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Zusammenfassung

Beim Einsatz von Hochdruckmembranprozessen (RO, NF) zur Aufbereitung brackiger Wis-
ser und behandelter kommunaler Abwisser entstehen Konzentrate, die hohe Salz- und Phos-
phatkonzentrationen aufweisen. Die Entsorgung dieser Konzentrate erfolgt im Inland meist
durch Einleitung in Oberflichengewdsser. Die eutrophierende Wirkung des Phosphates und
die hohen Salzkonzentrationen bewirken jedoch eine Beeintrichtigung der Gewissertkologie
wenn keine ausreichende Verdiinnung der Konzentrate durch das Gewésser gegeben ist. Daher
verbieten sich Konzentrateinleitungen in kleine bis mittlere Wasserkdrper. Alternativ kénnen
zur Konzentratentsorgung Zero Liquid Discharge (ZLD)-Verfahren genutzt werden, die Kon-
zentratstrome durch Verdunstung einengen bis die geldsten Salze als Feststoffe vorliegen und
eine Finleitung entfillt. Um ZLD-Verfahren wirtschaftlich einsetzen zu konnen, miissen die
Konzentratstrome minimiert werden, da die Wasserverdunstung ein energieintensiver Prozess
ist. Dies erfordert die Steigerung der Ausbeute von Mebranprozessen, der jedoch durch das
Auftreten von Membranscaling enge Grenzen gesetzt sind.

Mit der vorliegenden Untersuchung wurden zwei Ziele verfolgt: Erstens wurde eine Ver-
besserung der Konzentratqualitdt durch die Entfernung von Phosphat angestrebt, um eine
Einleitung in Gewdisser zu ermdglichen. Zweitens sollte eine Steigerung der Ausbeute bei der
Membranfiltration erreicht werden, um das Volumen der Konzentratstréme zu minimieren.
Beide Ziele sollten durch Fallung von Hydroxylapatit zur Phosphatentfernung und Calcium-
carbonat zur Verminderung des Scaling-Potenzials erreicht werden.

Zur Herstellung eines NF-Konzentrates wurde gefilterter Klarlauf des Kliarwerkes Berlin-
Ruhleben mit einer NF-Anlage im Versuchsmafistab bei einer Ausbeute von 80 % aufkon-
zentriert. Eine Konzentratprobe einer RO-Filtration von gefiltertem Klarlauf wurde aus dem
Klarwerk Wulpen (Belgien) bezogen. Die Konzentrate wiesen Phosphatkonzentrationen von
1,3mgP /L auf und waren aufgrund hoher Calciumkonzentrationen (350 mg/L) hinsichtlich
Calciumcarbonat und Hydroxylapatit iiberséttigt. Aufgrund kinetischer Hemmung traten je-
doch keine Ausfillungen aus den Konzentraten auf.

Durch Zugabe von Calcit-Kristallisationskeimen zu den Konzentraten wurde die Mog-
lichkeit untersucht, das Ausfallen von Calciumcarbonat zu katalysieren. Eine Verringerung
der Calcium- und Phosphatkonzentrationen konnte beobachtet werden, jedoch erfolgte die
Kristallisation von Calciumcarbonat an den Kristallisationskeimen sehr langsam. Vermutlich
wurde die Kristallisation durch die hohen DOC- und Phosphatkonzentrationen der Konzen-
trate gestort.

Die chemische Féllung der Konzentrate mit NaOH und Ca(OH)s bewirkte eine sehr gute
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Phosphatentfernung sowie eine schnelle und weitgehende Enthéartung. Bei der Zugabe unter-
schiedlicher Mengen an NaOH konnten 92-96 % der Calciumionen, 49-67 % des anorganischen
Kohlenstoffes (TIC) und 91-99 % des Phosphates entfernt werden. Die Zugabe von Ca(OH)s
bewirkte die Entfernung von 67-84 % der Calciumionen, 73-97 % des TIC und 99-100 % des
Phosphates. Phosphatrestkonzentrationen von unter 25 ug P /L konnten in den Konzentraten
durch die chemische Fillung erreicht werden.

Die Enthirtung verringerte das Scaling-Potenzial der Konzentrate und ermdoglichte so
ein weiteres Einengen der Konzentrate. Durch Modellieren eines sekundéren Membranpro-
zesses wurde berechnet, welche Ausheutesteigerung ohne das Auftreten von Membranscaling
erreichbar wére. Es ergaben sich Gesamtausbeuten von bis zu 98,6 %.



Abstract

The application of high pressure membrane filtration processes (NF, RO) for the treatment of
brackish water and tertiary efluent generates concentrates with high salinity and high phos-
phate concentrations. Discharging concentrate streams into surface water bodies is a disposal
method frequently practiced for inland desalination processes. However, the eutrophication
potential of phosphate and the high salinity cause a degradation of receiving surface water
bodies if a sufficient dilution of the concentrates is not achieved. Therefore, the discharge of
concentrate streams into small to medium-sized water bodies is not a viable disposal option.
An alternative is the employment of zero liquid discharge (ZLD)-processes as a diposal con-
cept. ZLD-techniques narrow concentrate streams by evaporating water until a solid waste
is produced and liquid discharges are avoided. Since the evaporation of water is a highly
energy consuming process, concentrate streams have to be minimized in order to apply ZLD-
processes economically. This requires an increase in the water conversion factor (WCF) of
the membrane process which, however, is limited due to the formation of membrane scaling.

In this study two objectives were pursued: First, an improvement of the concentrate
quality through the removal of phosphate was seeked to allow for discharging concentrates into
water bodies. Second, an increase in the WCF of the membrane filtration should be realized
to reduce the volume of concentrate streams. Both objectives were tackled by inducing the
precipitation of hydroxyapatite and calcium carbonate to remove phosphate and reduce the
scaling potential, respectively.

For the production of NF concentrate, tertiary effluent from a wastewater treatment plant
(Berlin-Ruhleben) was filtered by a NF pilot plant using a WCF of 0.8. A concentrate sample
of a RO filtration process of tertiary effluent was obtained from the wastewater treatment
plant Wulpen (Belgium). The concentrates showed phosphate concentrations of 1.3mgP /L
and were supersaturated with respect to hydroxyapatite and calcium carbonate due to high
calcium concentrations (350 mg/L). However, no precipitation occurred due to kinetic inhi-
bition.

By adding calcit seeding crystals to the concentrates the removal potential of induced
precipitation of calcium carbonate was investigated. A decrease in the concentrations of cal-
cium and phosphate was observed. The crystallization of calcium carbonate onto the seeding
crystals, however, occurred very slowly. Presumably the high DOC- and phosphate concen-
trations in the concentrates interfered with the crystallisation reaction.

Treating the concentrates with precipitants (NaOH, Ca(OH)s) resulted in excellent phos-
phate removal as well as extensive softening. Adding NaOH resulted in a decrease in the
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calcium-, TIC- and phosphate concentrations of 92-96 %, 49-67 % and 91-99 %, respectively.
Using Ca(OH)y caused a decrease in the calcium-, TIC- and phosphate concentrations of
67-84 %, 73-97 % and 99-100 %, respectively. Residual phosphate concentrations of less than

25 pg P /L were reached in the concentrates after softening.
Due to softening the scaling potential of the concentrates was reduced, facilitating a

further recovery increase. By modeling a secondary membrane filtration process, the possible
recovery increase without the occurence of scaling was calculated. Total WCFs of up to 98,6 %

were projected.
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Kapitel 1

Einleitung

1.1 Hintergrund und Problemstellung

Bevdlkerungswachstum, wachsender Pro-Kopf-Wasserverbrauch und die Verschmutzung von
Wasserressourcen verursachen insbesondere in ariden Regionen einen Mangel an zur Trink-
wasserbereitstellung geeigneten Rohwiéssern [Hamdy u.a., 2003; Hanak, 2007]. Als Folge
dessen werden in diesen Regionen zunehmend brackige Wésser zur Trinkwasseraufberei-
tung genutzt. Auch die Wiederverwendung kommunaler Abwésser kommt als Mafknahme
zur Uberwindung von Wasserknappheit in Frage und wird vielerorts gezielt zur Grundwas-
seranreicherung eingesetzt. Sowohl bei der Entsalzung von Brackwissern als auch bei der
Abwasserwiederverwendung kommen Hochdruckmembranprozesse zum Einsatz [Van Houtte
und Verbauwhede, 2008; Mills und Watson, 1994; Redondo, 2001]. Diese erzeugen neben ei-
nem gereinigten Produktwasserstrom immer auch einen Konzentratstrom, der die aus dem
Rohwasser abgetrennten Stoffe enthélt. Bei der Brackwasserentsalzung und der Abwasserbe-
handlung entstehen Konzentrate mit hohen Salz- und Phosphatkonzentrationen. Die Entsor-
gung dieser Konzentrate erfolgt im Inland meist durch Einleitung in Oberflichengewésser und
Klaranlagen oder durch Tiefenverpressung in den Untergrund. Beim Einleiten der Konzen-
trate in Gewésser, die keine ausreichende Verdiinnung der Konzentrate bewirken, kommt es
aufgrund hoher Phosphat- und Salzkonzentrationen zur Gewéssereutrophierung bzw. zu einer
generellen Beeintriachtigung der Gewdésserdkologie. Sind geeignete Gewésser oder geologische
Formationen nicht vorhanden bzw. ist deren Nutzung zur Konzentratentsorgung aufgrund
gesetzlicher Bestimmungen eingeschrinkt oder untersagt, kann ein Membranprozess nicht
realisiert werden [Nederlof und Hoogendoorn, 2005; Pontius u. a., 1996].

Alternativen zu den erwdhnten Entsorgungsméglichkeiten sind Entsorgungsverfahren, die
durch Verdunsten des Konzentrates einen Feststoff erzeugen, wodurch das Einleiten von Kon-
zentratabwéssern in die Umwelt entfiillt. Diese Verfahren werden unter der Bezeichnung Zero
Liquid Discharge (ZLD) zusammengefasst. Aufgrund ihres meist hohen Energieeinsatzes zur
Wasserverdunstung sind sie jedoch kaum wirtschaftlich einsetzbar.
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1.2 Zielsetzung

In dieser Arbeit sollen durch die Behandlung von Membrankonzentraten zwei Ziele erreicht
werden: Erstens soll zur Verbesserung der Einleitequalitdt der Konzentrate eine moglichst
weitgehende Entfernung des geldsten Phosphates erfolgen. Die Steigerung der Ausbeute von
Membranprozessen ist das zweite Ziel. Durch die damit verbundene Verkleinerung des Kon-
zentratstromes konnen kostengiinstigere ZLD-Verfahren realisiert werden, da weniger Ener-
gie zur Wasserverdunstung aufzuwenden ist. Beide Ziele sollen durch Féllung, chemisch oder
durch Kristallisationskeime induziert, erreicht werden.

verbesserte Einleitequalitat

>
Erhéhung der Ausbeute
—
P - Fallung

Brackwasser/ Eall

i allungs-
gereinigtes Abwasser Hochdruck- produkte

membran Konzentrat
Trinkwasser/
Wiederverwendung

Abbildung 1.1: Schematische Darstellung der Ziele bei der Féllung von Membrankonzen-
traten



Kapitel 2

Theoretische Grundlagen

2.1 Umkehrosmose (RO) und Nanofiltration (INF)

2.1.1 Bedeutung und Verwendung

Membranverfahren lassen sich zur Trennung von fluiden Stoffgemischen verwenden. Im Be-
reich der Wasseraufbereitung werden v.a. druckgetriebene Membranprozesse angewendet.
Man unterscheidet dabei zwischen den Prozessen der Mikro und Ultrafiltration, die zur Parti-
kelentfernung eingesetzt und bei kleinen Driicken (1-10 bar) betrieben werden und den Hoch-
druckmembranverfahren NF und RO, die bei hoheren Driicken (5-85bar) geléste Stoffe aus
zu behandelnden Wéssern abtrennen [Melin und Rautenbach, 2007; MWH, 2005].

Die Entwicklung von RO-Membranen begann Ende der 50er-Jahre in den USA, wo diese
zur Entsalzung von Meer- und Brackwasser eingesetzt wurden. Mitte der 80er-Jahre wur-
den NF-Membranen kommerziell eingefiihrt, deren Name aus der Porengréfe (10~ m) ihres
Materials abgeleitet ist. Aufgrund ihrer Materialeigenschaften, ihres Trennverhaltens (sie-
he Abschnitt 2.1.3) und ihrer im Vergleich zu RO-Membranen niedrigeren Betriebsdriicke
(5-30 bar) nehmen NF-Membranen in der Literatur eine Grenzstellung zwischen RO- und
Ultrafiltrationsmembranen ein [Melin und Rautenbach, 2007]. Als Anwendungsbereiche der
NF sind die Enthirtung und die Entfernung von Huminstoffen aus belasteten Rohwissern
zu nennen. Hochdruckmembranprozesse kommen auferdem auch bei der Wiederverwendung
kommunaler Abwésser zum Finsatz, wo sie als zusétzliche Reinigungsstufe nach Kliranla-
gen eingesetzt werden und so behandeltes Wasser zur kiinstlichen Grundwasseranreicherung
verwendet wird [Van Houtte und Verbauwhede, 2008; Mills und Watson, 1994].

