema aus
Abbildung 3.6 keine funktionierende elektrodialytische Regeneration mit externem Bela-

dungsverfahren erreicht wird. Die wéahrend der Befiillung auftretende hohe Druckbelastung
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innerhalb der Zeolithkammer bewirkt eine Schadigung des Moduls. In weiterflihrenden For-
schungsarbeiten sollte daher geprift werden, ob mit einer Anordnung von Druckentlastungs-
einrichtungen eine vollstédndige Beflillung der Kammer mdglich wird oder ob vor der Befll-
lung grundsatzlich eine Stofftrennung von beladenem PC-Zeolith und aufbereitetem Pro-
zessabwasser vorzunehmen ist, um eine elektrodialytische Regeneration von extern belade-

nen PC-Zeolithen zu erméglichen.

Abbildung 4.16:(a) Unvollstandig beflilite Zeolithkammer, (b) Verformter PE-Filtereinsatz,
(c) Aufgeblahte Silikonschlduche der Schlauchquetschventile V4 und V5;
wahrend und nach Beendigung des Flillvorgangs mit beladenem PC-Zeolith
der Kornfraktion 63-125 ym
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5 Diskussion

Bei dem zur Ausnutzung des Riickgewinnungspotenzials von Stickstoff aus Prozessabwas-
sern erprobten neuartigen Verfahrenskonzept aus lonenaustausch und Elektrodialyse erfolgt
die Regeneration ammoniumbeladener PC-Zeolithe durch lonenaustausch im elektrischen
Feld. Die Untersuchungen an einem modifizierten Elektrodialysemodul zeigen, dass bessere
Regenerationsgrade bei hdheren Stromdichten erzielt werden. Kleinere Sorbenskdrner in der
lonenaustauscherkammer bewirken einen Anstieg der Masse des regenerierten Ammoni-
ums. Zuséatzlich steigt die Stromausbeute infolge des zunehmenden Stromtransports durch
Ammoniumionen. Héhere Ammoniumkonzentrationen im Rohprozessabwasser resultieren in
héheren Anfangsbeladungen von Ammonium an PC-Zeolith zu Beginn der elektrodialyti-
schen Regeneration. Mit der Anfangsbeladung steigt die elektrodialytische Regenerierwir-
kung beziiglich Ammonium. Eine deutliche Effizienzsteigerung des elektrodialytischen Rege-
nerationsverfahrens wird mit einer kontinuierlichen Spilung der lonenaustauscherkammer

mit Trinkwasser erreicht.

5.1  Spezifischer Energiebedarfswert

Tabelle 5.1 bilanziert fiir die Kornfraktionen 125-250 pym, 250-500 ym und 1,0-1,2 mm die
mittleren eliminierten und ins Konzentrat Gberfiihrten Frachten an Ammonium. Die aufgeliste-
ten mittleren NH,*-Frachten, die in den Konzentratstrom Uberfiihrt werden, entsprechen den
in Kapitel 4 ermittelten Werten. Anhand einer Bilanzierung kénnen orientierende spezifische
Energiebedarfswerte der elektrodialytischen Regeneration berechnet werden. Der spezifi-
sche Bedarf an elektrischer Energie bezieht sich dabei auf die Masse des regenerierten
Ammoniums. Die zur Umwaélzung der Anlage bendtigte Pumpenenergie wird hier nicht be-

trachtet.

Durch den mit kleineren Sorbenskdrnern zunehmenden Anteil des Ammoniums am Strom-
transport steigt die Stromausbeute (vgl. Abbildung 4.5). Der daran gekoppelte Riickgang des
spezifischen Energiebedarfs zeigt sich in Tabelle 5.1. Bei der elektrodialytischen Regenera-
tion von mit Modellabwasser ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith der Kornfraktion 125-
250 pm liegt der spezifische Energiebedarfswert bei 4,4 kWh/kg NH4 uper. bzw. 283 J/meq.
Mit Sorbenskdrnern der Fraktion 1,0-1,2 mm wird bei der elektrodialytischen Regeneration

ein entsprechend hoherer Energiebedarf von 9,9 kWh/kg NHy"iperr. bzw. 644 J/meq bendtigt.

