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Einleitung 9

1 Einleitung

Die als Trennprozess zwischen koexistenten fliissigen Phasen ablaufende sogenannte
chemische Extraktion oder Reaktivextraktion hat eine mit anderen thermischen Trenn-
verfahren verglichen junge Geschichte: Erst im Rahmen des sogenannten Manhattan-
Projektes ist die Idee aufgekommen flussig/flissig Extraktion durch chemische Kom-
plexbildung spezifisch zu gestalten, mit der erfolgreichen Erfindung der Uran/Plutonium
- Trennung, die heute weltweit im sogenannten PUREX-Prozess, als zentraler Schritt
der Wiederaufarbeitung von Kernbrennstoffen auftritt.

Von dieser Erfahrung ausgehend hat sich in kurzer Zeit die chemische Extraktion als
ein eigenstandiges Gebiet entwickelt, zu dem seit fast 30 Jahren im 3-Jahresrythmus
ein Weltkongress (ISEC) stattfindet.

Groldtechnisch etabliert hat sich die Hydrometallurgie als ein Gewinnungsverfahren fur
verschiedenste Metalle, bei dem die chemische Extraktion als Trennschritt die zentrale
Rolle spielt. Mit geringerer Tonnage, jedoch mit besonderer Wertschépfung wird die
Reaktivextraktion heute zunehmend auch in der Pharma-Industrie angewandt und ab-
sehbar ist ihr Einsatz bei der Aufarbeitung biotechnologischer Produkte (Aminosauren,
Enzyme etc.), bei der Mikroemulsionen (waRrige Nanotrépfchen in apolaren Medien)
als leistungsfahiges Trennmedium zum Einsatz kommen. Nicht zuletzt durch eine zu-
nehmend strenge Gesetzgebung zur umweltschonenden Behandlung von Schwer-
metall beladenen Abwassern (Recycling-Verfahren) ist zu erwarten, dal® auch auf
diesem Gebiet das Potential der Reaktivextraktion erfolgreich umzusetzen sein wird.
Die flr chemische Extraktion einzusetzenden Apparate, Mischer-Scheider, verschiede-
ne Kolonnen oder Extraktionszentrifugen, entsprechen denen der klassischen Ein-
satzgebiete der physikalischen flissig/flissig Extraktion. Bemerkenswert ist dazu
allerdings, dal} insbesondere bei der Verfahrensfihrung in Kolonnen, die Auslegung
und Optimierung sich als anspruchsvoll darstellt. Dies hat damit zu tun, dal fir
Berechnungen die Stoffaustauschkinetik essentiell ist und dal® dabei u.a. wegen der
zahlreichen chemischen Komponenten viele EinfluRgréRen zu bericksichtigen sind.
Dies hat zur Folge, dal tragfahige Modellierungen gefragt sind, um dadurch die alter-
nativen hochaufwendigen empirischen Messungen verzichtbar zu machen.

Dieser Situation begegnet man auch bei der neu einzuflihrenden extraktiven Verfah-
rensfiihrung in Hohlfasermodulen (Faser entspricht Kolonne) als dem Zentralthema
dieser Arbeit. Dieser Apparat gestattet die Realisierung einer sehr gro3en volumenbe-
zogenen Phasengrenze durch dichte Packung der porésen Hohlfasern, wodurch eine

kompakte Bauweise der Apparate resultiert. Noch wichtiger ist jedoch der Umstand,
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daf sich durch die stabile Lokalisierung der Phasengrenze in den Poren der Hohlfaser-
membran fast beliebige Volumenstromverhaltnisse realisieren lassen, wie sich zeigen
wird, ein wesentlicher Beitrag zur Konzentrierung von extrem verdiunnten Losungen
(Kopplung Ex/Reex), deutlich Gberlegen dem klassischen Verfahren des Festionen-

austausches.
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2 Reaktive flussig/flussig Extraktion als Trenntechnik
2.1 Grundlagen der flUssig/flissig Reaktivextraktion

Die extraktive Stofftrennung basiert auf der Verteilung einer oder mehrerer geldster
Komponenten zwischen zwei flissigen Phasen (Wasserphase/Solventphase), welche
eine breite Mischungsliicke aufweisen missen. Ziel des Verfahrens ist die vom Vertei-
lungsgleichgewicht bestimmte Abtrennung einer oder mehrerer Komponenten. Sofern
das malRgebende Verteilungsgleichgewicht nur durch die unterschiedliche Wechselwir-
kung der Komponenten mit den beiden Lésungsmitteln bestimmt ist, spricht man von
einer physikalischen Extraktion. Als Beispiel sei hier die Extraktion von Essigsaure aus
Wasser durch Kontakt mit Athylather genannt [Mersmann 1980]. Die nach der Extrakti-
on von Essigsaure abgereicherte Wasserphase wird als Raffinat, die mit Essigsaure
angereicherte Athylatherphase als Extrakt bezeichnet.

Technisch wesentlich bedeutsamer (Metallgewinnung) ist die sogenannte chemische
Extraktion, welche dadurch charakterisiert ist, dall der Phasenwechsel beispielsweise

von Metallionen (Me?*, wéRriges Medium) durch Kontakt mit einem wasserunléslichen,
solventseitig geldsten Komplexbildner (W) bewirkt wird, der Ublicherweise an der Pha-

sengrenze (siehe Kapitel 2.3) mit den Metallionen gemaf

_

Me?* +n-(HX), — MeX, (HX),,_, +2-H* (2.1)

(Querbalken bezeichnen Solventphase)

reagiert, mit der Folge einer mehr oder weniger spezifischen Anreicherung des Wert-
stoffes (Komplex) in der Solventphase.

Solche chemischen Zweiphasensysteme sind gekennzeichnet durch die Vielfalt der
Chemie (Variabilitat der Komplexbildner, respektive der Metallionen) und sie sind hin-

sichtlich der Gleichgewichtslage steuerbar, im obigen Beispiel durch die Protonenkon-

zentration, so daf} die Mdglichkeit besteht die mit dem Metallkomplex (MeX, (HX),,_,

oder abgekurzt MeX, ) beladene Solventphase durch Kontakt mit Mineralsgure zu

regenerieren (Abb. 2.1).
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schwermetall-
haltiges

Abwasser Metallkonzentrat

l MeX, T

abgereicherte Mineralsaure
walrige Phase

Abbildung 2.1: Verfahrensschema zur Schwermetallkonzentrierung

Die technische Durchflihrung solcher chemischer Extraktionen ist wegen der ange-
koppelten chemischen Reaktionen durch eine Vielzahl von Einflulgrofien gekenn-
zeichnet, aber auch dadurch, daf} trenntechnisch unterschiedliche Apparate zum Ein-

satz kommen (siehe Kapitel 2.4).

2.2 Stoéchiometrie und Gleichgewichte

Eine der Grundvoraussetzungen zur Modellierung der chemischen Reaktivextraktion ist
die Bestimmung der Stéchiometrie der betreffenden chemischen Reaktion, die in Ver-
bindung mit der Reaktionsgleichung bei variablen, vom chemischen System abhangi-

gen, stéchiometrischen Faktoren a und b (a = 1,5 und b = 2 fiir das Zn**/DEPA-

System)
Me>* +a(HX), — MeX, (HX),, , +b-H* (2.2)
das Gleichgewicht und die Gleichgewichtskonstante Kgew

Kagy = MeX,(HX),, 5] HT
[Me**]-[(HX),]*

(2.3)

definiert.
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Der Zahlenwert von Kggw wird experimentell durch Kontaktierung einer metallhaltigen
waRrigen Phase und einer komplexbildnerhaltigen organischen Phase mit anschliel3en-

der Messung der sich einstellenden Gleichgewichtskonzentrationen bestimmt.