Global betrachtet betrigt der Anteil der Hochdruckmembranverfahren an der Trinkwas-
serproduktion weniger als einen Prozent [Colley u. a., 2006]. Jedoch wird in den kommenden
Jahren aufgrund von Bevélkerungswachstum und zunehmender Verknappung von Siifswas-
serressourcen in ariden Gebieten mit einer erheblichen Steigerung der Kapazitaten zur Brack-
und Meerwasserentsalzung gerechnet [Fritzmann u. a., 2007; Bremere u. a., 2001].
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2.1.2 Funktionsprinzip

Unter Membranen versteht man Strukturen, die fiir mindestens eine Komponente einer an-
grenzenden fluiden Mischphase permeabel, fiir andere Komponenten jedoch nahezu undurch-
lassig sind. Die Wirkungsweise von Membranverfahren beruht auf dem Vorhandensein unter-
schiedlicher chemischer Potenziale der zu trennenden Stoffe in den Fluidphasen auf beiden
Seiten einer Membran. Als Folge dieser Potenzialunterschiede erfolgen entsprechende Stoff-
strome durch die Membran bis das thermodynamische Gleichgewicht zwischen den Phasen
erreicht ist. Trennt z.B. eine semipermeable Membran (durchléssig fiir das Losungsmittel,
z.B. Wasser aber undurchléssig fiir das Salz) zwei Salzlosung unterschiedlicher Konzentration
bei gleichem Druck, so erfolgt ein Losemittelflufs von der geringer zur hoher konzentrierten
Salzlésung bis die Salkonzentration und somit das chemische Potential auf beiden Seiten der
Membran gleich ist. Dieser Losemittelflufs tritt auch bei Druckunterschieden zwischen den
beiden Membranseiten auf, solange der Druckunterschied zwischen der konzentrierten und
der verdiinnten Seite nicht grofer als die Differenz des osmotischen Druckes (AII) beider
Seiten ist. Der osmotische Druck einer Losung ist durch Gleichung (2.1) definiert.

R*T

I=—
Vin

In(xw) (2.1)

Vin ist das Molvolumen des Wassers, X, ist der Stoffmengenanteil des Wassers und R* bzw.
T stehen fiir die allgemeine Gaskonstante bzw. die Temperatur. Beim Einsatz des Verfahrens
der Umkehrosmose wird durch das Aufprigen eines Druckes grofer als AIl auf der Konzen-
tratseite der Losemittelfluf umgekehrt. Somit wird aus einer zu behandelnden Lésung (Feed)
reines Losemittel (Permeat) gewonnen und ein Konzentrat (Retentat) erzeugt.

Wichtige Grofen beim Betrieb von Membranprozessen sind der Riickhalt (R) und die
Ausbeute (Water Conversion Factor, WCF). In Gleichung (2.2) ist R der Anteil einer Kom-
ponente, der durch die Membran zuriickgehalten wird und im Konzentrat verbleibt und cp
bzw. cp sind die Konzentrationen dieser Komponente im Permeat bzw. in der Feedlésung.
Der WCF gibt an, welcher Anteil des Feedstromes als Permeat gewonnen wird und berechnet
sich aus dem Verhiltnis des Permeat- (Vp) und des Feedvolumenstromes (V) (2.3).

R=1-L (2.2)
cp

WoF = Y2 (2.3)
Vi

2.1.3 Trennverhalten und Stofftransport

Typische RO-Membranen weisen hohe Salzriickhalte auf und trennen organische Stoffe mit
einem Molekulargewicht von tiber 150 g/mol vollstdndig ab. Im Gegensatz dazu werden orga-
nische Stoffe von NF-Membranen erst ab einem Molekulargewicht von iiber 200 g/mol nen-
nenswert zuriickgehalten [Melin und Rautenbach, 2007]. Salze mit einwertigen Anionen kén-
nen NF-Membranen nahezu ungehindert passieren, wihrend Salze mit mehrwertigen Anionen
zuriickgehalten werden. Begriindet ist diese lonenselektivitdt durch negative Ladungsgruppen
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auf und in NF-Membranen, die mehrwertige Anionen an der Permeation durch elektrosta-
tische Wechselwirkungen hindern [Melin und Rautenbach, 2007|. Der Riickhalt fiir Anionen
nimmt in der Reihenfolge NO3~, C1~, HCO3~, SO4?~, PO43~ zu. Fiir Kationen wiichst der
Riickhalt in der Reihenfolge K, Na*t, Ca?*  Mg?" [Melin und Rautenbach, 2007; Baker,
2004]. Bei der NF sind im Vergleich zur RO wesentlich kleinere Driicke nétig, um gleiche
Permeatfliisse zu erreichen.

Die bei RO und NF eingesetzten Membranen sind iiberwiegend aus mehreren Schich-
ten unterschiedlicher Materialien zusammengesetzt, was als Composite-Bauweise bezeichnet
wird. Die eigentliche Stofftrennung erfolgt in der aktiven Membranschicht, die aus einem
Polymerfilm von 0,3-3 um Dicke besteht. Diese ist mit einer mikropordsen Stiitzschicht aus
Polysulfon und einer Vliesschicht unterlegt, um die Stabilitit der Membran zu gewahrleis-
ten. Durch die Wahl verschiedener Materialien lassen sich die Eigenschaften der einzelnen
Schichten unabhéngig voneinander optimieren [Petersen, 1993|.

Lésungsdiffusionsmodell

Der Stofftransport in RO-Membranen kann durch das Losungsdiffusionsmodell beschrieben
werden, dem folgende Annahmnen zugrunde liegen [Melin und Rautenbach, 2007; Wijmans
und Baker, 1995; Fritzmann u. a., 2007]:

e Die aktive Membranschicht wird als Kontinuum aufgefasst (porenfreie Membran).

e An den Phasengrenzen zwischen Feed- bzw. Permeatphase und Membranoberflache
herrscht chemisches Gleichgewicht.

e Der Druck in der Membran ist konstant und entspricht dem Feeddruck. Der Stofftrans-
port resultiert allein aus dem Konzentrationsgradienten.

e Die permeierenden Stoffstréme beeinflussen einander nicht.

Nach dem diffusiven Transport der Komponenten der Feedphase an die Membranoberflache
erfolgt eine selektive Losung der Komponenten in der Membran. Diese werden diffusiv durch
die aktive Membranschicht transportiert, desorbieren auf der Permeatseite der Membran und
gelangen durch Diffusion in den Kern der Permeatstromung. Zur Berechnung der Stoffstrome
von Wasser und Salz und des Riickhaltes bei der RO-Filtration von verdiinnten Salzlésungen
lassen sich die Gleichungen (2.4) - (2.6) verwenden [Melin und Rautenbach, 2007].

gy = A(Ap — AIl) (2.4)
g = B(ws,p — ws,p) 2.5)
B —1

Darin sind m;V und mg die Wasser- bzw. Salzfliisse durch die Membran, A und B die Per-
meabilitatskonstanten der Membran fiir den Wasser- bzw. Salzfluss, Ap die Druckdifferenz
zwischen Feed- und Permeatseite (transmembrane Druckdifferenz) und wg p und wg p die
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Massenanteile des Salzes in der Feed- bzw. Permeatphase. Die Permeabilitdtskonstanten sind
vom Diffusionskoeffizienten der jeweils permeierenden Komponente und der Dicke der ak-
tiven Membranschicht abhéngig und werden in der Praxis experimentell bestimmt. Da die
Salz- und Wasserfliisse entkoppelt sind, l&#t sich durch eine Erhéhung der transmembranen
Druckdifferenz der Wasserfluss erhohen, wihrend der Salzfluss konstant bleibt, da er nicht
vom angelegten Druck abhéngig ist. Daher steigt der Riickhalt mit wachsender Druckdiffe-
renz asymptotisch bis auf 100 % an. Des Weiteren ist geméf Gleichung (2.6) der Salzriickhalt
fiir einen konstanten transmembranen Fluss konzentrationsunabhingig.

Erweiterte Nernst-Planck-Gleichung

Der Stofftransport von ionogenen Losungen in NF-Membranen kann nicht durch das Lésungs-
diffusionsmodell beschrieben werden. Die in den Poren der Membran stattfindende Uberlage-
rung von diffusivem und konvektivem Stofftransport, der Donnan-Effekt und die elektrostat-
ischen Wechselwirkungen zwischen der mit Oberflichenladungen versehenen Membranmatrix
und den Tonen der Losung bewirken einen verdnderten Stofftransport im Vergleich zum Lo-
sungsdiffusionsmodell. In der Theorie wird der Stofftransport in NF-Membranen durch die
erweiterte Nernst-Planck-Gleichung beschrieben, wobei der praktische Nutzen dieser Glei-
chung aufgrund ihrer Komplexitit gering ist. Sie dient eher dem qualitativem Verstandnis
der ablaufenden Transportvorginge als zur Berechnung von Membrancharakteristiken [Melin
und Rautenbach, 2007|. Fiir NF-Membranen sind folgende Eigenschaften hinsichtlich ihres
Trennverhaltens typisch [Schneider, 1994]: Bei wachsender transmembraner Druckdifferenz
ist ein asymptotischer Anstieg des Riickhalts zu beobachten. Im Gegensatz zur RO strebt
der Riickhalt einem Grenzwert entgegen, der von der Salzkonzentration im Feed abhéngig ist
und fiir Salze mit einwertigen Ionen deutlich unter 100 % liegt. Bei der NF sind Salz- und Lo-
semittelfluss aufgrund des konvektiven Anteils am Stofftransport nicht entkoppelt, d.h. eine
Steigerung des Feeddruckes bewirkt nicht nur eine Vergroferung des Losemittelflusses son-
dern auch eine Zunahme des Salzflusses. Bei konstantem transmembranem Druck sinkt der
Riickhalt mit steigender Konzentration des Salzes, da die negativen Ladungsgruppen in der
Membran bei hohen Salzkonzentrationen zunehmend durch Gegenionen abgeschirmt werden.
Dadurch werden mehr Anionen durch die Membranporen transportiert. Bei Feedlésungen mit
ein- und mehrwertigen Anionen sinkt der Riickhalt fiir das einwertige Anion mit steigender
Konzentration des mehrwertigen Anions, wenn die vorhandenen Kationen die Membran in
ausreichendem Mafle permeieren kénnen, wie dies fiir einwertige Kationen der Fall ist. Durch
den hohen Riickhalt mehrwertiger Anionen miissen einwertige Anionen verstirkt die Mem-
bran passieren, um den Ladungsausgleich auf beiden Seiten der Membran zu gewéhrleisten.
Dies wird als Donnan-Effekt bezeichnet und kann zu einem negativen Riickhalt fiir einwertige
Anionen fithren [Melin und Rautenbach, 2007].

2.1.4 Konzentrationspolarisation

Durch die Eigenschaft der RO- und NF-Membranen fiir Wasser permeabel und fiir andere
Komponenten einer Losung weniger permeabel oder nahezu impermeabel zu sein, ergeben
sich in unmittelbarer Nihe zur Membranoberfliche auf der Feedseite unterschiedliche Kon-
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Abbildung 2.1: Schematische Darstellung der Konzentrationspolarisation

zentrationsgradienten fiir die einzelnen Komponenten einer Losung. Dies bezeichnet man als
Konzentrationspolarisation. Im Kern der Feedstromung herrschen zumeist turbulente Stro-
mungsverhéltnisse, gleichbedeutend mit guter Durchmischung der Loésung und uniformen
Konzentrationsprofilen der einzelnen Komponenten. In einem Film in unmittelbarer Néhe
zur Membranoberfliche sinkt die Stromungsgeschwindigkeit durch Reibung, sodass eine la-
minare Strémung vorliegt und der Stofftransport diffusiv erfolgt. Je grofer der Riickhalt fiir
eine Komponente der Losung ist, desto grofer wird dessen Konzentration in der Grenzschicht
zwischen Feedlosung und Membran. Im stationdren Betriebszustand erfolgt ein diffusiver
Riicktransport fiir diese Komponente von der Membranoberflache zum Kern der Feedstro-
mung. Abb. 2.1 stellt die Vorgénge, die bei der Ausbildung der Konzentrationspolarisation
von Bedeutung sind, dar. Die Massenbilanz fiir eine zuriickgehaltene Komponente in der
Grenzschicht ist durch Gleichung (2.7) gegeben |Baker, 2004].

Je—D—=J 2.7
c—D——=Jcp (2.7)

Hierin ist J der Permeatfluss durch die Membran, D und c der Diffusionskoeffizient bzw. die
Konzentration der zuriickgehaltenen Komponente, x die Entfernung zur Membranoberfliche
und cp die Konzentration der Komponente im Permeat. Der Fluss der Komponente aus der
Kernstromung zur Membran minus dem diffusiven Riickfluss ist demnach gleich dem Fluss
durch die Membran. Durch Integration iiber die Dicke (&) der Grenzschicht ergibt sich

M=CP _ (F) = (F) (2.8)
cp —cp

worin cjs und cp die Konzentrationen an der Membran und im Kern der Feedstromung sind.
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Der Quotient aus D und § wird als Stoffiibergangskoeffizient k definiert und kann durch
die Verwendung dimensionsloser Kennzahlen mit einer empirischen Sherwood-Beziehung der
Form

Sh = % = aRe’Sc* (2.9)

abgeschétzt werden [Gekas und Hallstrém, 1987], in der Sh die Sherwoodzahl und d;, der
hydraulische Durchmesser des Membranmodules ist. Die Konstanten a, b und ¢ miissen fiir
die jeweilige Membrangeometrie empirisch bestimmt werden. Die Reynoldszahl (Re) und die
Schmidtzahl (Sc¢) werden durch die Gleichungen (2.10) und (2.11) berechnet, in denen v die
Uberstromgeschwindigkeit und v die kinematische Viskositéit des Feedstromes ist.