Abschlussbericht DBU AZ 27151 - 21/2



Diskussion 64

Tabelle 5.1  Spezifische Energiebedarfswerte der elektrodialytischen Regeneration ammo-
niumbeladener PC-Zeolithe verschiedener Korngrofien
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£ 5 2 NZ 8 5% 59
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S £ 2 X c o @ 0 o 0
e o 2 0 3 = =S ) = o
B =2 B S G > N © B o
O o i} s 8 0} 8_ c 8_ c
o w L £is 1 o w o W
um g % kWh/kg NHj ibert Jimeq

125 - 250 MA 2,30 27,0 4,4 283
PW1 1,29 31,7 13,2 853
PW2 mirvro2 2,21 77,2 7,3 475
PW2 it vros 2,51 78,1 8,2 529
250 - 500 MA 1,66 24,7 5,0 326
PW1 1,08 35,0 8,1 523
Pw2 1,67 40,5 6,5 422
1.000-1.200 MA 1,24 28,4 9,9 644

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Dialysezeit fro: 365 min; weitere Angaben: vgl. Abbildung 4.4, Abbildung 4.8,
Abbildung 4.9, Abbildung 4.10, Abbildung 4.13 und Abbildung 4.14)

Im Vergleich zum Einzelstoffsystem (MA) erhéhen sich im Mehrstoffsystem (PW1, PW2) die
spezifischen Energiebedarfswerte der elektrodialytischen Regeneration von PC-Zeolith. Uber
das Prozessabwasser werden neben Ammonium weitere Kationen in das System einge-
bracht, wodurch die Stromausbeute und damit der Energiebedarf bezogen auf die Uberflhrte

Fracht an Ammonium sinken.

Die elektrodialytische Regeneration von mit PW2 beladenem PC-Zeolith besitzt einen niedri-
geren spezifischen Energiebedarf als die Regeneration des mit PW1 ins Gleichgewicht ge-
brachten PC-Zeoliths. Aufgrund der héheren Ammoniumkonzentration im Rohprozessab-
wasser PW2 wird vor elektrodialytischer Regeneration ein hdherer Beladungszustand bezo-

gen auf Ammonium erzielt, was sich in hdheren Stromausbeuten widerspiegelt.
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Mit den verfahrenstechnischen Optimierungsmafnahmen (VTO2; VTO3) wird die elektrodia-
lytische Regeneration bei deutlich niedrigerem Kammerwiderstand betrieben. Die resultie-
rende Erhdhung der erzielbaren Stromdichten bewirkt eine Zunahme der Aufkonzentrierung
von Ammonium im Konzentratstrom. Die spezifischen Energiebedarfswerte liegen jedoch

weiterhin Uber denen des Einzelstoffsystems Modellabwasser.

Da vergleichbare Untersuchungen an ammoniumbeladenen Zeolithen in der Literatur nicht
vorliegen, ist eine gemeinhin bewertende Einordnung der ermittelten Energiebedarfswerte
schwierig. Xing et al. (2007) untersuchen die elektrodialytische Regeneration eines schwach
basischen lonenaustauschers zur Riickgewinnung von Chrom-VI aus Abwassern. Sie ermit-
teln dabei einen spezifischen Energiebedarf von 5,33 kWh/mol, was etwa 100 kWh/kg Cr(V1)
bzw. 3,2 kJ/meq bedeutet. Bei der elektrodialytischen Regeneration kupferbeladener lonen-
austauscherharze berechnet Johann (1992) bei einer Stromdichte von i = 10 mA/cm? einen
spezifischen Energiebedarf von 8 kWh/kg Cu. Dies entspricht einem Bedarfswert von 915
J/meq.

Im Falle einer stofflichen Verwertung der Konzentratlésung kann der elektrodialytischen Re-
generation auf Grund der substituierten Stickstoffproduktion eine Energie-Gutschrift ange-
rechnet werden. Fir die Produktion von Ammoniak werden aktuell im Mittel etwa 37 GJ/t NH;
= 10,3 kWh/kg NH; bendtigt (IFA, 2009). Weiterhin wiirde bei einer Prozessabwasserbe-
handlung im Hauptstrom einer Kldranlage ein Energiemehrbedarf von etwa 4 — 6 kWh/kg Ng;.
anfallen (Haberkern et al., 2008). Bei einer groRtechnischen Umsetzung mit mehr als einem
Zelltriple aus Diluat, lonenaustauscherkammer und Konzentrat pro Elektrodialysemodul ist
dariiber hinaus mit einem weiteren Rickgang des spezifischen Energiebedarfs der elektrodi-

alytischen Regeneration zu rechnen.