Durch Logarithmieren der Gleichung 2.3 und Einsetzen der Definitionsgleichungen fur

den pH-Wert und das Verteilungsverhaltnis Dy

_ [MeX, (HX),, ,]

D 2.4
\ [Me2+] ( )

erhalt man die Beziehung [Marcus 1969]
logD,, =logKggw +2a-log([(HX),]+b-pH (2.5)

Unter Verwendung einer doppelt-logarithmischen Auftragung des Verteilungsverhalt-
nisses Dy Uber der Komplexbildner- bzw. der Protonenkonzentration lalt sich der
stoéchiometrische Koeffizient a bzw. b jeder Spezies aus der Steigung der Geraden
ermitteln, wenn die Konzentrationen der dbrigen Komponenten konstant gehalten wer-
den. Dieses Vorgehen wurde zum Beispiel von Geist [Geist 1997b] fur das Extraktions-
system Me?*/DEPA + Dodekan (Me** = Cd, Cu, Pb, Zn, Ni, Al) angewandt.

2.3 Stofflibergangskinetik der Reaktivextraktion

Zur Modellierung von Apparaten fir die fl./fl. Reaktivextraktion, bei denen sich die bei-
den kontaktierten Phasen im Ungleichgewicht befinden, wie zum Beispiel bei Kolonnen
und Hohlfasermodulen, benétigt man neben den thermodynamischen Gleichgewichts-
beziehungen die relevanten kinetischen Gleichungen flur die Transportprozesse (siehe
Kapitel 5.4.1), gegebenenfalls auch fir die ablaufende Grenzflachenreaktion.

Bei der flUssig/flissig Reaktivextraktion ist der Stoffaustausch gemafy Abb. 2.2 durch

die kinetische Folge von

e Transport der Edukte zum Reaktionsort,
e Grenzflachenreaktion und

e Abtransport der Reaktionsprodukte vom Reaktionsort

charakterisiert.
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Dabei kommt der Bestimmung des Reaktionsortes und des geschwindigkeitsbestim-
menden Schrittes (Transportprozesse oder chemische Reaktion) eine entscheidende
Bedeutung bei der Modellierung zu.

Sind die Reaktionskomponenten jeweils ausschlieRlich in einer Phase I6slich, so muf
man als Reaktionsort die Phasengrenze annehmen. Dieser kinetische Grenzfall ist bei
technisch relevanten Systemen der Metallgewinnung durchwegs gegeben, da die Me-
tallionen in der organischen Phasen unléslich sind und als Komplexbildner nur wasser-
unlésliche Spezies eingesetzt werden, um Verluste durch Austrag in die Wasserphase
zu vermeiden.

Schematisch ist deswegen in Abbildung 2.2 die zur Extraktion (oder Reextraktion) flih-

rende chemische Reaktion auf den Ort der Phasengrenze lokalisiert, dargestellt.

wasserig organisch
. Trans ort Trans ort —
Me? P PoMoRX
Reaktion
2H® < > MeX

Transport | Transport

Abbildung 2.2: Transportvorgange bei einer Grenzflachenreaktion

Hinsichtlich der Limitierung hat man zwischen den Grenzféllen eines transportlimitier-
ten Prozesses, eines reaktionslimitierten Prozesses (Abb. 2.3) und einem Ubergangs-
bereich zwischen den beiden Grenzfallen, der sogenannten Mischkinetik zu unter-

scheiden.

Bei einer Transportlimitierung lauft die Reaktion an der Phasengrenze im Vergleich
zum An- oder Abtransport der Edukte bzw. Produkte sehr schnell ab. Damit stehen die
Konzentrationen der einzelnen Spezies, gemal der stéchiometrischen Gleichung, an
der Phasengrenze nahezu im Gleichgewicht. Zwischen Bulkphase und Phasengrenze
stellen sich entsprechende Konzentrationsgradienten ein (Abb. 2.3), wobei der Fall
einer limitierenden Komponente beispielsweise durch die Bedingung c: << c¢; gekenn-

zeichnet ist.
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Phasengrenze Phasengrenze
walrig organisch walrig organisch
| Me?* HX
[Me™] e [HX]
1 | [MeX)]
PRLIEE. —
i —> — derle—rie—»
Buk 9, 9, Bulk Buk 9, 8, Buk
transportlimitierter Prozess reaktionslimitierter Prozess

Abbildung 2.3: Konzentrationsprofile fur unterschiedliche Limitierungen (Prinzipbild)

Ist die chemische Reaktion deutlich langsamer als die Transportvorgénge, so spricht
man von einem reaktionslimitierten Prozess (Abb. 2.3). Als Folge sind die Konzen-
trationsprofile in der Grenzschicht (Grenzschichtdicke = §) vernachlassigbar, die Kon-
zentrationen an der Phasengrenze entsprechen nahezu denen im Bulk. Es gilt:
sk
G
betreffenden Grenzflachenreaktion [Nitsch 1984].
Zur Bestimmung des limitierenden Schrittes sollte eine in der Arbeitsgruppe Nitsch

[Nitsch 1973, Nitsch 1978] entwickelte Rihrzelle (Abb. 2.4) verwendet werden.

=~ ¢;. Zur Modellierung benétigt man in diesem Fall die kinetische Gleichung der

L]
=R

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung der Stromungsfiihrung in der Rihrzelle

Die beiden Phasen (,Organik® und wafrige Phase) des zu untersuchenden Stoff-
systems werden in der Rihrzelle tberschichtet. Der Stoffstrom zwischen den Phasen

wird in Abhangigkeit der mit der Drehzahl der Riihrer variablen Strdmung gemessen.
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transportlimitiert

reaktionslimitiert

Stoffstrom

Ruhrerdrehzahl

Abbildung 2.5: Drehzahlabhangigkeit des Stoffstroms in der Rihrzelle fir Transport-

und Reaktionslimitierung

Durch eine Kalibrierung mit Hilfe von Messungen zum Warmelbergang und physikali-
schem Stofftransport [Nitsch 1973, Nitsch 1978] wurde nachgewiesen, dal sich bei
Transportlimitierung ein linearer Zusammenhang zwischen Drehzahl und Stoffstrom
ergibt (Abb. 2.5), so dal sich die Reaktionslimitierung an strémungsunabhangigen

.Plateauraten“ erkennbar eindeutig identifizieren laft.

2.4 Apparate und Verfahren

In aller Kiirze sollen nachfolgend die drei alternativen Verfahren der Extraktionsfiihrung
im Mixer/Settler, in der Extraktionskolonne und im Zentrifugalextraktor charakterisiert

werden.

2.4.1 Mixer-Settler

Die klassische und technisch am haufigsten angewandte, kontinuierlich im Gegenstrom
gefuhrte Extraktion wird im Mixer/Settler durchgefuhrt (Abb. 2.6).

Im Mischer geschieht die fur die Schaffung einer grolen Austauschflache nétige Er-
zeugung einer flussig/flissig — Dispersion, wobei durch entsprechende Verweilzeiten
der beiden Phasen und deren Dispersionsgrad, die Einstellung des Gleichgewichtes
sichergestellt wird. Weil die beiden aus dem Mischer austretenden Phasen im Gleich-
gewicht stehen, spricht man von einer Gleichgewichts-Stufe (allgemein einfach als
Stufe bezeichnet). Als Mischer werden Rihrwerke, Kreisel- oder Strahlpumpen, Ven-
turi-Rohre und Ultraschallgeber eingesetzt. Abbildung 2.6 zeigt eine dreistufige Gegen-
strom-Extraktionsbatterie, mit Kreiselpumpen als Mischer, wobei der Stoffaustausch

zusatzlich in einem relativ langen, turbulent durchstrémten Rohr stattfindet.
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Der Settler dient der unverzichtbar vollstandigen Trennung der Dispersion und muf}
nach Maligabe der Sedimentationsgeschwindigkeit der dispergierten Phase dimen-
sioniert werden, die von den Stoffeigenschaften und Scherkraften im Mischer bestimmt
ist. Ublicherweise werden als Settler groRe flache rechteckige Tanks verwendet.

Fir Systeme mit Emulsionsneigung ist der Mixer/Settler nicht geeignet.

1 Extraktionsmittel
2 ,Feed®

3 Raffinat

4 Extrakt

XIS

)
D
N

Abbildung 2.6: Dreistufige Mixer-Settler Apparatur [Mersmann 1980]

Der technische Aufwand des Mixer/Settler steigt mit der Anzahl der fiir die Separation
erforderlichen Stufen, wobei die Stufenzahl wesentlich durch die Gleichgewichtslage
des betreffenden chemischen Systems und durch den Anspruch an das Separa-
tionsergebnis bestimmt ist.