Re= Y (2.10)
14
14
=z 2.11
Se="7 2.11)

Somit kann durch das Ermitteln des Stoffiibergangskoetffizienten die Konzentration einer
Komponente an der Membranoberfliche mit Gleichung (2.8) abgeschitzt werden. Je klei-
ner der Permeatfluss durch die Membran und je gréfer die Stromungsgeschwindigkeit des
Feedstromes ist, desto kleiner wird die Konzentrationspolarisation an der Membran.

Bei der Entsalzung von Meer- und Brackwasser mit RO-Wickelmodulen ergeben sich bei
{iblichen Permeatfliissen (50-85L./m?h) Konzentrationen an der Membranoberfliche, die das
1,3-1,5fache der Feedkonzentration betragen [Baker, 2004]. Durch das Auftreten dieser Kon-
zentrationsiiberhthungen kénnen sich Ausféllungen an Membranen auch dann bilden, wenn
die Konzentrationen der beteiligten Spezies in der Feedlosung nicht hoch genug sind, um
die zugehorigen Loslichkeitsprodukte zu iiberschreiten. Das Auftreten von Ausfillungen an
Membranen wird Membranscaling genannt und bewirkt eine Verminderung des Permeatflus-
ses durch das Ausbilden von Deckschichten auf der Membran und ist daher zu vermeiden.
In der Praxis ist deshalb die Ausbeute von RO- und NF-Prozessen neben dem osmotischen
Druck auch durch das Auftreten von Scaling begrenzt.

2.2 Fallung

2.2.1 Bedeutung und Verwendung

Das Prinzip der Fallung wird bei der chemischen Enthértung (Entfernung von Calcium- und
Magnesiumionen) und Entcarbonisierung (Entfernung von Hydrogencarbonationen) in der
Trinkwasseraufbereitung angewendet. Durch die Zugabe von Natronlauge oder Calciumhy-
droxid werden Kohlensiure und Hydrogencarbonationen in Carbonationen umgewandelt. Bei
der Verwendung von Calciumhydroxid erhdht sich zudem die Konzentration der Calciumio-
nen. Durch diese Stérung des Kalk-Kohlensidure-Gleichgewichtes erfolgt eine Ausfiallung der
gelosten Calcium- und Carbonationen als Calciumcarbonat, solange dessen Loslichkeitspro-
dukt in ausreichendem Mafe tiberschritten wird (siche Abschnitt 2.2.2).
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Die Fiallung von Calciumcarbonat mit Calciumhydroxid wird in Deutschland seit den
60er-Jahren zur zentralen Trinkwasserenthirtung eingesetzt und kann aus 6konomischer und
okologischer Sicht vorteilhaft sein. So kénnen Einsparungen bei Wasch- und Reinigungsmit-
teln, eine effiziente Warmwasserbereitung und eine verminderte Abgabe von Schwermetallen
aus Hausinstallationen erreicht werden [Melin und Rautenbach, 2007; DVGW, 2004].

2.2.2 Thermodynamisches Gleichgewicht

Zur Beschreibung von thermodynamischen Gleichgewichten bei Fallungs- bzw. Lésungspro-
zessen wird der Sattigungsindex (SI) eines Wassers verwendet. Dieser gibt an, inwieweit ein
Wasser hinsichtlich eines bestimmten Stoffes iiber- oder untersittigt ist. Bei Ubersittigung
erfolgt eine Fillung von geldsten Stoffen aus dem Wasser, bei Unterséttigung das Auflésen
einer vorhandenen Festphase. Der SI kann folgendermafien definiert werden:

1P

ST =log (Kg) (2.12)

wobei I P das lonenprodukt des in Wasser gelosten Stoffes und Kg dessen Loslichkeitspro-
dukt bezeichnet. Ein negativer SI-Wert kennzeichnet demnach ein unterséttigtes, ein positiver
SI-Wert ein iibersittigtes Wasser. Hat der SI den Wert null, so steht das Wasser im thermo-
dynamischen Gleichgewicht mit dem betreffenden Stoff.

Von besonderer Bedeutung in dieser Arbeit ist die Sattigung eines Wassers hinsichtlich
Calcits, das durch seine geringe Loslichkeit in Membranprozessen eine entscheidende Rolle
bei der Ausbildung von Scaling spielt. Die Loslichkeit von Calcit wird durch folgende Gleich-
gewichtsbeziehung bestimmt:

CaCO3(s) = Ca®T + CO3*~ Kg=10"%4 (2.13)

Der SI eines Wassers hinsichtlich Calcit wird also durch die Konzentrationen an geldsten
Calcium- und Carbonationen definiert. Die Konzentration der Carbonationen wiederum ist
vom pH-Wert des Wassers abhingig und wird im geschlossenen Carbonatsystem durch die
folgenden Reaktionsgleichungen und die Konstanten (K7, K3) ihrer Massenwirkungsgesetze
beschrieben:

HyCO3* = HCO3~ + HY Ky =107%% (2.14)
HCO3~ = CO3* + HY Ky =10710:33 (2.15)
Die Summe aus gelostem CO9 und gebildeter Kohlenséure (HoCO3*), das Hydrogencarbonat-

(HCO37) und das Carbonation (CO3%7) sind die drei Spezies des Carbonatsystems. Die
Gesamtkonzentration der Carbonate (Cr) wird durch folgende Molbilanz ermittelt:

COr = [HyCO3*] + [HCO3™] + [CO3*7] (2.16)
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Abbildung 2.2: Dissoziationsgrade im geschlossenen Carbonatsystem

Durch Einsetzen der Massenwirkungsgesetze aus den Gleichungen (2.14) und (2.15) in die
Molbilanz lassen sich die Dissoziationsgrade («) und somit die Konzentrationen der einzelnen
Carbonatspezies in Abhéngigkeit vom pH-Wert berechnen. Die Konzentration der Carbonat-
ionen ergibt sich aus den Gleichungen (2.17) und (2.18).

[CO?,Q_] = CTOQ (2.17)
KKy
[HH]? + [HT]Ky + K1 Ky

(2.18)

a9 =

Die Dissoziationsgrade der einzelnen Carbonatspezies sind in Abb. 2.2 als Funktion des pH-
Wertes dargestellt. Bei pH-Werten kleiner als fiinf dominiert die Spezies HoCOgs*, zwischen
den pH-Werten acht bis neuen liegen fast ausschlietlich HCO3z™-lonen und ab pH 11,5 fast
ausschlieRlich CO3%~-Ionen vor.

2.2.3 Kinetik

Durch die Kenntnis von thermodynamischen Gleichgewichten kann auf das Ausfillen von
Salzen aus Losungen und die Gleichgewichtskonzentration der beteiligten Spezies geschlossen
werden. Allerdings muss auch die Kinetik dieses Prozesses beriicksichtigt werden. So konnen
iiberséttigte Losungen stabil sein, wenn die Bildung einer festen Phase kinetisch gehemmt
ist. Dies ist zum Beispiel fir die Bildung von Calcit und Hydroxylapatit der Fall [Stumm,
1992].
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Abbildung 2.3: Anderung der freien Enthalpie bei der homogenen Keimbildung. Zum Er-
reichen des kritischen Radius (r*) muss die Aktivierungsenergie (E,4) aufgewendet werden.
Eigene Darstellung in Anlehnung an Kleber u.a. [1998|.

Homogene Keimbildung

Bei der Bildung einer festen Phase wird zwischen Keimbildung und anschliefsendem Kristall-
wachstum unterschieden. Beim Prozess der homogenen Keimbildung gruppieren sich geldste
Tonen zu Feststoff-Clustern, die beim Erreichen einer kritischen Grofe als Keime bezeichnet
werden. Das weitere Anlagern von Ionen an die gebildeten Keimoberflichen wird Kristall-
wachstum genannt. Wihrend fiir die Keimbildung eine spezifische Aktivierungsenergie aufge-
bracht werden muss, erfolgt das Kristallwachstum spontan. Die Bildung eines Keimes ist mit
einer Anderung der freien Enthalpie (AGf) verbunden. Diese setzt sich aus der Anderung
der freien Enthalpie beim Phasentibergang (AGy) und der Enthalpiedinderung bei der Aus-
bildung einer Phasengrenzfliche (AGp) zusammen. Da beim Ubergang von geldsten Ionen
aus der iiberséttigten Phase in die Kristallphase Energie durch das Ausbilden von Bindun-
gen frei wird, ergibt sich fiir AGy ein negativer Wert, der proportional zum Volumen des
Keimes ist. AGo hingegen ist aufgrund der Grenzflichenenergie der entstandenen Phasen-
grenze positiv und proportional zur Oberfliche des Keimes [Stumm, 1992]. In Abb. 2.3 ist
die Anderung der freien Enthalpie als Funktion des Cluster- bzw. Keimradius dargestellt. Bei
kleinen Radien iiberwiegt AGo, d.h. die freie Enthalpie des Systems wird erhtht und es muss
Arbeit aufgewendet werden. Beim kritischen Radius existiert ein Maximum fiir AG g, das der
Aktivierungsenergie der Keimbildung entspricht. Bei groferen Radien iiberwiegt AGy , d.h.
die freie Enthapie des Systems beginnt zu sinken und das Kristallwachstum verlduft spontan.
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Anderung der freien Enthalphie
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Abbildung 2.4: Aktivierungsenergien und kritische Radien bei verschiedenen Sattigungsin-
dizes (SIl<SIQ<Slg)

In Abb. 2.4 ist die Abhéngigkeit der Aktivierungsenergie und des kritischen Radius bei
der Keimbildung vom SI einer Losung dargestellt. Die Ubersiittigung wirkt als Triebkraft
fiir den Phaseniibergang. Je hoher die Ubersittigung einer Losung ist, desto kleiner ist der
kritische Radius und die Aktivierungsenergie fiir das spontane Kristallwachstum.

Heterogene Keimbildung

Im Gegensatz zur homogenen Keimbildung, bei der Kristalle aus den geldsten lonen einer
iiberséttigten Losung entstehen, erfolgt bei der heterogenen Keimbildung eine Anlagerung
von lonen aus der iiberséttigten Losung an eine vorhandene Fremdoberfliche (Kristallisa-
tionskeim). Diese Art der Keimbildung ist kinetisch begiinstigt, wenn die Oberfliche des
Kristallisationskeimes der sich ausbildenden Kristalloberfliche dhnelt, da dann der Kristal-
lisationskeim vergleichbar mit einem Katalysator die Aktivierungsenergie der Keimbildung
senkt [Stumm, 1992|. Demzufolge eignen sich Partikel, die aus dem auszufillenden Salz be-
stehen am besten als Kristallisationskeime.

2.2.4 Chemische Fillung

Bei der chemischen Féllung mit Calciumhydroxid und Natronlauge laufen im Wesentlichen
die folgenden chemischen Reaktionen ab [DVGW, 2004]:

COy + C'a(OH)Q = CaCO3 | +H>0 (2.19)



2.2. FALLUNG 13

Ca?t +2HCO3™ + Ca(OH)y = 2CaCOs3 | +2H>0 (2.20)
Mg* + CO3* + Ca(OH)y = CaCOs3 | +Mg(OH), | (2.21)
Ca*t 4+ COy +2NaOH = CaCO3 | +2Na* + HyO (2.22)
Ca®>t + HCO3™ + NaOH = CaCO3 | +Na© + H,0 (2.23)
Mg*™ +2NaOH = Mg(OH)s | +2Na™ (2.24)

Bei der Féllung mit Calciumhydroxid werden fiir die Entfernung von einem Mol urspriing-
lich im Wasser vorhandenem Calcium zwei Mol Hydrogencarbonat benétigt (2.20). Bei der
Fallung mit Natronlauge wird pro Mol zu entfernendem Calcium ein Mol Hydrogencarbo-
nat benétigt (2.23) und Calcium wird auch mit Kohlendioxid als Calciumcarbonat ausgeféllt
(2.22). Bei der Enthértung mit Natronlauge wird demzufolge im Vergleich zur Enthértung mit
Calciumhydroxid bei gleicher Verminderung der Calciumkonzentration weniger als die Halfte
der Hydrogencarbonationen entfernt. Ist das Stoffmengenverhaltnis der Hydrogencarbonat-
zu Calciumionen kleiner als zwei, so kann durch die Kombination beider Chemikalien bei
der Fillung eine moglichst weitreichende Enthéartung und Entcarbonisierung erreicht wer-
den. Ab einem pH-Wert von 10,5 findet zusétzlich zur Calciumcarbonatfillung eine Fallung
von Magnesium als Magnesiumhydroxid statt (2.21), (2.24).

Von Bedeutung im Zusammenhang mit der Membranfiltration ist die Aufsalzung durch
die Erhohung der Natriumionenkonzentration bei der Féallung mit Natronlauge, da zumindest
bei der RO eine Steigerung des osmotischen Druckes herbeigefiithrt wird.

Die chemische Féllung kann eine Entfernung von Phosphat und DOC bewirken, weil
bei ausreichender Ubersittigung der beteiligten Spezies die Ausfillung von Hydroxylapatit
(Cas(PO4)30H) auftritt und geldste organische Verbindungen durch Mitfallung in die sich
bildenden Calciumcarbonatniederschlige eingeschlossen werden [Mercer u. a., 2005; Roalson
u. a., 2003|.