5.2  Produktqualitdt der Konzentratlosung

Bei der nachfolgenden Uberpriifung der Produktqualitdt im Konzentratstrom werden neben
den Kationen Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium gemaR der Prozessabwasserbe-
schaffenheit aus Tabelle 3.1 und Tabelle 3.2 zur weitergehenden Identifizierung méglicher
Problemstoffe auch die Schwermetalle Blei, Kupfer, Zink und Cadmium betrachtet.

Der Sorptionsmechanismus dieser zweiwertigen Schwermetalikationen an PC-Zeolith beruht
ebenfalls auf einem lonenaustausch. Wird fiir die Praferenz der Aufnahme ein ausgepragter

Hydratationseffekt angenommen, sprich nimmt mit steigendem Durchmesser der hydratisier-
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ten Kationen die Selektivitdt von PC-Zeolith ab, ergibt sich flir die vier Schwermetallkationen
folgende Selektivitatsreine Pb?" > Cu®* > Cd** > Zn** (vgl. Tabelle 5.2).

Tabelle 5.2  Storstofffrachten und -konzentrationen in der Konzentratlosung aus der elek-
trodialytischen Regeneration von vorab mit filtrierten Prozessabwéssern
(PW1/PW2) beladenen PC-Zeolithen

()]
c
2 83 L& & & & & &
[l . [@)) o
5 a « 2 8 = & &8 8 §
lonenradius A 1,38 1,02 1,00 0,72 1,19 0,77 0,95 0,74
im Kristall®
lonenradius A 3,31 3,58 4,12 4,28 4,01 4,19 4,26 4,30
hydratisiert
in das Konzentrat mg E PW1 285 1003 520 41 0,04 0,54 0,001 4,2
Uberfuhrte Fracht Q
mg o PW2 186 1.118 640 29 0,002 0,70 610* 2,5
&l mitvTo2
mg PW2 1534 831 298 9,5 0,003 0,50 610 2,6
mit VTO3
mg g_ PW1 221 242 221 21 0,03 0,09 510" 0,99
3
mg L‘OP PW2 291 676 101 7,2 0,07 1,1 910* 4,2
&
Mittlere Regeneration ~ mea/100g £ PW1 23 1,0 81 1,1 1.40% 0,005 6-10° 0,04
o
[T'e]
meq/100g N PW2 1,4 1,0 9,6 0,70 7-10° 0,007 3-10° 0,02
N mit VTO2
meq/100g PW2 1,4 97 4,0 0,20 810° 0,004 3-10° 0,02
mit VTO3
meq/100g £ PW1 1,7 10 33 050 910° 810* 3-10° 9-10°
o
(o]
meg/100g 2 PW2 1,9 1,0 1,3 02 210° 0,008 4-10° 0,03
[Te)
N
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o
C
2 33 & & & & & &
+ o Y
i 3L « 2 8 2 &8 6 38 &
Konzentration im mg/| g_ PW1 143 502 260 21 0,02 0,27 510* 2,1
Konzentrat 9
mg/l Y PW2 93 559 320 15 0,001 0,35 310" 1,3
g mit VTO2
mg/I PW2 767 416 149 4.8 0,002 0,25 310" 1,3
mit VTO3
mg/l g_ PW1 111 121 111 11 0,02 0,05 3-10* 0,50
o
o
mg/l “OP PW2 146 338 51 3,6 0,04 0,60 510" 2,1
&
Kennzeichnung ab ... 0,62% 0,2% 5,7% 0,18% 100mg/ 0,05% 1,0mg/ 0,1%
nach DUMV (2008) ™ T™ TM TM keTM TM kgT™M TM
Kennzeichnungsschwelle mg/I 520 170 4790 150 8,0 40 0,08 85

nach DUMV (2008)

(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Dialysezeit fen: 365 min; Konzentratvolumen Vion-: 2,0 Liter; weitere Angaben: vgl.
Abbildung 4.8, Abbildung 4.9, Abbildung 4.10, Abbildung 4.13 und Abbildung 4.14)

% nach Haynes und Lide (2010); fir lonen mit einer Koordinationszahl von 6.
: nach Nightingale (1959); bei 25 °C.
© berechnet anhand eines Trockenriickstandes von 8% und einer Dichte der Lésung von 1,05 kg/l.