Als Vorteile von Mixer/Settler-Apparaten sind die einfache Erweiterungsfahigkeit und
die Unempfindlichkeit gegeniiber Feststoffen aufzufiihren, nachteilig ist der grof3e Be-
triebsinhalt an Extraktionsmittel und der hohe Energieaufwand. Au3erdem lassen sich
im grofdtechnischen Betrieb allerhéchstens Phasenverhaltnisse von 10:1 realisieren.
Da die chemische Extraktion ein mehrdimensionales Problem darstellt missen im Ge-
gensatz zur physikalischen Extraktion (Berechnung mit Hilfe des McCabe-Thiele
Diagrammes [Treybal 1963]) zur Berechnung einer mehrstufigen Gegenstrom-
Extraktionsbatterie numerische Methoden verwendet werden. Reicht die Kontaktzeit
der beiden Phasen aus um eine Einstellung des Gleichgewichts zu gewahrleisten muf}
dabei die Stoffaustauschkinetik nicht berlcksichtigt werden.

In der Praxis wird oft auf eine vollstandige Einstellung des Gleichgewichts zu Gunsten
kirzerer Kontaktzeiten verzichtet [Rydberg 1992]. Die geringere Effizienz mul} dabei

durch eine gréRere Stufenzahl ausgeglichen werden.



18

Reaktive flissig/flissig Extraktion als Trenntechnik

2.4.2 Kolonnen

Verglichen mit dem Mixer/Settler hinsichtlich technischem Aufwand wesentlich einfa-

cher ist die Extraktionsfuhrung in einer Gegenstromkolonne.

Tabelle 2.1 gibt eine Ubersicht zu den verschiedenen Bauformen.

mit ruhenden Einbauten mit Pulsation mit bewegten Einbauten
Sprihkolonne Pulsationskolonne mit Ruhrkolonnen
Fullkérpern
Fullkérperkolonnen Pulsationskolonne mit Drehscheibenkolonnen
Siebbdéden
Siebbodenkolonnen Quirlkolonnen
Kaskadenbodenkolonnen

Tabelle 2.1: Bauformen von Extraktionskolonnen [Vauk 1992]

Abbildung 2.7 zeigt hierzu eine pulsierte Siebbodenkolonne.

(w1,

.
e,

2

e lue
* o
o v o
* .
]
ofen %

N OO g~ W N -

leichte Phase Austritt

Phasengrenze

schwere Phase Eintritt (kontinuierliche Phase)
Siebboden

leichte Phase Eintritt (disperse Phase)
schwere Phase Austritt

Pulsator

Abbildung 2.7: Pulsierte Siebbodenkolonne [Rydberg 1992]

Im Falle einer Pulsationskolonne wir beim Aufwéartshub die leichte Phase durch den

Siebboden gedriickt, wodurch es zur Tropfenneubildung mit nachfolgender Koaleszenz

an der Unterseite des dariber befindlichen Siebbodens (Kompensation von Tensidef-




Reaktive flissig/flissig Extraktion als Trenntechnik 19

fekten, die zu starren Tropfen fliihren) kommt. Beim Gegenhub (abwarts) wird die kon-
tinuierliche Phase durch die Siebbdden und Koaleszenzschichten gedriickt. Die
Pusationsfrequenz entspricht dabei der reziproken Steigzeit der Tropfen.

- Siebboden

N Koaleszenzschicht

Abbildung 2.8: Tropfenneubildung und Koaleszenz in einer Siebbodenkolonne

Der Hauptvorteil von Extraktionskolonnen ist, dal} sich mehrere Trennstufen in einem
Apparat realisieren lassen, wobei die Phasentrennung nur einmalig am Kopf (leichte
Phase dispergiert) oder am Fufd (schwere Phase dispergiert) erforderlich ist. Somit ist
mit zunehmender Stufenzahl fur eine gewilinschte Separation der Gegenstromkolonne
gegenuber dem Mixer-Settler der Vorzug zu geben. Nachteilig ist, da das Phasen-
verhaltnis nur bis héchstens 5:1 gesteigert werden kann, weil es durch das sogenannte
Fluten der Kolonne begrenzt ist. Desweiteren besteht an jedem Kolonnenquerschnitt
Nichtgleichgewicht zwischen den Phasen, so dal} die Auslegung durch die anspruchs-
volle Stoffiibergangskinetik (Uberlagerung von chemischen Reaktionen, Trans-
portprozessen und Ruckvermischung) insbesondere bei chemischer Extraktion au3erst
komplex ist. Trotz dieser Komplexitat konnte in der Arbeitsgruppe Nitsch ein Modell zur
Beschreibung der Reaktivextraktion in einer pulsierten Siebbodenkolonne entwickelt
werden [/hle 1985, Hempe 1990, Walter 1994]. Im Regelfall erfolgt die Auslegung auf
empirischem Wege. Uber die gemessenen Konzentrationsprofile ist das Héhenaqui-
valent einer Stufe (HETS—Wert Height Equivalent of a Theoretical Stage) und damit die
bendtigte Kolonnenhdhe bestimmbar (Abb. 2.9).

T Caq

h = HETS; als die Hohe bei der die
Austrittskonzentrationen c,, und ¢

org

Gleichgewichtswerten entsprechen

Corg l

Abbildung 2.9: Schema der HETS-Wert Bestimmung
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2.4.3 Zentrifugalextraktoren

In Zentrifugalextraktoren erfolgt das Vermischen und Trennen der beiden Phasen mit
Hilfe der Zentrifugalkraft, dadurch kénnen im Gegensatz zu Mixer/Settler und Kolonne
auch Systeme bearbeitet werden, die zur Emulsionsbildung neigen oder nur einen ge-
ringen Dichteunterschied aufweisen [Otillinger 1988]. Auch der Bereich in dem das

Phasenverhaltnis variiert werden kann ist wesentlich gréRer als bei Kolonnen.

ji Zulauf

leichte
S

schwere Phase
<_._.

Phase

1 ,Feed®

2 Extrakt

3 Spiralbandrotor
4 Extraktionsmittel
5 Raffinat

Einstufen Zentrifugal Extraktor Podbielniak Kontaktor

Abbildung 2.10: Zentrifugalextraktoren nach Westfalia (links) und Podbielniak (rechts)
[Vauk 1992]

Die Zentrifugalextraktoren lassen sich in zwei Gruppen einteilen, solche mit festen
Stufenzahlen (z.B. Bauart Westfalia Abb. 2.10) und Differentialextraktoren (z.B. Bauart
Podbielniak Abb. 2.10), die je nach chemischem System im Schnitt 4-10 theoretische

Trennstufen [Vauk 1992] aufweisen.

Von Nachteil sind der groRe Energiebedarf (je Bautyp ca. 3 - 30 kW [Vauk 1992]) und
die hohen Investitionskosten, weshalb Zentrifugalextraktoren bisher vor allem in der

Pharmaindustrie zum Einsatz kommen.
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Die Modellierung der Reaktivextraktion in Zentrifugalextraktoren insbesondere fur Bau-
formen mit variabler Stufenzahl ist sehr komplex, die Auslegung erfolgt deshalb meist
empirisch. Als weiterfliihrende Literatur sei hier die Dissertation von Otillinger [Otillinger

1988] genannt.
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3 Stand der Technik fiir die fl./fl. Extraktion in Hohlfasermodulen

Neben den klassischen Apparaten zur fl./fl. Extraktion wurde Mitte der 80er Jahre [Kim
1984] eine neue Technik, die sogenannte membrangestitzte Extraktion eingeflhrt.
Dabei werden die beiden Phasen (walrige Raffinatphase und organisches Extraktions-

mittel) in einer mikroporése Membran kontaktiert (Abb. 3.1).