2.2.5 Fallung an Fremdoberflichen

Auch der Fallungsmechanismus der heterogenen Keimbildung wird in der Trinkwasserenthér-
tung angewendet. Bei der sogenannten Schnellentcarbonisierung werden dem Wasser neben
Féallmitteln auch Sandkorner zugesetzt, an denen das Calciumcarbonat bevorzugt ausfillt.
Es entsteht eine Calcitschicht, an der die weitere Kristallisation von Calcit erfolgt. Die Kris-
tallisationskeime werden in Reaktoren, die im Aufstrom betrieben werden, in Schwebe ge-
halten, bis sie beim Erreichen einer bestimmten Grofie absinken und in Form von Pellets
abgezogen werden. Dieses Verfahren ermoglicht im Vergleich zur Langsamentcarbonisierung,
bei der die Fillung ohne Kristallisationsoberflichen verlduft, eine wesentlich kiirzere Aufent-
haltsdauer des Wassers im Reaktor, da der bei der Langsamentcarbonisierung entstehende
Calcitschlamm lange Sedimentationszeiten bendtigt [DVGW, 2004].
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Die Féllung an Fremdoberflichen wird von der Rohwasserqualitéit beeinflusst. Der DOC
einer Losung hat einen negativen Effekt auf die Fallung an Kristallisationskeimen, da DOC-
Molekiile an den Fremdoberflichen adsorbieren und das Kristallwachstum storen. In mit Cal-
ciumcarbonat iiberséttigten Losungen, die Calcitkristallisationskeime und verschiedene DOC-
Konzentrationen aufwiesen, konnte eine Reduktion der Calcit-Kristallisationsraten und eine
Erhohung der DOC-Beladung der Kristallisationskeime bei steigender DOC-Konzentration
beobachtet werden [Lebron und Suarez, 1996]. Im pH-Bereich zwischen 7,7-9 nahm die Hem-
mung der Calcitkristallisation durch den DOC mit steigendem pH-Wert ab, was auf bessere
Bedingungen fiir die Adsorption des DOC an die Kristallisationskeime bei sinkendem pH-
Wert zuriickgefithrt wurde [Lin u. a., 2005].

Eine Storung der Fiallung an Kristallisationskeimen ergibt sich auch durch ortho-Phos-
phationen. Auch hier erfolgt eine Adsorption an die Oberfliche der Kristallisationskeime,
wodurch die Calcit-Kristallisation gestort wird [Lin und Singer, 2006].

2.3 Entsorgung von Membrankonzentraten

2.3.1 Entsorgung durch Einleitung

Bei der Anwendung von Membranprozessen entsteht ein Konzentratstrom, dessen Volumen
und Stoffkonzentrationen von der Qualitit des Feedstromes, dem Riickhalt der Membran und
der Ausbeute abhéingig sind, bei der der Prozess betrieben wird. Neben der direkten Einlei-
tung des Konzentrates ins Meer erfolgt die Konzentratentsorgung im Inland durch direkte
Einleitung in Oberflichengewdsser, Einleitung in Kléranlagen, Verpressung in Tiefbrunnen
und Einleitung in Verdunstungsbecken [Mickley, 2006].

Bei der Konzentratentsorgung in Oberflichengewdssern muss eine ausreichende Verdiin-
nung des Konzentrates durch das Gewésser gegeben sein, sodass keine wesentliche Verin-
derung der Gewissergiite bzw. des Okosystems eintritt. In diesem Zusammenhang sind vor
allem die Salzkonzentrationen der Konzentrate bei der Brackwasserentsalzung zu beriick-
sichtigen. Des Weiteren kénnen die bei der Membranfiltration von kommunalem Abwasser
entstehenden Konzentrate durch ihre Phosphatfrachten eutrophierend auf Gewdésser wirken,
wenn keine ausreichende Verdiinnung erreicht wird.

Das Einleiten von Konzentraten in Klidranlagen stellt prinzipiell ebenfalls eine Einlei-
tung in Oberflichengewisser dar, wobei der Konzentratstrom bereits vor der Einleitung in
ein Oberflichengewisser verdiinnt wird. Bei der Einleitung vor einer Klaranlage erfolgt zu-
sitzlich eine Behandlung des Konzentrates (z.B. Entfernung von Phosphat). Bei zu grofen
Konzentratstromen konnen sich die hohen Salzgehalte jedoch negativ auf die biologischen
Prozesse der Klaranlage auswirken.

Unter dem Begriff Tiefenverpressung (Deep Well Injection) versteht man das Injizieren
des Konzentrates in den Untergrund in Aquifere, die unter dem Aquifer liegen, der zur Trink-
wassergewinnung verwendet wird. Als Voraussetzung fiir die Anwendung dieser Entsorgungs-
methode muss eine geologische Formation vorhanden sein, die die permanente Trennung der
einzelnen Aquifere gewéhrleistet.

Die Entsorgung mittels Verdunstungsbecken ist in Gebieten mit sehr ariden klimatischen
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Bedingungen anwendbar. Dieses Verfahren ist jedoch sehr flichenintensiv.

2.3.2 Zero Liquid Discharge

Stehen im Inland die zur Konzentratentsorgung durch Einleitung genannten Mdoglichkeiten
nicht zur Verfiigung, ldsst sich ein Membranprozess nur durch das Vermeiden von Konzentra-
tabwiéssern realisieren. Durch eine Weiterbehandlung von fliissigen Membrankonzentraten zu
deponierbaren Feststoffabfillen entfillt das Einleiten von Abwéssern (Zero Liquid Discharge,
ZLD). Dies wird durch thermische Verfahren erreicht, die die Konzentratlésung durch Ver-
dampfen immer weiter einengen. Kompressionsverdampfer (Vapor Compression Evaporators
oder Brine Concentrators) ermdglichen eine Volumenreduzierung der behandelten Losung um
90-98%, wobei das enstehende Konzentrat Gesamtsalzgehalte (Total dissolved solids, TDS)
von bis zu 250 g/L aufweisen kann. Das bei der Verdunstung entstehende hochreine Destillat
weist oft TDS-Konzentrationen kleiner als 10 mg/L auf und kann mit dem Feedwasser des
Membranprozesses verschnitten werden, sodass die gleiche Wasserqualitit wie im Permeat
erreicht werden kann [Mickley, 2006]. Mit Kristallisatoren (Crystallizers) kann danach eine
weitergehende Finengung des Konzentrates zu einem transportierbaren feuchten Feststoff er-
reicht werden. In klimatisch geeigneten Gebieten kann anstatt eines Kristallisators auch ein
Verdunstungsbecken nach dem Kompressionsverdampfer zum weiteren Wasserentzug verwen-
det werden.

Da diese thermischen Verfahren energie- und somit kostenintensiv sind, kann eine 6kono-
misch sinnvolle Anwendung nur dann erfolgen, wenn der zu behandelnde Konzentratstrom
sehr gering ist, was gleichbedeutend mit einer hohen Ausbeute des Membranprozesses ist. Ei-
ne zu grofe Steigerung der Ausbeute wird jedoch durch das Auftreten von Membranscaling
verhindert, das durch Ubersittigung des Feedstromes mit schwer 15slichen Salzen begriindet
ist.

Ausbeutesteigerung durch chemische Enthéirtung

Eine Moglichkeit das Auftreten von Membranscaling bei einer Steigerung der Ausbeute zu
vermeiden, ist die chemische Enthértung. Gilron u. a. [2000] erreichten eine Ausbeute von 90 %
bei der RO-Filtration eines Oberflichenwassers. Als Vorbehandlung vor der RO-Filtration,
erfolgte nach einer Schnellfiltration eine Enthértung bei einem pH-Wert von neun durch Hin-
zufiigen von Natronlauge und Zugabe von Calcitpulver als Kristallisationskeim. Das Wasser
wurde danach kontinuierlich durch einen 10 ym Filter mit einem 4mm dicken Filterkuchen
filtriert, wobei innerhalb von Sekunden eine Reduktion der Calciumionenkonzentration um
80 % erfolgte.

Eine andere Vorgehensweise ist die Durchfiihrung der Enthértung zwischen zwei Mem-
branstufen. Der Konzentratstrom nach der ersten Membranstufe wird enthértet und bildet
nach einer Absenkung des pH-Wertes den Zulauf fiir eine sekundire Membranfiltration. Un-
tersuchungen im Labormafstab von Williams u. a. ergaben eine mogliche Ausbeute von 95 %
fir die RO-Filtration von Brackwasser aus dem Colorado River. Nach einer priméren RO-
Filtration erfolgte die Enthértung durch Zugabe von Natronlauge oder Calciumhydroxid bei
einem pH-Wert von 10,3 ohne die Zugabe von Kristallisationskeimen. Nach Abfiltrieren der
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Féllungsprodukte erfolgte eine Absenkung des pH-Wertes und eine weitere RO-Filtration. Die
Konzentrationen der Calcium- und Phosphationen wurden um jeweils 96 und 84 % verringert.

Rahardianto u.a. [2007] erreichten in Versuchen im Labormafstab eine Ausbeute von
98 % bei der RO-Filtration von Colorado River-Wasser. Dabei wurden zwischen primérer
und sekundérer RO-Filtration durch Fallung mit Natronlauge und Calcitkeimen bei einem
pH-Wert von 10,3 92 % der Calciumionen entfernt.

In einem Versuch im Pilotmafstab wurde eine Ausbeute von 95 % bei der RO-Filtration
von Colorado River-Wasser erreicht. Fine zwischen primérer und sekundéirer RO-Filtration
geschaltete Enthirtung mit Natronlauge erfolgte in einem aufwirts durchstromten Rundbe-
cken mit einem Schwebebett, bestehend aus den Fallungsprodukten. Bei pH-Werten iiber
zehn erfolgte eine 94%ige Calciumentfernung [Gabelich u. a., 2007].

Bond und Veerapaneni [2007] behandelten RO-Konzentrate durch chemische Féllung mit
Calcit-Kristallisationskeimen in Becherglidsern und in einem Schwebebettreaktor im Labor-
mafstab, in dem Sand als Kristallisationskeim benutzt wurde. Die Konzentrate stammten aus
bereits bestehenden Anlagen oder Versuchsanlagen zur Entsalzung von brackigen Grundwéis-
sern, Enthartung von Oberflachenwasser und Wiederverwendung von kommunalem Klér-
anlagenablauf. Aus den nach der Fallung resultierenden Wasserqualitdten wurden maximal
erzielbare Ausbeuten berechnet, die ohne das Auftreten von Scaling in einem sekundéren RO-
Prozess moglich waren. In einem Fall wurde ein im Schwebebettreaktor behandeltes Konzen-
trat nach Filtration einem zweiten RO-Prozess zugefiihrt. Es ergaben sich Gesamtausbeuten
von 94-98 %.

ZLD-Kosten

Die bei der Entsorgung von Membrankonzentraten anfallenden Kosten sind in hohem Mafse
von den lokalen Randbedingungen abhdngig. Bei der Einleitung in Gewésser oder die Ka-
nalisation sind die Entfernung zum Gewésser und eventuell anfallende Einleitegebiihren von
Bedeutung. Die Bohrtiefe bestimmt die Kosten bei der Tiefenverpressung und klimatische
Bedingungen beeinflussen die Kosten bei der Entsorgung mittels Verdunstungsbecken. Die
ZLD-Entsorgung ist sowohl durch hohe Investitionskosten als auch den hohen Energiebedarf
fiir das Verdampfen des Konzentrates oft das teuerste Entsorgungsverfahren [Malmrose u. a.,
2004]. Modelle zur Kostenabschitzung fiir die verschiedenen Entsorgungsmaglichkeiten finden
sich bei Mickley [2006].

Bond und Veerapaneni [2007] erstellten eine Kostenabschétzung fiir verschiedene ZLD-
Varianten. Zunichst erfolgte ein Kostenvergleich zwischen der Konzentratentsorgung durch
eine Kombination aus Kompressionsverdampfung und nachgeschalteten Verdunstungsbecken,
der Behandlung mittels Kompressionsverdampfung und nachgeschaltetem Kristallisator und
der alleinigen Einleitung in Verdunstungsbecken. Die Kombination aus Kompressionsver-
dampfung und Einleitung in Verdunstungsbecken wurde unter den gegebenen Bedingungen
als giinstigste Variante identifiziert und diente als Bezugsverfahren. Ein weiteres Verfahren
umfasste die Behandlung des Konzentratstromes durch eine chemische Fillung und einen wei-
teren RO-Prozess, bevor eine Kompressionsverdampfung und letztlich die Einleitung in ein
Verdunstungsbecken erfolgte. Ein schematischer Uberblick zu den einzelnen ZLD-Varianten
ist in Anhang D gegeben. Durch die chemische Fallung und den sekundéren RO-Prozess
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konnte eine deutliche Kostenreduzierung bei der Konzentratentsorgung im Vergleich zum
Bezugsverfahren erreicht werden. Durch den sekundiren RO-Prozess wird der an den Kom-
pressionsverdampfer abgegebene Konzentratstrom verkleinert. Dadurch verringern sich so-
wohl die Investitionskosten fir den kleiner zu dimensionierenden Kompressionsverdampfer
als auch die Betriebskosten aufgrund des geringeren Energiebedarfes. Diese Kosteneinspa-
rung iiberwiegt die zusédtzlichen Kosten, die durch die chemische Féllung und die sekundére
RO-Einheit entstehen. Die Kostenabschétzung fiir diese Art der Behandlung ergab fiir ver-
schiedene RO-Konzentrate einen Entsorgungspreis von 1,04-1,75$/m? gegeniiber einem Preis
von 3,18-3,42 $/m?3 fiir die Entsorgung nach dem Referenzverfahren. Des Weiteren wurde eine
Energieeinsparung von 68-75 % prognostiziert.