Tabelle 5.2 bilanziert fiir die genannten Stérkationen die mittleren ins Konzentrat Uberfihrten
Frachten. Der zugehdrige Regenerationsgrad ergibt sich mit der in die lonenaustauscher-

kammer eingefillten Sorbensmenge m. Das Fliissigkeitsvolumen des Konzentrats betrug

2,0 Liter.

Es zeigt sich, dass aus den Prozessabwassern (PW1; PW2) in den Konzentratkreislauf der
modifizierten Elektrodialyseanlage nur geringe Frachten an Schwermetallen eingetragen
werden. Vor allem das in den Prozessabwassern im aquivalenten Uberschuss vorliegende
Ammonium und das daraus resultierende Selektivitdtsverhalten von PC-Zeolith sorgen dem-
nach flr einen weitestgehenden Ausschluss von Schwermetailen aus der Produktidsung.
Nach der novellierten Dingemittelverordnung (DiMV, 2008) besteht somit fiir kein Schwer-

metall der im Konzentratkreislauf produzierten Ammoniumsulfatidsung eine Deklarations-

Abschlussbericht DBU AZ 27151 - 21/2



Diskussion 68

pflicht, da die in mg/l umgerechneten Kennzeichnungsschwellen deutlich unterschritten wer-

den.

Kommt es zu einem hohen Durchbruch von Regenerationsionen in den Konzentratstrom,
wird die Kennzeichnungsschwelle fir Natrium bzw. die Kennzeichnungsschwelle fir Kalium
teilweise (berschritten. Bei geringem Durchbruch (PW1; 250-500 um) fallt auch hier keine

Deklarationspflicht an.

Gemal den erreichten Eintragsfrachten an Ammonium (vgl. Tabelle 5.1) kann die produzier-
te Ammoniumsulfatidsung als Bodenhilfsstoff deklariert werden (Bodenhilfsstoff: < 1,5 % N
nach DUMV, 2008). Eine Einordnung als Dingemittel bedarf einer weiteren Aufkonzentrie-
rung (Mindesgehalt: 5 % N nach DiMV, 2008). Im periodischen Wechsel von Beladung und
elektrodialytischer Regeneration bietet sich somit ein Verbleib der Konzentratlésung im
Kreislauf Uber mehrere Zyklen an. Bei Erreichen eines zu definierenden Stickstoffgehaltes ist

die Einhaltung der Grenzwerte fiir Nebenbestandteile zu gewahrleisten.

Eine stoffliche Verwertung der Ammoniumsulfatiésung ist weiterhin in Anwendungsbereichen
der chemischen Industrie (Herstellung von Feuerldschpulver), der Lederindustrie (Herstel-
lung von Beizen) und der Papierindustrie (Herstellung schwer entflammbarer Papiere) vor-

stellbar.

5.3 Abgrenzung zum Stand der Technik

Nahezu alle der bereits grofmafstablich umgesetzten Konzepte zur Stickstoffrickgewin-
nung aus Prozessabwéssern basieren auf dem pH-Wert- und temperaturabhéngigen Gleich-
gewicht zwischen Ammonium (NH,") und Ammoniak (NH;) in wéssriger Losung. Bei einem
Anstieg des pH-Wertes verschiebt sich dieses Gleichgewicht in Richtung Ammoniak. Bei
einer Temperatur von 20 °C betrdgt das Verhaltnis NH,;'/NH; beispielsweise bei pH 7,0 99/1.
Mit einer Erhdhung auf pH 10 verschiebt sich das Verhéltnis bei gleicher Temperatur zu
20/80. Dieses in Wasser geldéste Ammoniak wird bei erhdhter Temperatur vollstdndig in die
Gasphase uberfuhrt und durch anschliefende saure Wasche mit Schwefelsdure in einer
Ammoniumsulfatldsung aufkonzentriert. Energie- (Wérme/Strom) und Betriebsmittelbedarf
(NaOH/H,S0,) dieser Stickstoffriickgewinnungsmethode stellen einen nicht zu vernachléssi-

genden Kostenfaktor dar (vgl. Tabelle 2.1).