P, <P

org aq

walrige
Phase

hydrophobe Membran

Abbildung 3.1: Phasenkontaktierung in einer mikropordsen hydrophoben Membran

Auf Grund der Benetzungseigenschaften — eine hydrophobe Membran wird von der
organischen Phase benetzt, von der walrigen jedoch nicht — kann die Phasengrenze
durch gezielte Druckkontrolle (paq > Porg : hydrophobe Membran) in den Mikroporen sta-
bilisiert werden. Der am haufigsten eingesetzte Membrantyp sind mikroporése Hohl-
fasern (vgl. Abb. 5.1 - 5.3), die zu unterschiedlichen Modultypen verarbeitet werden
(Abb. 3.2).
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Abbildung 3.2: Bautypen von Hohlfasermodulen
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Zunachst wurden in erster Linie Parallelstrommodule verwendet, insbesondere weil
dieser Modultyp relativ leicht selbst hergestellt werden kann. Als Hohlfasern wurden
iberwiegend solche aus Polypropylen (Hoechst-Celanese jetzt Celgard®) oder PTFE
(Gore®) eingesetzt [Daiminger 1996c]. Da bei zunehmender ModulgréRe in Parallel-
strommodulen keine gleichmafige Stromungsverteilung im Mantelraum mehr mdglich
ist (channeling) entwickelte Celgard® Kreuzstromhohlfasermodule (siehe Kapitel 5.1),
die auf Grund ihrer kommerziellen Verfligbarkeit und der hohen realisierbaren Durch-
satze (bis zu 40 m*/h) das gréRte Anwendungspotential besitzen.

Neben Hohlfasermembranen werden vereinzelt auch Flachmembranen (siehe Kapitel

12.1) eingesetzt, fir groftechnische Anwendungen spielen diese aber keine Rolle.

Die durch Festlegung der Phasengrenze in den Poren mdgliche makroskopische Tren-
nung der beiden Phasen und die Verwendung von dicht gepackten Hohlfasern (ca. 500
- 750 Fasern/cm?) ist der Schliissel zu den exklusiven Eigenschaften dieser Art der

Phasenkontaktierung:

- beide Phasen werden durch den Apparat gepumpt, so dal} sich nahezu beliebige

Phasenverhaltnisse einstellen lassen,

- durch die nicht dispersive Kontaktierung ist eine Emulsionsbildung (entrainment)

ausgeschlossen,

- die gegeniber Kolonnen um eine GroRenordnung hdhere spezifische Grenzflache
fuhrt zu verglichen mit Kolonnen wesentlich niedrigeren Stufenhéhen (Abb. 2.9,

siehe auch [Daiminger 19995)),

Auf Grund dieser Vorteile von Membrankontaktoren — insbesondere der sogenannten
Hohlfasermodule — wird seit ca. 15 Jahren ihr Einsatz fir flissig/flissig- und
gas/flissig- Anwendungen untersucht. Die wichtigsten fl./fl. Anwendungsgebiete wer-
den in der Abwasserbehandlung (z.B. Metallionenextraktion, Extraktion von organi-
schen Schadstoffen [Gabelman 1999]), in der Metallurgie und in der Biotechnologie
([Sahoo 1999, Maal3 1999]) gesehen.

Die Reinstwasserherstellung (Entgasung) fir die Halbleiterindustrie, die Be- und Ent-
gasung fur die Getrankeindustrie und die Entfernung von Schadstoffen (z.B. SO,) aus
Abgasen stellen die wichtigsten Anwendungsbereiche fiir die gas/flissig Kontaktierung

dar.



24 Stand der Technik fur die fl./fl. Extraktion in Hohlfasermodulen

Lopez und Matson [Lopez 1997] beschreiben den groRtechnischen Einsatz der nicht-
dispersiven fl./fl. Extraktion bei einer Enzymproduktion in Japan.

Die niederlandische Firma TNO , welche Auftragsforschung fiir die Industrie durchfiihrt,
betreibt einige Pilotanlagen zur Membran-Gas-Absorption (SO, Abtrennung), sowie
eine Pilotanlage und eine full-scale Anlage zur Entfernung von organischen Schad-
stoffen aus Abwassern mittels physikalischer fl./fl. Extraktion [Klaassen 2000].

Eine erste Ubersicht zur Literatur (iber die membrangestitzte Extraktion fur den Zeit-
raum bis 1995 gibt Daiminger [Daiminger 1996c]. Gabelman [Gabelman 1999]
beschreibt den Stand der Technik bis zum Jahr 1998.

In der Literatur (Ubersicht im Anhang) findet man drei unterschiedliche Verfahren der

flissig/flissig Extraktion im Hohlfasermodul.

Bei der sogenannten Pertraktion (PEX, siehe Abb. 3.3) wird fir den Extraktionsschritt
als Solventphase eine Emulsion (walrige Stripp-Phase dispergiert in organischer Pha-
se) eingesetzt [Hu 1998]. Dadurch wird die organische Phase standig regeneriert und
somit die Effizienz der Extraktion unter Einsparung des Reextraktionsmoduls erhoht.
Allerdings muf} die Stripp-Phase in einem zusatzlichen Verfahrensschritt von der orga-
nischen Phase getrennt werden und das fur hohe Aufkonzentrierung entscheidende
extreme Phasenverhaltnis zwischen Stripp-Phase und organischer Phase ist nicht zu

realisieren.

walrige Phase

e A R TR cer ommaeormermbran

L Solventphase

: . o ® .. . . ’ © .\
T e . « © o. e © e \ . .
T T [ o waldrige Stripp-Phase
AT MR AT NI AT

Abbildung 3.3: Prinzipbild der Pertraktion (PEX)

Auch eine Modellierung erweist sich bei dieser Art der Verfahrensflihrung als sehr
schwierig, da der Stoffaustausch in der Emulsion (Stripp-Phase in org. Phase) auf
Grund der unbekannten Phasengrenzflache (TropfengréRenverteilung), sowie der

Stofflibergangskoeffizienten nicht sicher prognostiziert werden kann.
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Beim HFSLM-Verfahren (Hollow-fiber supported liquid membrane Abb. 3.4) wird die
porése Hohlfasermembran mit der mit Extraktionsmittel beladenen organischen Phase
impragniert, die walrige Phase stromt im Mantelraum (Abgeberphase, Extraktion) und
in den Hohlfasern (Stripp-Phase, Reextraktion). Extraktion und Reextraktion finden

damit simultan in einem Hohlfasermodul statt.

walrige Abgeberphase

Al A A AR

mit Solventphase und
Komplexbildner
impragnierte Hohlfasermembran

Abbildung 3.4: Prinzipbild des HFSLM-Verfahrens

Problematisch bei dieser Verfahrensfihrung ist das ,Ausbluten® der impragnierten
Membran durch die ,Restléslichkeit” des Komplexbildners und des Lésemittels in der
walRrigen Phase. Ferner ist die Variation des Phasenverhaltnisses (walirige Abgeber-
phase/“Organik® flr die Extraktion bzw. ,Organik‘/walrige Stripp-Phase bei der
Reextraktion) durch das fest vorgegebene Volumen der organische Phase einge-

schrankt.

Das dritte Verfahren (Abb. 3.5) wird Ublicherweise als nicht dispersive Solvent Extrakti-
on (auch NDSX fir Non Dispersive Solvent Extraction) bezeichnet. Die organische
Phase wird hierbei entweder mit der walirigen Abgeberphase (Extraktion) oder mit der
walRrigen Stripp-Phase (Reextraktion) kontaktiert, d.h. fir jeden Verfahrensschritt ist
entweder ein eigenes Hohlfasermodul nétig oder man verwendet Hohlfasermodule mit
mehreren separat anschlielRbaren Hohlfaserbliindeln [Abdulmalik 2000].

Die Vorteile dieses Verfahrens gegenliber den beiden oben genannten sind zum einen
die nahezu beliebig einstellbaren Phasenverhaltnisse und zum anderen die Moglichkeit

Komplexbildnerverluste kontinuierlich ausgleichen zu konnen.
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walrige Abgeberphase walrige Stripp-Phase
< 4
AL A A /-EU‘- At A

mit organischer Phase
> benetzte >
Hohlfasermembran

organische Phase

A G T A AT AT

Extraktion Reextraktion

organische Phase

Abbildung 3.5: Prinzipbild des NDSX-Verfahrens

Nicht zuletzt wegen dieser Vorteile wird in unserer Arbeitsgruppe dieses Verfahren

eingesetzt.