Eine weitere Moglichkeit die Kosten fiir ZLD-Verfahren zu senken ist die Riickgewinnung
von Salzen aus den zu entsorgenden Konzentraten. Juby u. a. [2008] erstellten Kostenabschét-
zungen flir Verfahren zur Entsorgung von RO-Konzentraten, die bei der Entsalzung brackiger
Grundwisser entstanden. Ein untersuchtes ZLD-Verfahren umfasste zwei Enthirtungsprozes-
se, sekundédre und tertiire RO-Prozesse, einen Kompressionsverdampfer und einen Kristalli-
sator (siehe Verfahrensschema in Anhang D). Die Enthértung erfolgte im ersten Schritt mit
Kalkmilch und in einem zweiten getrennten Schritt mit Natriumcarbonat, wobei carbonat-
haltiges Magnesiumhydroxid bei der ersten Enthartung und Calciumcarbonat bei der zweiten
Enthértung als Feststoff entstand. Der Wert dieser Nebenprodukte der Enthirtung wurde in
die Kostenabschitzung des Entsorgungsverfahrens einbezogen. Fiir die Konzentratbehand-
lung ohne die Riickgewinnung von Salzen bei der Enthirtung wurde ein Preis von 3,26 $/m3
ermittelt. Wurden die Erlose aus der Vermarktung der Salze beriicksichtigt, ergab sich ein
deutlich niedriger Entsorgungspreis von 0,88 $/m3.

Durch den Einsatz von Enthartungs- bzw. Salzriickgewinnungsmafnahmen und den damit
verbundenen Kosteneinsparungen kénnen ZLD-Verfahren in Konkurrenz zu anderen Entsor-
gungsmethoden treten bzw. wirtschaftlich eingesetzt werden, wenn keine alternativen Ent-
sorgungsmoglichkeiten gegeben sind.
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Material und Methoden

3.1 Calcit

Calcit (CaCOg) ist der Mineralklasse der wasserfreien Carbonate zuzuordnen. In den Expe-
rimenten wurde zur Analyse bestimmtes Calcitpulver (Firma Merck) und zur Entsiuerung
in der Trinkwasseraufbereitung eingesetztes Calcitmaterial (Firma Rheinkalk Akdolit) ver-
wendet. Der Partikeldurchmesser des Calcitpulvers betrug 0,03-0,1 mm. Nach Siebung des
Rheinkalk-Calcits wurde die Fraktion mit einem Durchmesser von 0,56-1 mm verwendet.

3.2 Fallmittel

Zur Fillung der Membrankonzentrate wurden 1 M Natronlauge und 2,5 %ige Kalkmilch ver-
wendet. Beide Basen wurden mit zur Analyse geeignetem Natriumhydroxid (Firma Fluka)
bzw. Calciumhydroxid (Fima Merck) hergestellt. Die Kalkmilch wurde vor jedem Versuch
neu hergestellt und mit einem Magnetriihrer geriihrt, um eine Sedimentation der ungeldsten
Calciumhydroxidpartikel zu verhindern.

3.3 Nanofiltration und NF-Konzentrat

Klarlauf des Klarwerkes Berlin-Ruhleben wurde durch Langsamsand- und Ultrafiltration
nachbehandelt [Zheng u.a., 2008] und anschliefend in einer Nanofiltrationsanlage im Ver-
suchsmafstab aufkonzentriert .

In der Nanofiltrationsanlage wurde ein Wickelmodul (DOW NF270, Dow Chemical Com-
pany) im Cross-Flow-Modus betrieben, dem ein Mikrofilter vorgeschaltet war. Die erforderli-
che Druckdifferenz wurde von einer Kreiselpumpe (CRN-2/120, Firma GRUNDFOS) erzeugt.
Zur Aufkonzentrierung wurde Klarlauf aus einem Vorlagebehélter iiber die Membran geleitet.
Das Retentat wurde zuriick in den Vorlagebehélter geleitet, wihrend das Permeat verwor-
fen wurde. In regelméfigen Abstdnden wurden Proben des Retentats genommen sowie die
Parameter Temperatur, Leitfahigkeit und pH-Wert im Konzentrat bestimmt.
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Abbildung 3.1: Schema der Anlage zur NF-Filtration (Pfeile zeigen, an welchen Punkten
die entsprechende Messgrofien erfasst wurden.)

Der Druckverlust des Wickelmoduls betrug wihrend der Filtration 0,6 - 1 bar. Der Druck-
verlust des Vorfilters stieg mit zunehmender Betriebszeit der Filtrationsanlage auf bis zu 7 bar
an. Eine Reinigung des Vorfilters fiihrte zu einer zeitweiligen Verringerung dieses Druckverlus-
tes auf 2 bar. Die Volumenstrome des Permeates und des Retentates betrugen 65-98 L /h bzw.
750-1075 L /h. Das vorgelegte Klarlaufvolumen von 200 L. wurde bis auf 40 L aufkonzentriert.
Somit wurde die Membranfiltration bei einer Ausbeute von 80 % betrieben. Ein Schema der
Anlage ist in Abb. 3.1 dargestellt.

3.4 RO-Konzentrat

Das in den Experimenten verwendete RO-Konzentrat stammt aus dem belgischen Wulpen.
Klarlauf der Klidranlage Wulpen wird im Werk Torreele mittels Ultrafiltration und Um-
kehrosmose filtriert und anschlieffend zur Grundwasseranreicherung versickert. Es werden
RO-Membranen vom Typ DOW 30LE-440 (Dow Chemical Company) verwendet, die mit ei-
ner Ausbeute von 75 % betrieben werden. Dem Zulauf der RO-Filtration werden Antiscalants
und Schwefelsidure zur Verhinderung von Membranscaling zugesetzt [Van Houtte und Ver-
bauwhede, 2008]. Eine Ubersicht iiber die chemische Zusammensetzung des RO-Konzentrates
ist in Tab. B.1 in Anhang B.1 gegeben.
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3.5 Fallungsversuche

Alle Fallungsexperimente wurden als Batchversuche in Becherglisern (2 L) durchgefiihrt. Es
wurden bei jedem Versuch 1,6 L der jeweiligen Konzentratlosung mit Fallmitteln versetzt
und mit einem Riithrer (Eurostar-DV, Firma IKA Labortechnik) bei 250 U/min geriihrt. Vor
jedem Versuch wurde eine Probe zur Bestimmung der Anfangskonzentrationen von Kat- und
Anionen entnommen. Dann wurde das jeweilige Féllmittel einmalig zum Batch hinzudosiert.
Wiéhrend der Versuchsdauer wurden Proben aus dem Batch mit einer Kunststoffspritze (Om-
nifix, Firma Braun) entnommen und mittels eines Spritzenaufsatzes mit einem Cellulosenitrat
Filter (Firma Sartorius) der Porenweite 0,45 pm filtriert. Nach einer Versuchsdauer von zwei
Stunden wurden Proben zur Bestimmung des DOC und TIC genommen und die Versuche be-
endet. Die DOC- und TIC-Proben wurden ebenfalls {iber Cellulosenitrat-Filter filtriert. Des
Weiteren wurden die Parameter pH-Wert, elektrische Leitfidhigkeit und Temperatur gemes-
sen. Die Féllungsreaktion wurde chemisch durch Zugabe von 1 M Natronlauge und 2,5 %iger
Kalkmilch sowie durch Zugabe von Calcit als Kristallisationskeim induziert. Eine Ubersicht
zu den Féllungsversuchen ist in Tab. C.1 in Anhang C gegeben.

3.6 Filtrationsversuche

Die ungeféllten und durch Fallung behandelten Membrankonzentrate wurden jeweils einer
weiteren Membranfiltration im dead-end Modus unterzogen. Dazu wurde eine Druckfiltra-
tionseinheit aus Edelstahl (Sartorius 16249, Firma Sartorius) mit einem Volumen von 200 ml
verwendet, die mit einer Flachmembran (DOW NF270, Dow Chemical Company) bestiickt
wurde. Die eingesetzten Membranen wurden von einem Blatt kreisférmig ausgeschnitten, so-
dass sie dem Durchmesser der Filtrations-Einheit entsprachen. Es ergab sich eine Membran-
fliche von 14,5 cm?. Vor jeder Filtration eines Membrankonzentrates wurde eine unbenutzte
Membran in die Druckfiltrationseinheit eingesetzt. Dann wurden 0,8L vollentsalztes Was-
ser durch die Membran filtriert, um diese von Riickstinden aus dem Herstellungsprozess zu
befreien und einen Referenzfluss durch die Membran zu bestimmen. Die Flussbestimmung
erfolgte durch eine Waage (BA2100S, Firma Sartorius), die mit einem PC zur Datenaufzeich-
nung verbunden wurde. Anschliefend erfolgte die Druckfiltration des jeweiligen Membran-
konzentrates, das zuvor zur Entfernung von Partikeln {iber einen Cellulosenitrat-Filter der
Porenweite 0,45 um (Firma Sartorius) filtriert wurde. Zur Filtration wurde ein Druck von
10bar durch eine Stickstoffdruckgasflasche aufgeprigt. Um Beschédigungen der Membran
durch eine plétzliche Druckerh6hung zu vermeiden, wurde der Druck nicht abrupt sondern
kontinuierlich innerhalb einer Minute erhoht.
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Ergebnisse und Diskussion

4.1 Aufkonzentrierung des Klarlaufes

Die Ergebnisse der NF-Filtration des Ruhleben Klarlaufes sind in Tab. 4.1 dargestellt. Aus
den gemessenen Konzentrationen im Klarlauf vor Beginn der Filtration und im Konzentrat
nach dem Erreichen der gewiinschten Ausbeute wurde mittels einer Massenbilanz der mittlere
Riickhalt des Filtrationsprozesses bestimmt. Eine detaillierte Rechnung findet sich in Anhang
B.2.

Die ermittelten Werte fiir den Riickhalt der einzelnen Ionen stimmen mit der Theorie
der NF iiberein. Einwertige Ionen werden weit weniger stark zuriickgehalten als mehrwerti-
ge lonen. Der leicht negative Riickhalt des Nitrates kann durch den Donnan-Effekt erklért
werden. Die Reihenfolge der Tonen, sortiert nach zunehmendem Riickhalt, entspricht eben-
falls der Theorie (siehe Abschnitt 2.1.3), mit Ausnahme des Sulfates, das einen Riickhalt
von 113 % aufweist. Diese Uberschreitung des maximal méglichen Riickhaltes trat fiir das
Sulfat auch bei einem Vorversuch auf, in dem Leitungswasser mit der NF-Anlage aufkon-
zentriert wurde. Der berechnete Riickhalt betrug dabei 121 %. Eine Ursache dafiir konnten
sulfathaltige Scalingablagerungen auf der NF-Membran sein, die beim Filtrieren geldst wur-
den. Der leicht iiber 100 % liegende Riickhalt fiir Phsophat kann auf Ungenauigkeiten bei der
Volumenbestimmung von Feed und Konzentrat zuriickgefiihrt werden.

Im Vergleich zur chemischen Zusammensetzung des RO-Konzentrates weist das NF-Kon-
zentrat dhnliche Calcium- und Phosphatkonzentrationen auf. Die Konzentrationen der ein-
wertigen lonen sind im RO-Konzentrat naturgeméafs wesentlich héher als im NF-Konzentrat.
Die chemische Zusammensetzung beider Konzentrate ist in Anhang B.1 vergleichend darge-
stellt.

Beim Herstellen des Klarlaufkonzentrates trat kein Membranscaling in Form von Calcit
auf, da sowohl die Calciumionenkonzentration als auch der pH-Wert mit steigender Ausbeu-
te der NF-Filtration kontinuierlich anstiegen. Dies ist in Abb. 4.1 dargestellt. Im Falle eines
Ausfallens von Calcit ab einer bestimmten Ausbeute, wére die Konzentration der geldsten
Calciumionen im Konzentrat nicht weiter gestiegen. Ebenso hétte das Ausfallen von Calcit
auch dem Anstieg des pH-Wertes, der durch den Riickhalt der Hydrogencarbonat- und Car-
bonationen bei gleichzeitigem Durchgang des gelésten CO4 verursacht wird, entgegengewirkt.
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Messgrofe Konzentration Riickhalt
Feed Konzentrat
Kalium 25,3 53,1 27,5
Natrium 103,6 228.1 30,0
Calcium 89,3 358,7 75,4
Magnesium 9,6 44 89,6
Nitrat 17,5 17,1 -0,6
Chlorid 92,7 169,2 20,6
TIC 56,2 163,9 479
Sulfat 105,5 584,7 113.6
Phosphat-P 269 1348 100,2
DOC 10,9 51,8 93,8
pH 7.3 8,1
olmS/em|] 1,04 2,14
T [°C] 16 28

Tabelle 4.1: Aufkonzentrierung des Klarlaufes mittels NF bei einer Ausbeute von 80 %
(Konzentrationen in mg/L und ug/L fiir Phosphat-P, Riickhalt in Prozent). Die Ionen sind
in Kat- und Anionen unterteilt und jeweils nach wachsendem theoretischem Riickhalt sor-
tiert. Die ermittelten Werte fiir den ionogenen Riickhalt entsprechen dabei der theoretischen
Reihenfolge. Einzige Aufinahme ist der zu hohe Sulfat-Riickhalt.