Als Referenzanlagen wurde die Luftstrippanlage der Kléranlage Straubing (Buchmeier, 2011)

betrachtet.
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Kldaranlage Straubing (Buchmeier, 2011):

Umfangreiche Messungen auf der Kldranlage Straubing beziglich der Stickstoffmengen
ergaben eine durch Prozesswasser verursachte Stickstoffrlickbelastung der Belebung von
25% der Gesamtstickstofffracht im Klaranlagenzulauf. Zur Verbesserung der Klaranlagenab-
laufwerte wurde eine separate Prozesswasserbehandlung aus Luftstrippung mit anschlie-
Render saurer Wésche gebaut. Die anfallenden Betriebskosten setzen sich aus Energiekos-
ten zum Erreichen der Prozesstemperatur von 60 °C und aus Betriebsmittelkosten der pH-
Wertanhebung und der sauren Wéasche zusammen. Der durchschnittliche spezifische Ener-
gieverbrauch liegt bei < 2,0 kWh/kg Ng;. Nach Abzug der Einnahmen aus dem Verkauf von
Ammoniumsulfat liegen die Gesamtbetriebskosten bei < 1,50 €/kg N;. Besonders vorteilhaft
ist fur die Kldranlage Straubing, dass die Temperaturerhéhung auf 60 °C durch Warmerlck-
gewinnung und durch Nutzung von Abwarme ohne Warmezufuhr auskommt. Zu der bendtig-
ten Laugenmenge (NaOH) fir die pH-Wertanhebung macht Buchmeier (2011) keine Anga-
ben. Haberkern et al. (2008) nennen einen Bedarf an 50%-iger Natronlauge von 3,5 — 4,5
kg/kg Ngi.. Der kontinuierliche Hilfsstoffbedarf der sauren Wasche liegt mit 3,7 — 3,9 kg/kg
Nei. in der GroRenordnung des stéchiometrischen Bedarfs flr die chemische Reaktion von
Ammoniak und Schwefelsdure zu Ammoniumsulfat (Haberkern et al., 2008; Buchmeier,
2011).

Durch die Annahme von verschiedenen fetthaltigen Co-Substraten und einen folglichen An-
stieg der Ammoniumkonzentration im Prozesswasser wird in ndchster Zukunft eine Erweite-
rung der separaten Prozesswasserbehandlung notwendig. Die Klaranlage Straubing hat sich
hierfir gegen den Ausbau der Strippanlage und fir die Errichtung und den Betrieb einer De-

ammonifikationsanlage entschieden (Buchmeier, 2011).

Tabelle 5.3 zeigt einen Vergleich der Verfahrensparameter der Luftstrippung am Standort
Straubing mit den experimentell ermittelten Daten zur elektrodialytischen Regeneration. Es
zeigt sich, dass die Energiebedarfswerte der halbtechnischen Versuchsanlage um den Fak-
tor 3 bis 4 Uiber dem Bedarfswert der groftechnischen Umsetzung der Luftstrippung auf der
KA Straubing liegen. Bei einer grof3technischen Umsetzung der elektrodialytischen Regene-
ration ist jedoch ein niedrigerer Strombedarf pro kg Ne;. zu erwarten (vgl. Kapitel 5.1). Fest-
zuhalten ist, dass die Stickstoffriickgewinnungsmethode der elektrodialytischen Regenerati-
on im Vergleich zur Luftstrippung mit anschlieffender saurer Wasche mit einem deutlich nied-

rigeren Betriebsmittelbedarf auskommt (vgl. Tabelle 5.3).
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Tabelle 5.3  Verfahrensparameter der Luftstrippanlage der KA Straubing und der elektrodi-
alytischen Regeneration

Anlage Strombedarf Warmebedarf Betriebsmittelbedarf
KA Straubing 2,0 kWh/kg Ngji. 8,4 - 10,5 kWh/kg Ngi?  NaOH (50%)
(Luftstrippung / saure (abgedeckt durch Warmeriick- 3,5-45 kg/kg Neii. g
Wasche) gewinnung und Abwarme)

H.SO4 (78%)

3,7 - 3,9 kg/kg Neji.
Elektrodialytische 6,5 - 8,2 kWh/kg Nei. 0,0 kWh/kg Neji. NaOH (50%)
Regeneration 0,0 kg/kg Ngji.
(ammoniumbeladener 5
PC-Zeolithe) H2S0,4 (78%)

010 kg/kg Neli.