Die Ubersicht im Anhang (Kapitel 12.1) zeigt, daR vor allem Anwendungen aus den
Bereichen Umwelt- und Biotechnologie untersucht werden. Bei der Betriebsweise
Uberwiegt das NDSX-Verfahren in ,Batch-Fahrweise®, wobei nur relativ selten ([Urtiaga
1999], [Ortiz 1996], [Alonso 1999]) Extraktion und Reextraktion gekoppelt werden und
auch das Konzentrierungspotential des Verfahrens nicht anndhernd ausgereizt wird.
Als Hohlfasermodule werden iiberwiegend Kreuzstrom und Parallelstrom Liqui-Cel® -

Kontaktoren der Firma Celgard® eingesetzt.

Nachfolgend werden kurz die Arbeiten charakterisiert, in denen das NDSX Verfahren in
Verbindung mit Liqui-Cel® Kreuzstrommodule untersucht wurde, insbesondere um die
Unterschiede bei der Modellierung im Vergleich zu dieser Arbeit (Kapitel 5.7) aufzuzei-
gen.

Urtiaga [Urtiaga 1999] untersucht die Extraktion von Cadmium aus phosphorsaurer
Lésung mit dem Komplexbildner Aliquat 336 (30 v/v% Aliquat 336, 30 v/v% iso-
Decanol, 40 v/v% Kerosin) in Liqui-Cel® Hohlfasermodulen (Modul 1, Tab. 5.2). Die
Regenerierung des beladenen Extraktionsmittels im angekoppelten Reextraktions-
schritt erfolgt mit Wasser. Die walrige Feed- und Stripp-Phase wird wahlweise
rezirkuliert (Batch-Betrieb) oder durchlauft das jeweilige Modul nur einmalig (kontinuier-
licher Betrieb). Es wird festgestellt, dal} die organische Phase in einem dritten Modul
durch Kontaktierung mit 1 molarer Salzsaure von der Hydroxid- in die Chlorid-Form

Uberfuhrt werden mul} (,Regenerierungsschritt®). Bei der Extraktion wird die ,,Organik®
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durch die Hohlfasern, bei der Reextraktion und dem ,Regenerierungsschritt* durch den
Mantelraum gepumpt. Mit Hilfe der Massenbilanz fir den stationaren Zustand und un-

ter den Annahmen, dal}

e der Stofftransportwiderstand ausschlie3lich in der Membran liegt, sowie

e eingestelltes Gleichgewicht an der Phasengrenze vorliegt

wird der Stofftransportkoeffizient B, = 176-10"8 m/s berechnet, als Basis fiir eine zu-

kinftige Modellierung.

Alonso [Alonso 1999] flhrt flr den Prozess der Cr(VI) Rickgewinnung aus realen Gal-
vanikabwassern mit Aliquat 336 als Extraktionsmittel sowohl eine experimentelle als
auch theoretische Analyse durch. Fur den gekoppelten (Ex/Reex) Prozess werden Li-
qui-Cel® Hohlfasermodule (Modul 3, Tab. 5.2) eingesetzt, wobei die organische Phase
in beiden Verfahrensschritten (Ex/Reex) durch den Mantelraum stromt. Die Anlage wird
sowohl batchweise (alle drei Phasen — walkrige Abgeberphase, ,Organik“ und 1 molare
NaCl-Lésung als Stripp-Phase — werden im Kreislauf geflihrt) als auch halbkontinuier-
lich (nur ,Organik® und Stripp-Phase im Kreislauf) betrieben. Zur Modellierung des
Stofftransportes werden die auch von Urtiaga [Urtiaga 1999] getroffenen Annahmen

vorausgesetzt:

e Hauptwiderstand in der Membran

e Gleichgewichtseinstellung an der Phasengrenze

Durch simultanes Ldsen der Differentialgleichungen, die den Stofftransport im Hohlfa-
sermodul und den Tanks beschreiben, lafdt sich das dynamische Verhalten des
Prozesses berechnen. Mit den verwendeten Gleichgewichtskonstanten ([Alonso 1997],
[Ortiz 1996]) und dem Stoffubergangskoeffizienten B,, ([Ortiz 1996]) wird eine gute

Ubereinstimmung zwischen Modell und Experiment erreicht. Die Extrapolationsmég-
lichkeiten des Modells sind allerdings auf die Falle beschrankt, flir die der Haupt-

transportwiderstand in der Membran liegt.

Juang [Juang 2000a] untersucht die Extraktion von Cu(ll) aus einer walrigen EDTA-
Lésung mit Aliquat 336 als Komplexbildner. Die walirige Phase wird durch die
Hohlfasern des Liqui-Cel® Moduls ( Modul 1, Tab. 5.2) gepumpt.
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Zur Modellierung werden die Stofflibergangsgleichungen (siehe Kapitel 5)

n; =B - Ac, (3.1)
mit n,: spezifischer Stoffstrom der Komponente i, ;: Stoffiibergangskoeffizient der Kompo-

nente i, Ac: Konzentrationsdifferenz der Komponente i

fur die Diffusion in der walirigen Phase, in der Membran und in der organischen Phase
aufgestellt. Mit der Kopplung der Stoffstrome Uber die Stéchiometrie der chemischen
Reaktion lalkt sich das Gleichungssystem numerisch |6sen. Zur Berechnung der
Stofflibergangskoeffizienten in den Hohlfasern verwendet Juang eine Korrelation nach
Smith [Smith 1981], fir den Stoffiibergang im Mantelraum eine Korrelation nach Hu
[Hu 1998]. Da beide Korrelationen nicht mit den Liqui-Cel® Kreuzstrom Modulen ent-
wickelt wurden sind sie allerdings zur Berechnung der Stofftransportkoeffizienten nicht
geeignet. Dies gilt insbesondere fur die Mantelraumkorrelation, die mit Hilfe von Mes-
sungen fur ein Parallelstrommodul (vgl. Abb. 3.2a) vom Typ Enka LM-2P06 erstellt
wurde und damit auf Grund der véllig verschiedenen Strémungsfiihrung im Liqui-Cel®
Kreuzstrom Kontaktor (Abb. 3.2b) zur Ermittlung des strémungsabhangigen Stofftrans-

portkoeffizienten ungeeignet ist.

Abschlielend werden noch kurz die in der Arbeitsgruppe von Nitsch durchgefiihrten
Arbeiten zur Extraktion in Hohlfasermodulen, insbesondere der angewandten Modellie-

rungsstrategie dargestellt.

Daiminger [Daiminger 1995, 1996a-c] untersucht getrennt die beiden Verfahrens-
schritte Extraktion und Reextraktion im System Zn**, Wasser / DEPA, Solvent bzw.
DEPA, Solvent / Schwefelsaure. Dabei werden sowohl Parallelstrom- als auch Liqui-
Cel® Kreuzstrommodule verwendet.

Zur Modellierung der Parallelstrommodule (Abb. 3.2a) wird das Modul axial in Bilanz-
elemente unterteilt (Abb. 3.6), fur die bei jedem Zeitschritt jeweils iterativ die Konzen-
trationsanderungen berechnet werden. Das Gleichungssystem zur Berechnung des

Stofftransportes entspricht dem in Kapitel 5.
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Abbildung 3.6: Bilanzelemente zur Modellierung von Parallelstrommodulen [Daiminger 1996c]

Die Stofftransportkoeffizienten flir die Strémung in den Hohlfasern werden mit einer
analytischen Losung nach Skelland [Skelland 1974] berechnet. Die Strdomungsabhan-
gigkeit der Stofftransportkoeffizienten im Mantelraum wird nach einer Korrelation von
Costello [Costello 1993]

Sh =(0,53-0,580)- Re%%%.8c0% (3.2)
¢ : Packungsdichte

ermittelt.