Die Berechnung der Séttigungsindizes gemif Gleichung (2.12) ergab hinsichtlich Calcit
und Hydroxylapatit eine Ubersittigung der Konzentrate. Fiir Calcit ergaben sich SI-Werte
von 2,33 fiir das NF- und 2,39 fiir das RO-Konzentrat. Hinsichtlich Hydroxylapatit wur-
de eine noch stirkere Ubersittigung ermittelt. Der SI der Konzentrate betrug 16,17 (NF)
bzw. 16,13 (RO). Trotz dieser Ubersittigung konnten aufgrund kinetischer Hemmung keine
Féllungsreaktionen in den Konzentraten beobachtet werden.

4.2 Fallungsversuche

4.2.1 Fallung mit Calcit-Kristallisationskeimen

In den Versuchen 4-6 (siehe Tab. C.1) wurden dem NF-Konzentrat Calcitpartikel verschie-
dener Grofen und in unterschiedlichen Mengen zugesetzt, um den Umfang der Enthértung
und der Phosphatreduktion durch Kristallisation festzustellen. Die Ergebnisse dieser Ver-
suche sind in Abb. 4.2 dargestellt. Es konnte eine teilweise Reduktion der Calcium- und
eine nahezu vollstdndige Reduktion der Phosphatkonzentration beobachtet werden. Eine Er-
héhung der zugesetzten Calcitmenge entspricht einer grofere Calcitoberfliche, die mit den
Tonen des Konzentrates in Wechselwirkung treten konnte. Daher erfolgte die Calcium- bzw.
Phosphatentfernung in dem Batch mit einer groferen Calcitkonzentration (15g/L) schneller
als bei der niedrigeren Konzentration (5g/L), wobei jeweils die gleiche Korngroke verwendet
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Abbildung 4.1: Aufgrund der kontinuierlichen Steigerung der Konzentration der geldsten
Calciumionen und des pH-Wertes wihrend der NF-Filtration kann das Auftreten von Calci-
umcarbonatausfallungen ausgeschlossen werden.
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Abbildung 4.2: Verminderung der Calcium- und Phosphatkonzentration im NF-Konzentrat
durch Zugabe von Calcit-Kristallisationskeimen



26 KAPITEL 4. ERGEBNISSE UND DISKUSSION

wurde (0,03-0,1 mm). Die schnellere Entfernung im Batch mit der kleineren Calcitoberfliche
(5g/L; 0,56-1 mm) im Vergleich zum Batch mit der groferen Oberfliche (5g/L; 0,03-0,1 mm)
ist durch die Verschiedenheit beider Calcitmaterialien bedingt, wobei das grébere Calcit of-
fenbar eine reaktivere Oberfléche fiir die Calcium- und Phosphatentfernung aufweist.

Die Verweilzeiten, die zur Calcium- bzw. Phosphatentfernung benétigt wurden, sind fiir
eine praktische Anwendung der durch Kristallisationskeime induzierten Féllung zu lang. Als
Ursachen fiir die langsame Kristallisation von Calciumverbindungen an den Calcitkeimen
sind die hohen DOC- und Phosphatkonzentrationen des Konzentrates zu vermuten. Durch
die Adsorption von Phosphat und DOC an den Calcitoberflichen wird die Kristallisation
behindert. Da das RO-Konzentrat dhnliche Phosphat- und DOC-Konzentrationen wie das
NF-Konzentrat aufwies, wurden mit diesem Konzentrat keine Versuche mit Calcit als Kris-
tallisationskeim durchgefiihrt.

4.2.2 Fallung mit Calcit-Kristallisationskeimen und Natronlauge bzw. Cal-
ciumhydroxid

Der Einfluss von Calcit-Kristallisationskeimen auf die chemischen Féllung mit NaOH bzw.
Ca(OH)y wurde untersucht. Beispielhaft seien in Abb. 4.3 die Ergebnisse der Versuche 8
und 14 dargestellt, in denen NF-Konzentrat chemisch in Gegenwart und Abwesenheit von
Calcitpartikeln enthartet wurde.

In beiden Versuchen zeigen sich keine wesentlichen Unterschiede bei der Calcium- und
Phosphatentfernung zwischen der An- und Abwesenheit von Calcitpartikeln. Die Stérung des
Kalk-Kohlensiure-Gleichgewichtes und die damit verbundene steigende Ubersittigung durch
die Zugabe von Natronlauge bzw. Calciumhydroxid ist die treibende Kraft fiir die Fallung, die
unmittelbar nach Zugabe der Basen durch homogene Keimbildung erfolgt. Die zugegebenen
Calcitpartikel haben keinen Einfluss auf die Féllung.

4.2.3 Fillung mit Natronlauge und Calciumhydroxid
Geschwindigkeit der Fillung

Der Vergleich der zeitlichen Verlaufe der Calcium- und Phosphatkonzentrationen bei der Na-
tronlaugefillung mit denen der Calciumhydroxidfidllung zeigt, dass die Calciumentfernung
bei der Fallung mit Natronlauge schneller erfolgt. Als Beispiel sind die Ergebnisse der Ver-
suche 16 und 20 in Abb. 4.4 dargestellt. In den Versuchen wurde RO-Konzentrat sowohl mit
Natronlauge als auch mit Kalkmilch behandelt. Hinsichtlich der Phosphatentfernung konnte
kein Unterschied zwischen den beiden Féllmitteln beobachtet werden. Das Phosphat wurde
unmittelbar nach der Zugabe der Fillmittel nahezu vollstdndig ausgefillt. Ebenso erfolgte
die Ausfillung der Calciumionen bei der Natronlaugefdllung unmittelbar nach Zugabe des
Féllmittels. Die Calciumkonzentration im Konzentrat blieb im weiteren zeitlichen Verlauf
quasi konstant. Der geringe Riickgang der Calciumkonzentration im weiteren Verlauf bis
zur 30. Minute ist durch die weitere Zugabe von Natronlauge bedingt, die erfolgte, um den
gewlinschten pI-Wert einzustellen. Beim Einsatz der Kalkmilch erfolgte die Calciumfillung
langsamer, da sich die Calciumkonzentration im Konzentrat erst nach 30 Minuten nicht mehr
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Abbildung 4.3: Einfluss von Calcitpartikeln bei der chemischen Féllung von NF-Konzentrat
mit Natronlauge (a) und Calciumhydroxid (b).
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Abbildung 4.4: Vergleich der Fallung von RO-Konzentrat mit Natronlauge und Kalkmilch

verdnderte. Dies resultiert aus der geringen Loslichkeit von Calciumhydroxid in Wasser. Erst
im zeitlichen Verlauf loste sich die Kalkmilch vollstéandig, wodurch die Calciumfillung verzo-
gert wurde. Dies konnte auch anhand des pH-Wert Anstieges beobachtet werden. Wahrend
der pH-Wert bei der Kalkmilchféllung 15 bis 30 Minuten nach der Zugabe sein Maximum er-
reichte, traten die hochsten pH-Werte bei der Natronlaugeféllung bereits nach 3 bis 7 Minuten
auf.

Entfernung von hirtebildenden Ionen und Phosphat

Die bei der Féllung der Konzentrate mit Natronlauge erreichten Entfernungsraten beziiglich
der einzelnen Ionen sind in Tab. 4.2 dargestellt. Den Entfernungsraten liegen die Konzentra-
tionen der jeweiligen Tonen nach einer Versuchsdauer von 3 Minuten zugrunde, mit Ausnahme
der RO-Batchansitze mit 16,3 und 22,5 mM NaOH, deren lonenkonzentrationen nach 15 und
7 Minuten zur Berechnung der Entfernung verwendet wurden, da eine nachtrégliche Dosie-
rung von Natronlauge nach Beginn des Versuches zur weiteren Anhebung des pH-Wertes
erfolgte. Die Probenahme zur Bestimmung des DOC und TIC erfolgte nach zwei Stunden,
dem Ende der Versuche.

Mit zunehmender Dosierung von Natronlauge erhohte sich die Calcium- und Phosphat-
entfernung. Es ergaben sich bei den Batchansitzen mit der mittleren und héheren NaOH-
Konzentration jeweils Entfernungsraten von iiber 90 % hinsichtlich Calcium und Phosphat,
sodass die Fallung mit Natronlauge prinzipiell zur Enthartung und Reduzierung des Phos-
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NF-Konzentrat RO-Konzentrat
NaOH [mM] 3,1 94 156 63 163 225
pH 926 10,19 1148 929 1051 11,62
Ca?t 53 92 96 62 91 92
Mg2* 6 3 73 4 16 77
PO43~ 72 91 94 99 99 99
TIC - 67 - 35 57 49
Nat 229 -115 202 -29 -59  -98
SO4%~ 0 0 0 4 5 17
K+ 7 5 5 -2 15 -2
Cl- 0 0 1 9 7 20
DOC - 4 - 8 14 6

Tabelle 4.2: Prozentuale Entfernung einzelner ITonen bei der Fallung mit NaOH

phatgehaltes der beiden Konzentrate geeignet ist. Die Restkonzentrationen des gelésten Phos-
phates betrugen in den Batchansédtzen mit der mittleren und hoheren NaOH-Konzentration
89 bzw. 64 ug P /L fiir das NF-Konzentrat und unter 25 ug P /L fiir das RO-Konzentrat. Wéh-
rend mit zunehmender Fallungsdauer die Phosphatkonzentration im NF-Konzentrat wei-
ter abnahm, trat im RO-Konzentrat eine Riicklésung des Phosphates auf, wobei sich Kon-
zentrationen von 64-173 ugP/L nach 2 Stunden ergaben. Bei der jeweils hochsten NaOH-
Konzentration trat auferdem eine Fallung von Magnesium auf, die aufgrund der hohen pH-
Werte der Theorie entspricht. Zum Erreichen anndhernd gleicher pH-Werte in den beiden
Konzentraten wurde fiir das RO-Konzentrat mehr Lauge bendtigt. Offensichtlich ist die Puf-
ferkapazitit des RO-Konzentrates hoher als die des NF-Konzentrates. Als Nachteil erweist
sich die Erhéhung der Natriumkonzentration. Bei einer weiteren RO-Filtration des geféllten
Konzentrates wiirde es zu hoéheren osmotischen Driicken durch diese Aufsalzung kommen.
Aufserdem sollte eine Aufsalzung auch vermieden werden, wenn eine Einleitung des Konzen-
trates in Oberflachengewisser angestrebt wird.

In Tab. 4.3 sind die Entfernungsraten der Fallung mit Kalkmilch zusammengefasst. Die
Entfernungsraten wurden durch die nach einer Stunde gemessenen Konzentrationen berech-
net, mit Ausnahme der Entfernungen fiir TIC und DOC, die wiederum nach 2 Stunden
bestimmt wurden.

Ahnlich wie bei der Fillung mit Natronlauge zeigte sich auch bei der Kalkmilchfillung eine
steigende Calciumentfernung mit zunehmender Menge des zugesetzten Fallmittels. Die Ent-
fernungsraten des Calciums waren allerdings niedriger als bei der Féllung durch Natronlauge,
weil Calcium als CaCOg3 nur solange ausgefillt werden kann, wie Hydrogencarbonat zur Ver-
fligung steht. Da pro Mol entferntem Calcium zwei Mol Hydrogencarbonat entfernt werden,
miisste das Stoffmengenverhiltnis von Hydrogencarbonat zu Calcium in einer Lésung idea-
lerweise zwel zu eins sein, um eine moglichst weitreichende Calciumentfernung zu erreichen.
Da sowohl im NF- als auch im RO-Konzentrat dieses Verhéltnis kleiner ist, ldsst sich durch
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NF-Konzentrat RO-Konzentrat
Ca(OH)2 [mM] 35 5,1 6,8 5,9 8 10

pH 887 9,11 10,05 874 884 994
Ca?t 40 54 67 45 70 84
Mg?+ 11 8 11 1 4 21
PO~ 97 99 100 88 99 99
TIC - 73 95 57 74 97
Nat 13 4 2 -1 2 5
SO4%~ 2 6 3 4 7 3
K+ 14 3 2 0 2 9
Cl- -1 6 1 3 3 -3
DOC - 10 13 6 12 16

Tabelle 4.3: Prozentuale Entfernung einzelner Ionen bei der Fallung mit Kalkmilch

eine Fallung mit Kalkmilch nicht die gleiche Calciumentfernung wie mit Natronlauge erzielen.
Im NF-Konzentrat z.B. lag eine TIC-Konzentration von 13,5mM vor. Bei der Fallung mit
6,8 mM Calciumhydroxid erfolgte eine fast vollstdndige Umsetzung des TIC (95 %) und eine
Calciumreduzierung von 67 %. Im Fall des RO-Konzentrates lag die TIC-Konzentration bei
16 mM, sodass eine Calciumhydroxidkonzentration von 8 mM zur vollstdndigen Umsetzung
des TIC erforderlich wére. Es zeigte sich jedoch, dass erst bei einer Calciumhydroxidzugabe
von 10mM der TIC fast vollstindig entfernt wurde. Dies ist wiederum auf die Anwesenheit
von als Puffer wirkender Stoffe zuriickzufiihren, deren Umsetzung zu einem gegeniiber den
stochiometrischen Berechnungen erhéhten Fillmittelverbrauch fiihrt. Die Entfernungsraten
des Phosphates iibertreffen im Falle des NF-Konzentrates die Werte bei der Entfernung durch
Natronlauge und auch beim RO-Konzentrat wird Phosphat bei den beiden héheren Calci-
umhydroxidkonzentrationen nahezu vollstandig entfernt, sodass die Fallung durch Kalkmilch
zur Phosphatentfernung sehr gut geeignet ist. Fiir beide Konzentrate ergaben sich bei den
jeweils hoheren Kalkmilchkonzentrationen Werte von unter 25 ugP /L gelostem Phosphat.
Als Vorteil gegeniiber der Fillung mit Natronlauge tritt keine Aufsalzung auf, sodass diese
Art der Fallung besonders geeignet ist, wenn es wie bei der Einleitung des Konzentrates in
Oberflachengewisser weniger um eine weitreichende Calciumentfernung als vielmehr um eine
moglichst vollstindige Phosphatentfernung geht.