Na,SO, (1,4%)
2,7 - 12,2 kg/kg Ne;i. °

@ hach Haberkern et al., 2008.
Experimentell iber Abnahme der Na,SO,-Konzentration in Katholytkammer bestimmt.
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6 Fazit

Im Rahmen des Forschungsvorhabens ,Riickgewinnung von Stickstoff aus Prozessabwas-
sern‘ (AZ 27151 — 21/2) wurde ein neuartiges Verfahren zur Entfernung und Riickgewinnung
von Ammoniumstickstoff aus Prozessabwassern erprobt. Die Verfahrenstechnik bestand aus
einer Hybridldsung aus lonenaustausch und Elektrodialyse. In einem ersten Schritt wurden
die Ammoniumionen zundchst von einem natlrlichen Zeolith der Kombination Phillipsit/
Chabasit (PC-Zeolith) sorbiert. Nach Erreichen der Aufnahmekapazitdt wurde der Austau-
scher im elektrischen Feld elektrodialytisch regeneriert. Die rlickgetauschten Ammoniumio-

nen wurden als Ammoniumsulfat in einer Konzentratiésung angereichert.

Hinsichtlich des Regenerationserfolges der elektrodialytischen Regeneration konnten ver-
schiedene Einflussfaktoren ausgemacht werden: (1) Eine héhere Stromdichte flihrt zu hohe-
ren Natriumuberschissen in der Fliissigphase der lonenaustauscherkammer. Damit steigt
der Regenerationsgrad. (II) Befinden sich kleinere Sorbenskdrner in der lonenaustauscher-
kammer, steigt die Anfangsbeladung zu Beginn der elekirodialytischen Regeneration. Mit der
Anfangsbeladung steigt die lberfiihrte Masse an Ammonium in den Konzentratkreislauf; zu-
satzlich sinkt der spezifische Energiebedarf. (Ill) Uber die Prozessabwisser werden neben
Ammonium weitere Kationen in das System eingebracht. Dadurch steigt der Regenerations-
grad etwas langsamer und die erzielten Stromausbeuten sind etwas geringer. (IV) Mit einer
kontinuierlichen Spulung der Zeolithschiittung ist ein wesentlich niedriger Spannungsabfall
uber die lonenaustauscherkammer und damit eine deutliche Effizienzsteigerung des elek-

trodialytischen Regenerationsverfahrens zu beobachten.

Die im halbtechnischen Versuch produzierte Ammoniumsulfatidsung kdnnte einer stofflichen
Verwertung zugefuhrt werden. Nach den Vorgaben der Dingemittelverordnung wiirde die
Produktlésung eine Deklaration als Bodenhilfsstoff erhalten. Fallt der Durchbruch an Rege-
nerationsionen in den Konzentratstrom klein aus, liegt fir keinen Nebenbestandteil eine
Kennzeichnungspflicht vor. In diesem Fall wurde im Rahmen der erzielten Verfahrensper-
formance eine abwasserfreie Regenerationstechnik realisiert, die im Vergleich zur Luftstrip-
pung mit einem deutlich geringeren Bedarf an Betriebsmitteln auskommt (bei etwas héherem
Strombedarf).

Eine funktionierende elektrodialytische Regeneration mit externem Beladungsverfahren

konnte mit der gewahlten Verfahrensvariante, einer Fest-Flissig-Trennung innerhalb der
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lonenaustauscherkammer (ber gesinterte Polyethylen-Filtereinsétze, nicht realisiert werden.
Hierzu konnten verschiedene Ansatzpunkte flir weiterfihrende Forschungs- und Optimie-
rungsarbeiten aus den gewonnenen Erkenntnissen abgeleitet werden.
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