Zur Modellierung des Stofftransportes in den Liqui-Cel® Kreuzstrommodulen (Modul 2
und 3, siehe Tab. 5.2) wird vereinfachend die Bilanzzellenmethodik der Parallelstrom-
module (Abb. 3.6) angewandt. Zur Bestimmung des Stofftransportkoeffizienten im

Mantelraum wird die Korrelation

Sh= 362-((%} Re®%3. 50 (3.3)
eq
Q.d
mit Re = A ° (3.4)
Y%
und = TR (3.5)
TC'dhf 'NHF

mit Q: Volumenstrom, A: freie axiale Querschnittsflache, d.;: AuRendurchmesser Hohlfaser,
NHF: Zahl der Hohlfasern

verwendet, die mit eigenen Versuchen in Modul 2 und 3 ermittelt wurde. Da sowohl bei

der Bilanzierung (Bilanzelemente nur in axialer Richtung) als auch bei der Korrelation
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die spezielle Stromungsfiihrung der Liqui-Cel® Kreuzstrommodule (vgl. Kapitel 5) nicht
bertcksichtigt wird erzielt man mit der ,Pseudo-Kreuzstrommodellierung“ nur bei ein-
seitiger Widerstandslage in den Hohlfasern eine gute Ubereinstimmung mit den

Experimenten.

Geist [Geist 1997b] erweiterte die von Daiminger [Daiminger 1996a] entwickelte Model-
lierung der Extraktion im Parallelstrommodul (siehe oben) auf Multikationensysteme

und verifizierte sie an ausgewahlten Experimenten.
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4 Ziele des Projektes

Zur Beurteilung der Leistungsfahigkeit von Extraktion und Reextraktion im HFM, wel-
che sich auf rein empirischem Wege aufgrund der Vielzahl von unabhangigen
EinflulkgroRen (Tabelle 5.10) als dulRerst aufwendig erweisen wirde (siehe Kapitel 5),
ist eine belastbare Modellierung der ablaufenden Stoffaustauschprozesse unbedingt
erforderlich.

Die in der vorangegangenen Arbeit [Daiminger 1996c¢] formulierte konzeptionelle Linie
fur eine pradiktive Modellierung des Stoffaustausches in Hohlfasermodulen ist hinsicht-
lich ihres Merkmales alle individuellen Stoffstrdme zu berlicksichtigen, beizubehalten,
begriindet durch die experimentell nachgewiesene prinzipielle Leistungsfahigkeit.

Die Genauigkeitsanspriiche wurden jedoch fir die Kreuzstromflihnrung nicht befriedi-
gend erfullt wegen einer offensichtlich zu ,groben“ Behandlung der Umstrémung der
Faserpackung. Dieser Aspekt ist besonders bedeutsam dadurch, daf® der héheren Lei-
stungsfahigkeit wegen, der Hauptanbieter Celgard®, mittlerweile ausschlieRlich, auch
der gunstigen Fertigungsprozedur wegen, Kreuzstrommodule produziert.

Aus diesen Grinden und in Ermangelung entsprechender Literaturdaten, mufdte die
Stoffaustauschmodellierung fiir Kreuzstromfiihrung neu aufgegriffen werden.

Der zweite generelle Aspekt betrifft eine auf Technologie ausgerichtete Erweiterung
der Modellierung auf die Kopplung zweier Module in der Betriebsweise Extraktion —
Reextraktion fir kontinuierlichen Betrieb. Mit einem solchen Konzept soll die Bere-
chenbarkeit einer kompletten Trennanlage fiir chemische Extraktion aufgegriffen und
realisiert werden. Dieser Schritt ist aus anwendungstechnischer Sicht von besonderer
Bedeutung fir die Aufarbeitung niedrig beladener (Schwermetallionen) walriger Pro-
zess- und Spulwasser, weil dabei die durch den gekoppelten Prozess (Ex — Reex)
mdgliche Konzentrierung einer Beurteilung zuzufiihren ist.

Dabei sollte der Blick auf den inharenten Vorteil der HFM-Apparate gerichtet sein,
nahezu beliebige Phasenverhaltnisse zu gestatten, die die Konzentrierung wesentlich
beglnstigen kénnen.

Die aus dieser Problemstellung resultierenden Aufgaben sind wie folgt zusammenzu-

fassen:

1) die Entwicklung einer Korrelation zur Bestimmung der strémungsabhéngigen
Stofftransportkoeffizienten im Mantelraum der neuen leistungsfahigen Kreuz-
strommodule

2) die Entwicklung einer Modellierung mit experimenteller Uberprifung anhand von

Stoffaustauschmessungen im Kreuzstrommodul
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3) Modellierung eines durch die Kopplung zweier Module kontinuierlich gefuhrten Ex-
traktions-/Reextraktionsprozesses

4) Planung, Bau und Betrieb einer gekoppelten Extraktions- / Reextraktionsanlage zur
experimentellen Uberpriifung der Modellierung

5) Anwendung der Modellrechnungen zur Beurteilung von Modulschaltungen, Pha-
senfuhrung und Modulgeometrie

6) Modellerweiterung zur Erfassung der instationaren Einstellung des kontinuierlichen

Betriebes (,dynamisches Modell*)

Durchzuflihren ist dieses Programm mit dem im Arbeitskreis hinsichtlich Gleichgewicht
und Kinetik bekannten Extraktionssystem von Zinkionen mit dem Komplexbildner
DEPA, ein System das bei der technischen Herstellung von Reyonfasern (Aufarbeitung
hoher Volumenstréome von Spiilwasser, Beladung 100 ppm Zn*") ein hohes Anwen-

dungspotential beinhaltet.
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5 Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul

Da die Strdmungsfiihrung im Mantelraum der Liqui-Cel® Kreuzstrommodule von der in
Parallelstrommodulen (Abb. 3.2a) grundverschieden ist und mit den vorhandenen Mo-
dellen nicht beschrieben werden kann, wird im folgenden Kapitel — nach einer kurzen
Beschreibung der Kreuzstrommodule und ihres Betriebs — die Entwicklung der Model-
lierung fir ,Einzel-Kreuzstrommodule“ und die anschlieRende Uberpriifung des Modells

an ausgewahlten Stoffaustauschexperimenten dargestellt.

5.1 Apparat

Die Phasenfiihrung der fliissig/fliissig — Kontaktierung im Liqui-Cel® Kreuzstromhohlfa-
sermodul (HFM) ist in Abb. 5.1a dargestellt. Die Phase 1 (rot) strdmt durch ein dicht
gepacktes Biindel poréser Hohlfasern (etwa 500 - 750 Fasern pro cm?). Die Phase 2
(blau) stromt ausgehend von einem zentralen Beschickungsrohr (,Zentralrohr-
Eingang“) quer zur Hohlfaserpackung (Kreuzstrom) in den auf3eren ,Mischungsraum®,
um nach der Barriere (baffle) wiederum quer zur Hohlfaserpackung dem ,Zentralrohr-

Ausgang® zuzustrémen.

Modul Membran Pore

po rg < paq

$0.03um

' b org.
| | - Phase
l} i - Barriere (baffle) 30 um
i,
T
a) b) c)

Abbildung 5.1: Geometrie, Phasenfiihrung und Grenzflachenpositionierung der Liqui-Cel®

Hohlfasermodule
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Das mittig angeordnete ,baffle“ bewirkt dabei eine zweite ,Stufe” im Modul, so dal} es
sich eigentlich um kein ,reines“ Kreuzstrommodul (cross-flow without baffle) sondern
um ein ,Kreuzgegenstrommodul“ (cross-flow with baffle) handelt. In dieser Arbeit wird
es aber der Einfachheit halber nur als Kreuzstrommodul bezeichnet.

Bei den Hohlfasern handelt es sich um eine porése hydrophobe Polypropylen-
membran. Abbildung 5.2 zeigt die REM-Aufnahme (Rasterelektronenmikroskop) einer

einzelnen Hohlfaser.

0,03 um Pore

Abbildung 5.2: REM Aufnahme einer Hohlfaser vom Typ X30 [Celgard 1998]

Je nach Anwendungsfall werden dabei die Module mit unterschiedlichen Hohlfasern
konfektioniert (Tab. 5.1).