Kombiniert man bei der Enthértung beide Féllmittel, so ldsst sich bei vollstdndiger Um-
setzung des Hydrogencarbonates mehr Calcium entfernen als bei der alleinigen Fallung mit
Kalkmilch. In Tab. 4.4 sind die Ergebnisse der Fallung mit einer Mischung aus Natronlauge
und Kalkmilch dargestellt. Wiederum wurden die Konzentrationen der einzelnen Ionen nach
einer Stunde (bzw. zwei Stunden im Fall des TIC und DOC) zur Berechnung der Entfer-
nung verwendet. Die Konzentrationen der beiden Fallmittel wurden dabei so gewdhlt, dass
gemaf der Stochiometrie eine vollstandige TIC- und Calciumentfernung in den Konzentra-
ten hitte erreicht werden miissen. Fiir das NF-Konzentrat sollten z.B. 4,5 mM NaOH und



4.3. ABSCHATZUNG DER AUSBEUTESTEIGERUNG DURCH EINEN SEKUNDAREN
MEMBRANPROZESS 31

NF-Konzentrat RO-Konzentrat

NaOH [mM] 4,5 2
Ca(OH)y [mM] 4.4 7
pH 10,67 8,89
Ca’t 83 76
Mg?* 8 1
PO43~ 100 99
TIC 91 77
Nat -58 -5
SO4%~ 3 6
K+ 2 0
Cl- 1 2
DOC 13 14

Tabelle 4.4: Prozentuale Entfernung einzelner Ionen bei der Fillung mit Natronlauge und
Kalkmilch

44mM Ca(OH)y zu einer Calciumentfernung von 8,9 mM und einer Entfernung des TIC
von 13,3 mM fiihren, was den jeweiligen Konzentrationen im NF-Konzentrat entsprach. Diese
theoretischen Entfernungen wurden zwar nicht erreicht, jedoch konnte bei einer vergleichbaren
TIC-Entfernung wie im Fall der oben erwdhnten Fallung mit 6,8 mM Ca(OH); eine deutlich
hohere Calciumentfernung erreicht werden. Demzufolge konnte die theoretische Uberlegung
bestitigt werden, wonach sich durch eine spezifische Mischung der beiden Féllmittel eine
héhere Calciumentfernung bei nahezu vollstdndiger TIC-Entfernung erzielen l&sst als im Fall
der alleinigen Enthirtung mit Kalkmilch. Die Ergebnisse der Fillung des RO-Konzentrates
zeigen wiederum, dass fiir eine weitergehende Enthértung eine gréfere Menge an Fallmittel
hétte eingesetzt werden miissen.

Hinsichtlich der Phosphatentfernung wurden &dhnliche Raten wie bei der Kalkmilchfallung
erreicht (die Restkonzentration des gelosten Phosphates betrug weniger als 25 ugP /L), so-
dass das Mischen der beiden Fillmittel eine Moglichkeit darstellt, eine gute Enthartung und
Phosphatentfernung bei reduzierter Aufsalzung durch Natrium zu erreichen, wenn Konzen-
trate mit Hydrogencarbonat zu Calciumverhiltnissen von kleiner als zwei vorliegen.

4.3 Abschatzung der Ausbeutesteigerung durch einen sekun-
diren Membranprozess

Das Auftreten von Membranscaling limitiert die maximal mégliche Ausbeute eines Membran-
prozesses. Zur Abschitzung des Scaling-Potenzials der Konzentrate kann der SI verwendet
werden. Durch die chemische Féllung der Konzentrate und das Absenken des pH-Wertes
auf das Niveau der unbehandelten Konzentrate wird dieser verringert. In einem sekundéren
Membranprozess kann somit eine weitere Einengung der Konzentrate erreicht werden. Mit
steigender Ausbeute erhdht sich der SI erneut und somit das Scaling-Potenzial der Konzen-
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Konzentrat Enthirtung WCF,im. WCFger, WCF gesame
NF 9,4mM NaOH 0,8 0,9 0,980
NF 6,8mM Ca(OH), 0,8 0,93 0,986
NF 4,5mM NaOH, 4,4mM Ca(OH)2 0,8 0,93 0,986
RO 16,3mM NaOH 0,75 0,8 0,950
RO 10mM Ca(OH), 0,75 0,93 0,983
RO 2mM NaOH, TmM Ca(OH), 0,75 0,74 0,935

Tabelle 4.5: Steigerung der Ausbeute

trate. Durch die Kenntnis der Ausbeute bis zu der das weitere Einengen der Konzentrate ohne
das Auftreten von Scaling mdglich ist, ldsst sich eine Gesamtausbeute des Membranprozes-
ses mit zwischengeschalteter Konzentratenthirtung berechnen. Der Calcit-SI ldsst sich als
Funktion des Riickhaltes der Calcium- und Carbonationen und der Ausbeute der sekundéren
Membranfiltration berechnen. Mit den Gleichungen (2.17) und (2.18) wurde die Konzentrati-
on der Carbonationen im Konzentrat bestimmt. Der Calcit-SI der Konzentrate wurde geméaf
Gleichung (2.12) aus dem IP der Calcium- und Carbonationen und dem Loslichkeitsproduks
fiir Calcit ermittelt.

In Tab. 4.5 sind die ohne das Auftreten von Calcit-Scaling erreichbaren sekundéren- und
Gesamtausbeuten aufgefithrt. Der Berechnung dieser Werte liegen drei Annahmen zugrunde:
Die Membranfiltration der Konzentrate erfolgte ohne das Auftreten von Scaling. Fiir das NF-
Konzentrat ist dies plausibel, da bei der Filtration mit zunehmender Ausbeute sowohl die
Calciumionenkonzentration als auch der pH-Wert im Konzentrat kontinuierlich angestiegen
sind (siehe Abb. 4.1). Somit kann eine Ausfillung von Calciumcarbonat ausgeschlossen wer-
den. Ein sekundéirer Membranprozess kann demzufolge ohne das Auftreten von Membransca-
ling mindestens bei einer Ausbeute betrieben werden, bei der die im Konzentrat vorliegenden
SI-Werte den SI-Werten der ungefillten Konzentrate entsprechen. Weiterhin wurde fiir die
Konzentrate der sekundédren Membranfiltration der gleiche pH-Wert angenommen, der in
den ungefillten Konzentraten gemessen wurde. Fiir die sekundire RO-Filtration wurde ein
Riickhalt von 99 % fiir Calcium und TIC angenommen (Melin und Rautenbach [2007]). Im
Falle der sekundéren NF-Filtration wurden fiir Calcium bzw. TIC die bei der priméren NF-
Filtration des Klarlaufes ermittelten Werte fiir den Riickhalt verwendet. Durch die Kenntnis
des Riickhaltes lassen sich in Abhéngigkeit von der Ausbeute der sekundéiren Membranfil-
tration die Ionenkonzentrationen im Konzentrat abschitzen. Eine Beispielrechnung zur so
bestimmten Gesamtausbeute ist in Anhang E aufgefiihrt.

Durch die Enthédrtung der Konzentrate und den sekundidren Membranprozess kénnen
deutlich hohere Ausbeuten erzielt werden als bei der Nutzung nur eines Membranprozesses.
Die erreichbaren Ausbeuten bei der sekundéren Membranfiltration unterscheiden sich im
Falle des NF-Konzentrates kaum. Die hohere Calciumentfernung bei der Fallung mit NaOH
wird durch eine hohere Entfernung des TIC bei der Féllung mit Kalkmilch kompensiert.
Eine hohere Calciumentfernung ist einer héheren TIC-Entfernung dann vorzuziehen, wenn ein
Konzentrat aufgrund hoher Sulfatkonzentrationen im Zuge der sekundéren Membranfiltration
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hinsichtlich Calciumsulfat stérker iiberséttigt wére als hinsichtlich Calcit. Im Fall des RO-
Konzentrates konnte bei der Kalkmilch-Féllung die grofste Gesamtausbeute erzielt werden,
wobei eine dhnlich hohe Ausbeute auch durch eine optimierte Dosierung der Féllmittel bei
der Kombination von Natronlauge und Kalkmilch zu erwarten ist.

4.4 Filtrationsversuche

Die rechnerisch abgeschitzte Ausbeute des sekundiren Membranprozesses kann durch Filtra-
tionsversuche validiert werden. Bei der sekunddren Membranfiltration der enthéirteten Kon-
zentrate sind aufgrund des verminderten Scaling-Potenzials hohere Permeatfliisse zu erwarten
als bei der Filtration der unbehandelten Konzentrate, da hier das Auftreten von Membransca-
ling eine Reduzierung der Permeatfliisse bewirkt. Die Filtration im Dead-End-Modus fithrt
wegen der fehlenden Turbulenzen im Vergleich zur Cross-Flow-Filtration zu einer stirkeren
Ausbildung von Scaling aufgrund der héheren Konzentrationspolarisation und dient somit
als eine Art Worst-Case-Szenario beziiglich der Verminderung des Permeatflusses bei zuneh-
mender Ausbeute.

Beim Auftreten von Membranscaling ist typischerweise eine wachsende Abnahme des Per-
meatflusses mit zunehmender Ausbeute oder zunehmendem Permeatvolumen bei konstanter
Ausbeute zu beobachten. Die mit den verschiedenen Konzentraten durchgefiihrten Scaling-
versuche zeigten jedoch nach einer anféinglichen Verminderung des Permeatflusses, der durch
kolloidales Fouling verursacht wurde, einen nahezu konstanten Permeatfluss im Laufe der
Filtration. Die Analyse der erhaltenen Permeate ergab zudem dufserst schlechte Werte fiir
den Riickhalt der zweiwertigen lonen und des DOC. Diese Stoffe hétten aber durch die ver-
wendete NF-Membran in vergleichbarem Mafse wie bei der primédren Filtration des Klarlaufes
zuriickgehalten werden miissen. Daher ist von einer Undichtigkeit innerhalb der Druckfiltrati-
onseinheit auszugehen. Schlieflich konnte das Vorhandensein eines Kurzschlussstromes durch
die Messung einer erhdhten Leitfadhigkeit im Permeat bei der Filtration einer Calciumsulfat-
16sung bestitigt werden.






Kapitel 5

Fazit und Ausblick

5.1 Fazit

Die Untersuchungen zur Behandlung der Membrankonzentrate mittels Calcit-Kristallisations-
keimen zeigen, dass sehr lange Verweilzeiten zur Cacliumentfernung bendtigt werden. Es ist
davon auszugehen, dass die Calcitkristallisation durch Adsorption von in den Konzentraten
vorliegendem Phosphat und DOC an den Kristallisationskeimen gestort wird.

Bei der Féllung mit Kristallisationskeimen und Fallmitteln (NaOH oder Ca(OH)2) zeigten
sich keine Unterschiede hinsichtlich des Enthértungserfolges und der Phosphatentfernung im
Vergleich zur chemischen Féllung ohne Kristallisationskeime.

Durch die chemische Fallung mit NaOH und Ca(OH)s konnte sowohl eine sehr gute Phos-
phatentfernung als auch eine wirkungsvolle Enthartung der Konzentrate erreicht werden. Die
Entfernungsraten des Phosphates betrugen 91-100 %. Beziiglich der Restkonzentrationen des
ortho-Phosphates nach der Fillung mit Kalkmilch ergaben sich Werte von unter 25 ug P/L.
Durch die Fallung des NF-Konzentrates mit Natronlauge konnte eine Restkonzentration von
64 pg P/L erreicht werden. Die Féllung des RO-Konzentrates mit Natronlauge ergab hin-
sichtlich der ortho-Phosphatkonzentration dhnliche Werte wie die Kalkmilchfillung, jedoch
trat eine Riicklésung des geféllten Phosphates mit zunehmender Fillungsdauer auf. Orien-
tiert man sich z.B. am kiinftig angestrebten Zielwert von < 50 ug TP /L fiir die Abliufe der
Berliner Kldranlagen [Senatsverwaltung-Berlin, 2001], so erscheint die Einleitung der mit
Kalkmilch gefillten Konzentrate unproblematisch. Dies setzt voraus, dass ortho-Phosphat
den {iberwiegenden Anteil am Gesamtphosphor der Konzentrate ausmacht.

Bei der Fillung mit NaOH erfolgte die Enthirtung und Phosphatentfernung im Wesent-
lichen in den ersten drei Minuten nach Zugabe des Féllmittels. Bei der Fallung mit Ca(OH)s
wurde eine langere Reaktionszeit (30 Minuten) fiir die Enthirtung bendotigt, da sich die
zugegebene Kalkmilch erst verzdgert 16ste. Die Phosphatentfernung erfolgte jedoch mit der
gleichen Geschwindigkeit wie bei der NaOH-Fillung.