Membran | dy; dhs Porositat | Labyrinth- Porendurch- Bemerkung
[um] |[um] |[-] faktor LF [-] |messer [um]
X10 240 (300 (0,3 2,6 0,05 Produktion
eingestellt
X20 240 (290 |04 2,6 [Prasad|0,03 Produktion
1988] eingestellt
X30 240 (300 |04 2,6 0,03
X40 200 (300 (0,25 > 2,6 0,02

Tabelle 5.1: Celgard® Hohlfasertypen
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Auf den Labyrinthfaktor LF, der zur Beschreibung der Diffusion in pordsen Medien dient
wird in Kapitel 5.4.1 naher eingegangen.

Die einzelnen Fasern werden zunachst als Gewebe konfektioniert (siehe Abb. 5.3)
welches durch wickeln um das Zentralrohr zu einem Hohlfasermodul verarbeitet wird.
Die Verklebungen (potting) an den Enden erfolgen entweder durch Epoxidharz oder
Polyethylen. Auch bei dem baffle (Barriere, Abb. 5.1) handelt es sich um eine Epoxid-

harz- oder Polyethylenverklebung.

300 um

Abbildung 5.3: Hohlfasergewebe [Celgard 1998]

Bei den Dichtungen (Hohlfaserpackung/Gehause, Zentralrohr/Endkappe und Gehau-
se/Endkappe) handelt es sich standardmaBig um Viton® O-Ringe, als Option werden
diese auch aus Kalrez® angeboten.

Die Bestandigkeit von Polypropylen und Polyethylen ist fir die meisten chemischen
Systeme sehr gut (siehe Anhang), dennoch kénnen zum Beispiel Aromaten zu einer
Quellung der Hohlfasern fihren und so eine Anwendung der Module verhindern. Fur
solche kritischen Anwendungen sind sowohl von der Firma Celgard® als auch von Go-
re® Hohlfasermodule aus PTFE in Entwicklung. Kalrez® Dichtungen werden zum
Beispiel beim Einsatz von MIBK (Methyl-iso-butylketon) und TBP (Tributylphosphat) als

Extraktionsmittel bendtigt.

Tabelle 5.2 zeigt die Modellpalette der Liqui-Cel® Cross-Flow Module. Die jeweiligen

Module sind sowohl mit der X30 als auch mit der X40 Membran lieferbar (siehe Tabelle
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5.1). Die in unserer Arbeitsgruppe eingesetzten Module 2 und 3 sind mit einer X10
Membran ausgestattet.

Die Anzahl der Hohlfasern bei den verwendeten Modulen wird mit Hilfe einer Bildverar-
beitungsmethode, wie sie bei Bachmann [Bachmann 1989] beschrieben ist, ermittelt,
da sie fir die Modellierung einen sensitiven Parameter darstellt. Geeignete Photos der
Hohlfaserpackung werden mit einer Aufldésung von 2048*2048 oder 1024*1024 Bild-
punkten digitalisiert. Als Bildbearbeitungssoftware wird SEMPER (installiert auf einer
IRIS-4D Workstation, Silicon Graphics Inc.) verwendet. Die Bestimmung der Hohlfa-
serzahl erfolgt mit der Kreuz-Korrelationsmethode.

Fir die Module 1 und 2 stimmt die ermittelte Zahl gut mit den Herstellerangaben (Mo-
dul 1: 10000, Modul 2: 31000) tberein. Fur das Modul 3 weicht die ermittelte Zahl um
9% von der Herstellerangabe ab. Bei Modul 4, das in dieser Arbeit nicht fur Experimen-

te verwendet wurde, werden die Herstellerangaben verwendet.

Modul | Name | Zahl der Zahl der | Durchmesser der Effektive Effektive Stoff-
Nr. Hohlfasern | Hohlfasern | Hohlfaserpackung | Lange 1°" | austauschflache
NHF pro cm? (siehe Abb. 5.15) | (Abb. 5.15) A
d, d;
[-] [1/cm’] | [mm] | [mm] [m] [ m?]
1 2.5".8” 9 950 734 46,7 22,0 0,15 0,56 (X30)
2 4713" 31600 692 82,5 31,6 0,25 2,23 (X10)
3 4”.28” 33 800 691 85,0 31,6 0,63 6,02 (X10)
4 107-28”| 230 000 622 245 114 0,625 54,19 (X30)

Tabelle 5.2: Liqui-Cel® Cross-Flow Module der Firma Celgard®
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5.2 Betrieb der Hohlfasermodule

Der fir den Stoffaustausch zwischen den beiden im HFM gefiihrten Phasen entschei-
dende Aspekt, liegt bei der Lokalisierung der Phasengrenze in den Poren der hydro-
phoben Polypropylenfasern. Diese Positionierung der Phasengrenze in den Poren wird
durch den einstellbaren Uberdruck (Paq > Porg) der nichtbenetzenden Wasserphase er-
zwungen und stabilisiert (siehe Abb. 5.1c¢).

Ist die Druckdifferenz
Ap:paq_parg (51)
kleiner als die gemal der Young-Laplace [Stokes 1997] Gleichung definierte Kapillar-

druckdifferenz

—2-v7-cos6

APyap = (5.2)
pore
v = Grenzflachenspannung
6 = Benetzungswinkel
More = POrenradius (zylindrische Pore)

so befindet sich die Phasengrenze am Rand der Membran (Abb. 5.1¢). Erhéht man die
Druckdifferenz, so andert sich zunachst nur der Meniskus der Phasengrenze, erst
wenn die Druckdifferenz groRer als Apyap ist, wandert die walrige Phase durch die
Membran (,breakthrough®) und es kommt zum Durchbruch der wafrigen Phase in die
organische Phase (siehe auch Kapitel 5.2.3).

Geht Ap gegen Null, so wird die organische Phase in der Wasserphase dispergiert.

Fir das verwendete Stoffsystem (Kapitel 5.3) betragt die maximal zulassige Druckdiffe-
renz Ap,.« ca. 4 bar [Daiminger 1995]. Aufgrund der meist komplexen Zusammen-
setzung der zu behandelnden Prozessabwasser und der Tatsache, dal’ die Membran

keine zylindrischen Poren aufweist, muf Ap.,. experimentell bestimmt werden. Die
minimal nétige Druckdifferenz Ap,,,,, betragt gemaR eigener Experimente ca. 0,1 bar,
aus Sicherheitsgrinden (MeRungenauigkeit) werden die Hohlfasermodule in der Praxis
aber mit Ap,;,= 0,3 bar betrieben. Zuséatzlich mufl3 berlcksichtigt werden, daR die

Druckdifferenz infolge des dynamischen und statischen Druckverlustes im Hohlfaser-

modul bzw. in der Anlage ortsabhangig ist.
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Aufgrund des oben beschriebenen Benetzungsverhaltens ist die Befillung der Module
bei der Inbetriebnahme, das Entleeren beim Herunterfahren der Anlage und das Reini-
gungsverfahren zur Regenerierung fir einen stérungsfreien Betrieb entscheidend.

Zusatzlich wird in diesem Kapitel auf mogliche Stérungen beim Betrieb eingegangen.

5.2.1 Inbetriebnahme der Hohlfasermodule

Die Inbetriebnahme eines Moduls (Befillung) startet stets von unten mit der nicht be-
netzenden Wasserphase, unabhangig davon, ob diese im Mantelraum oder in den
Hohlfasern geflihrt wird. Das betreffende Stellventil nach dem Modul sollte dabei zu-
nachst ganz offen sein. Ist derart der Grof¥teil an Luft aus dem wassergefiiliten Teil des
Modules verdrangt, werden Uber dieses Stellventil und die Pumpe die Sollwerte fir
Druck und Volumenstrom eingestellt. Das Ansteigen des Drucks in der walrigen Pha-
se bis auf den Betriebsdruck von ca. 0,4 bar hat zur Folge, dal die restliche Luft durch
die Membran gedriickt wird.