Aufgrund der chemischen Stochiometrien ergab sich fiir die NaOH-Fillung eine héhere
Calciumentfernung (92-96 %) als fiir die Kalkmilchfillung (67-84 %). Die Entfernung des TIC
erfolgte bei der Kalkmilchfillung weitgehender als bei der Féllung mit NaOIl.

Ein Nachteil der Fallung mit NaOH ist die Aufsalzung der Konzentrate mit Natrium.
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Dies fiihrt bei einem sekundédren RO-Prozess zu einem hoéheren Energieverbrauch aufgrund
des héheren osmotischen Druckes. Des Weiteren ist eine Aufsalzung des Konzentrates auch
im Fall einer Einleitung in Oberflichengewisser 6kologisch bedenklich. Durch eine Kombina-
tion beider Fallmittel in Abhéngigkeit vom Calcium zu TIC-Verhéltnis liefs sich bei geringer
Aufsalzung eine moglichst weitgehende Enthértung erreichen.

Die Enthartung der Konzentrate bewirkt eine Verminderung des Scaling-Potenzials. So-
mit konnen die Konzentrate in einem sekundiaren Membranprozess weiter eingeengt werden.
Durch die Modellierung der maximal méglichen Ausbeute des sekundédren Membranprozesses
ergaben sich mogliche Gesamtausbeuten von 93-98.6 %.

5.2 Ausblick

Zur Validierung der durch Modellieren abgeschétzten Ausbeutesteigerungen ist die Durch-
fiihrung von Scaling-Tests notig. Die Versuchsbedingungen sollten dabei den Bedingungen
{iblicher groRtechnischer Membrananlagen entsprechen (Filtrationsart (Cross-Flow), Uber-
stromgeschwindigkeit des Feedstromes, Betriebsdriicke). Insbesondere ist auch der Einfluss
weiterer Stoffe bei der Bildung von Membranscaling zu untersuchen. Mit zunehmender Steige-
rung der Ausbeute kann z.B. eine Ubersittigung hinsichtlich Calciumsulfat in den untersuch-
ten Konzentraten auftreten. Bei der Membranfiltration anderer Rohwisser kann Membran-
scaling auch durch weitere schwerlsliche Verbindungen, z.B. BaSO,4 und SiOs, entstehen.
Daher sollte kiinftig untersucht werden, inwieweit die beteiligten lonen bei der chemischen
Enthértung durch Mitfallung entfernt werden oder ob andere Behandlungsmethoden, wie der
Einsatz von Flockungsmitteln, zielfiihrend sind.

Hinsichtlich der eutrophierenden Wirkung der Konzentrate sollte neben der Bestimmung
der ortho-Phosphatkonzentration auch eine Quantifizierung des organisch gebundenen Phos-
phors erfolgen.
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Anhang A

Analytik

A.1 Kationen

Die Messung der Kationen (Nat, K+, Ca?*, Mg?") erfolgte mit einem DX-120 Ionenchro-
matographen (Firma Dionex). Dabei wird die Probe mit einem Flussmittel (mobile Phase)
vermischt und durch eine Trennsiule (IonPac CS12A, 4*250 mm (Firma Dionex) gepumpt.
Die Kationen der Probe werden beim Durchstrémen dieser Sdule durch unterschiedlich starke
Wechselwirkung mit dem Fiillmaterial der Sdule (stationdren Phase) voneinander getrennt
und zu verschiedenen Zeiten eluiert. Durch Messung der Leitfdhigkeit des Eluates wird die
Quantifizierung der einzelnen Ionen erreicht.

A.2 Anionen

Analog zum oben genannten Prinzip wurde die Bestimmung der Anionen (C1=, NO3~, S04%7)
mit einem AS50 lonenchromatographen (Firma Dionex) durchgefithrt. Es wurde eine IonPac
AS11-Trennséule (4*250 mm, Firma Dionex) verwendet.

A.3 Phosphat

Die ortho-Phosphatkonzentrationen wurden mittels Fliebinjektionsanalyse mit dem Gerét
FIAstar 5000 Analyzer (Firma Foss Tecator) bestimmt. In einem kontinuierlich fliefendem
Trégerstrom erfolgt nach Zugabe der Probe eine Farbreaktion mit einer sauren Molybdéan-
losung sowie Zinn(II)chlorid. Das dabei entstehende Phosphormolybdénblau wird photome-
trisch gemessen.

A.4 DOC, TIC

Die Messung des gelosten organischen (DOC) und anorganischen Kohlenstoffes (TIC) erfolgte
mit dem Gerét high TOC II (Firma Elementar Analysensysteme GmbH). Zuerst wird die
Probe angesduert und anorganischer Kohlenstoff in Form von COgy ausgestrippt. Danach
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erfolgt die katalytische Oxidation der Probe, wobei der organische Kohlenstoff ebenfalls zu
CO9 umgesetzt wird. Die Quantifizierung des COq erfolgt in einem Infrarot-Detektor.

A.5 pH-Wert, Leitfihigkeit, Temperatur

Der pH-Wert wurde mit dem Gerat pH 340 (Firma WTW GmbH) gemessen. Die Kalibrierung
erfolgte mit technischen Pufferlésungen bei pH-Werten von 4,01 und 7,00.

Die Leitfahigkeitsbestimmung sowie die Messungen der Temperatur erfolgt mit dem Geréat
Cond 3151 (Firma WTW GmbH).



Anhang B

Konzentrate

B.1 Chemische Zusammensetzung des RO- und NF-Konzentrates

Messgrofe  Konzentration
RO NF
Kalium 83,4 53,1
Natrium 5324 2281
Calcium 352,8  358.7
Magnesium 40,9 44

Nitrat 33 17,1
Chlorid 632,8 169,2
TIC 190,7 163.9

Sulfat 2684 5847
Phosphat-P 1339 1348
DOC 34,3 01,8
pH 81 81
olmS/em] 4,23 2,14

Tabelle B.1: Chemische Zusammensetzung des RO- und NF-Konzentrates (Konzentrationen
in mg/L und Phosphat-P in ug/L)
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B.2 Berechnung des Riickhaltes der NF

Mittels einer Massenbilanz wurde die Konzentration im Permeat bestimmt. Das Anfangsvo-
lumen vor Beginn der Filtration (V) betrug 200 L und wurde bis auf ein Konzentratvolumen
(Vi) von 40L eingeengt. Daraus ergibt sich ein Permeatvolumen (Vp) von 160L und ein
Konzentrationsfaktor von 5. Die Konzentration im Permeat errechnet sich durch:

Vrer — Viek
CP =
Vp

Der Riickhalt wird dann mit Gleichung (2.2) bestimmt:

R=1-L
CF
Messgrofe Konzentration Riickhalt
Feed Konzentrat Permeat

Kalium 25,3 53,1 18,35 27,5
Natrium 103.6 2281 72,475 30,0
Calcium 89,3 3587 21,95 75,4
Magnesium 9,6 44 1 89,6
Nitrat 17,5 17,1 17,6 -0,6
Chlorid 92,7 169,2 73,575 20,6
TIC 56,2 163,9 29,275 479
Sulfat 105,5 584,7 -14.3 113,6
Phosphat-P  268,7 1348,2 -1,175 100,4
DOC 10,9 51,8 0,675 93,8

Tabelle B.2: Berechnung des Riickhaltes der NF (Die Konzentrationen in Feed und Konzen-
trat wurden gemessen; die Permeatkonzentration wurde durch eine Massenbilanz berechnet.
Konzentrationen in mg/L und pg/L fiir Phosphat-P, Riickhalt in Prozent)



Anhang C

Fallung

Nummer Konzentrat  pH Fiallungsmittel Dauer
NaOH Ca(OH), Calcit
[mmol /L] l&/L] ]
0,56-lmm  0,03-0,1lmm

1 NF 9,26 3,1 2
2 NF 10,19 9,4 2
3 NF 1148 15,6 2
4 NF 8,26 5 45
5 NF 8,29 5 45
6 NF 8,2 15 45
7 NF 8,46 3,1 5 16
8 NF 9,83 9,4 5 16
9 NF 11,51 15,6 5 16
10 NF 8,87 3,5 2
11 NF 9,11 5,1 2
12 NF 10,05 6,8 2
13 NF 10,67 45 4.4 2
14 NF 11,06 6,8 5 2
15 RO 9,29 6,3 2
16 RO 10,61 16,3 2
17 RO 11,62 225 2
18 RO 8,74 5,9 2
19 RO 8,84 8,0 2
20 RO 9,94 10,0 2
21 RO 8,89 2,0 7,0 2
22 RO 9,99 10,0 5 2

Tabelle C.1: Ubersicht der Fillungsversuche
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Anhang D

Z1L.D

,—} Destillat

Konzentrat Konzentrat
E—
—1

N——

Verdunstungsbecken

a Verdampfer

Enthartung , P ¢
ermea

| | ]
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Abbildung D.1: ZLD-Verfahrensvarianten: a und b nach Bond und Veerapaneni [2007]; ¢
nach Juby u.a. [2008]
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Anhang E

Berechnung der Gesamtausbeute

E.1 Herleitung der verwendeten Formeln

Die Berechnung der Konzentration eines Iones im Konzentrat erfolgt {iber folgende Massen-
bilanz:
cp*Vp=cg* Vg +cp*xVp
=
cr*xVp —cpxVp
Vi
Mit Vp = WCF * Vg aus Gleichung (2.3) ergibt sich:

CK =

cp*Vp—cpx WCF x Vg
Vi

CK =

Nun ersetzt man Vi durch Vg — Vp und erhalt nach Umformen:

cp*Vp—cpx WCF x Vg
VF—WCF*VF

CK =

Gemif Gleichung (2.2) ergibt sich ¢p = (1 — R) * ¢y, was zu

cr*Vp—[(1—R)*cpx WCF x Vg

K= Ve —WCF % Vg
=
_cr—[(1=R)*cp*x WCF]
CK = 1-WCF

fithrt. Die Konzentration der Carbonationen berechnet sich aus der TIC-Konzentration (iden-
tisch mit C7) in Abhéngigkeit vom pH-Wert nach den Gleichungen (2.17) und (2.18):

KK,
[HF]? + [H]Ky + K1 K

a9 =
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[COs*] = Cra
Der Wert fiir den SI ergibt sich aus Gleichung (2.12):

ST =log <§{P>
S

Das IP eines Stoffes ergibt sich aus den Konzentrationen der beteiligten Spezies. Fiir Calcit
berechnet sich das IP in den Konzentraten aus dem Produkt der cx-Werte fiir Ca?t und
CO327.

E.2 Beispielrechnung zur Ermittlung der Gesamtausbeute

Als Beispiel sei die Berechnung der Gesamtausbeute fiir das mit Natronlauge (9,4mM) ent-
hirtete NF-Konzentrat aufgefiihrt. Die fiir die Berechnung erforderlichen Grofen sind:

e Calciumkonzentration nach primérer NF-Filtration: 358,7mg/L
e TIC-Konzentration nach primérer NF-Filtration: 163,9 mg/L
e Calciumkonzentration nach der Enthértung: 25,9 mg/L

e TIC-Konzentration nach der Enthértung: 51,6 mg/L

e Riickhalt Calcium: 0,75

e Riickhalt TIC: 0,48

o K;=10"6%

o Ko—1071033

o Kg=10"84mol?/L2

e pH=8,1

e molare Masse Calcium: 40 g/mol

e molare Masse Kohlenstoff: 12 g/mol

e Der Anteil ag des TIC, der zu Carbonationen dissoziiert, ist:

10—6,35 * 10—10,33
T 102(-81) 4 10-81 % 10-6:35 + 10-6:35 5 101033

as =5,752% 1073

Der maximal tolerierbare SI bei der sekunddren NF-Filtration ist der SI nach der priméren
Filtration:

358,7mg/L 163,9mg/L _3
40%10% mg/mol * 124103 myg/mol 5,752 % 10

10-848 mol2 /L2

ST = log =233
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Durch Iteration muss nun der maximale WCF gefunden werden, bei dem im Konzentrat Ca2*-
und CO32~-Konzentrationen vorliegen, die einen SI ergeben, der den maximal tolerierbaren
SI nicht iiberschreitet. Fiir einen WCF von 0,9 fiir die sekundére NF-Filtration ergibt sich
z.B. eine Calciumionenkonzentration von:

25,9mg/L — [(1 —0,75) % 25,9mg/L % 0, 9]

CK(Ca2t) = 1-0.9 =200,7mg/L

Analog erhélt man fiir die TIC-Konzentration:

51,6 mg/L — |[(1 —0,48) x 51,6 mg/L % 0,9
CK(TIC) = /L= 1_0)9 / ]:274,5m9/L

Es ergibt sich eine Carbonatkonzentration von:
Crcor-y = 274,5mg/L 5,752 % 107> = 1,579 mg/L

Schliefslich errechnet sich der Calcit-SI fiir das Konzentrat der sekundiren NF-Filtration

durch:
200,7mg/L 1,579 mg/L

10%10% mg/mol * 12%103 mg/mol
10-848 mol? /L2

SI = log

=2,30

Fiir eine Ausbeute von 0,91 wiirde sich analog ein SI von 2,39 ergeben und somit den ermit-
telten tolerierbaren Wert von 2,33 iibersteigen, sodass als maximal mogliche Ausbeute fiir
den sekundédren Membranprozess ein Wert von 90 % abgeschitzt werden kann. Die Gesamt-
ausbeute aus primérer und sekundirer Membranfiltration errechnet sich durch:

WCFyesamt = WCFprim. + (1 = WCFppim.) * WCFger,.) = 0,84+ ((1—0,8) %0,9=10,98
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