Im nachsten Schritt werden die Hohlfasern (oder der Mantelraum, je nach Phasenfih-
rung) von unten mit der organischen Phase befiillt. Nachdem die Luft verdrangt ist —
dies kann mehrere Minuten dauern — wird der Sollwert flir den Volumenstrom einge-
stellt und anschlieRend die DurchflufRrichtung der organischen Phase umgekehrt, so
dal beide Phasen im Gegenstrom bzw. Kreuzgegenstrom gefuhrt werden. Ein kriti-
scher Punkt dabei ist die Verdrangung der Luft aus der porésen Hohlfaserwand,
alternativ kbnnte man deshalb zunachst das gesamte Modul mit der benetzenden
organischen Phase beflllen und erst im zweiten Schritt die walrige Phase durch das
Modul pumpen. In der Praxis hat sich jedoch gezeigt, dal} diese Vorgehensweise nicht

erforderlich ist.

5.2.2 ,Herunterfahren“ der Hohlfasermodule

Ist ein Versuch beendet so wird die Anlage in folgenden Schritten heruntergefahren:

1) Organische Pumpe abstellen

2) Organische Phase mit Hilfe einer Pumpe oder Druckluft nach unten entleeren

3) Walrige Phase (Abwasser) auf VE-Wasser umschalten (z.B. Dreiwegehahn) und
spulen (Leitfahigkeitsmessung zur Bestimmung der Spulldauer)

4) Walrige Phase nach unten entleeren
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Soll die Anlage nach der Entleerung langere Zeit (Monate) auer Betrieb bleiben, so
empfiehlt sich die unten beschriebene Reinigungsprozedur.

Will man den Versuch nur fir eine kurze Zeit unterbrechen, so mufd man lediglich die
organische Phase entleeren und die waRrige Phase ohne Uberdruck im Modul belas-
sen. In diesem Zustand verdampft allerdings das Wasser ,durch“ die Membran und
kann unter bestimmten Umgebungsbedingungen an den Wanden des organischen
Phasenraumes kondensieren. Beim erneuten Anfahren tritt dann zu Beginn an einer
Tribung erkennbar ein ,durchbruch-ahnlicher” Betriebszustand (siehe Abb. 5.6b) auf.
Will man das Modul Iangere Zeit aulder Betrieb nehmen, ohne es jedoch aus der Anla-
ge auszubauen, so muf} die organische Phase im Modul belassen und der Uberdruck

der walirigen Phase aufrechterhalten werden.

5.2.3 Durchbruchsverhalten der Hohlfasermodule

Spricht man beim Hohlfasermodul von Durchbruch oder ,breakthrough®, so bedeutet
dies, dal die waldrige Phase durch die Membran gedriickt wird. Abbildung 5.4 zeigt ein

charakteristisches Durchbruchsbild fir wassergefillte Einzelfasern gegenlber Luft.

Abbildung 5.4: Durchbruch Einzelfaser (Wasser / Luft)

Der Versuchsaufbau fir Einzelfaserversuche zur Bestimmung des maximalen Durch-
bruchdruckes, ist in Abbildung 5.5 dargestellt. Die Enden der Hohlfasern werden mit
Epoxidharz in einen PTFE-Schlauch geklebt und kénnen so mit Standard-Anschlissen
versehen werden. Die Hohlfasern selbst kénnen bei dieser Anordnung nur in die orga-
nische Phase getaucht werden, aus diesem Grund ist geplant komplette Einzelfaser-
module zu bauen um den EinfluR® der ,Organik“ und der Phasenfuhrung auf den Durch-

bruchsdruck maéglichst einfach und schnell untersuchen zu kénnen.
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I

[] Epoxidharzverklebung
Einzel- Einzel-
hohlfaser hohlfasern

P
v O

walrige Losung

Stickstoff

Abbildung 5.5: Versuchsaufbau fur Durchbruchsversuche an Einzelfasern (Pl: Drucksensor)

Fur den Membrandurchtritt sind verschiedene Ursachen maoglich:

o Hoherer Differenzdruck als nach Laplace zulassig (Gl. 5.2)

e Reduzierung von Apmax durch Anwesenheit von Tensiden oder durch grenzflachen-
aktive Komplexbildner (hohe Konzentrationen)

o Hydrophilisierung der Membran durch Ablagerungen

o Defekte Hohlfasern

Abbildung 5.6a zeigt den Fall, dal} nur einige Hohlfasern des Moduls z.B. durch defek-
te Membranen oder unvollstdndige Regenerierung wahrend des Extraktionsbetriebs
Durchbruch aufweisen. Mit der Zeit (hier z.B. nach etwa 2 Betriebstagen) bilden sich
am Austritt der organischen Phase (untere Endkappe des Moduls) an einigen Stellen
kleine Wassertropfen. Bei Verwendung der Standard-Endkappen oder umgekehrter
Phasenfiihrung (organische Phase im Mantelraum) bleibt diese Art des Durchbruchs
bei kurzer Versuchsdauer bzw. geringer ,Durchbruchsmenge” unbemerkt. Zur Prifung
sind in diesem Fall Langzeitversuche mit einem Wasserabscheider am ,Organik-

austritt” notig.
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Abbildung 5.6: Durchbruch der walirigen Phase im Hohlfasermodul

Abbildung 5.6b zeigt einen Zustand, der entstehen kann, wenn sich nach unvollstandi-
ger Trocknung nach dem Reinigungsvorgang (siehe unten) bei der Inbetriebnahme
noch Wasser in den Hohlfasern befindet. In diesem Fall werden durch das Beflllen mit
,Organik® die Wasserreste aus dem Modul verdrangt. Als Folge lagern sich am Boden
der Endkappe in der organischen Phase viele kleine Wassertropfen ab. Nach vollstan-
diger Verdrangung der Wasserreste kommt der , Tropfenschauer® zum erliegen.

Bei einem klassischen Durchbruch (zu hohe Druckdifferenz Ap) halt dieser ,Tropfen-

schauer® an, so dal} die Hohlfasermembran regeneriert werden muf3.

In einigen Fallen kann es auch vorkommen, daf3 die Dichtungen des Hohlfasermoduls
defekt sind (Bestandigkeit gegen org. Phase !). Dies flihrt wie beim ,breakthrough® zu
einer mehr oder weniger grof3en Menge an walriger Phase, die sich zunachst je nach
Phasenfiuihrung im Mantelraum oder den Endkappen sammelt, bevor sie das Modul
Uber die ,Organik“-Leitungen verlalt. Die beiden Falle (,breakthrough®, defekte
Dichtungen) sind bei Fuhrung der walrigen Phase in den Hohlfasern nur schwer zu
unterscheiden, da der Mantelraum nicht einsehbar ist. Wird die waflirige Phase im
Mantelraum gefihrt, 1alt sich bei Verwendung von transparenten Endkappen gut fest-
stellen, ob der Durchbruch an den Dichtungsflachen stattfindet. In jedem Fall missen
die Dichtungen auf ihre Bestandigkeit gegen die organische Phase in separaten

»,Reagenzglasversuchen® geprift werden.
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5.2.4 Entgasung im Hohlfasermodul

Hauptanwendungsgebiet der Hohlfasermodule ist zur Zeit das Entgasen von Flissig-
keiten (siehe Kapitel 3). Durch Anlegen eines hohlfaserseitigen Vakuums und/oder
Stickstoffstroms wird das durch den Mantelraum strémende Wasser (Phasenfiihrung
umkehrbar) in Folge der Partialdruckerniedrigung entgast.

Auch bei der fl./fl. Extraktion tritt dieser Effekt, wenn auch in viel geringerem Malde, als
Folge des zur Stabilisierung der Phasengrenze in der Membran nétigen Druck-
unterschieds Ap zwischen walriger und organischer Phase (siehe oben), auf. Die aus
der waldrigen Phase entweichende Luft sammelt sich dabei im Phasenraum der organi-
schen Phase an. Je nach Volumenstrom und Gasgehalt der walrigen Phase, sowie
der Druckdifferenz kann sich eine urspringlich mit ,Organik® gefiillte Endkappe (V = 20
ml) innerhalb einer Stunde mit Luft fullen.

Abbildung 5.7 zeigt Luftblasen, die sich in der unten liegende Endkappe am Austritt der

organischen Phase aus den Hohlfasern bilden.

Luftblase

Austritt organische Phase

Eintritt walrige Phase

Abbildung 5.7:  Luft im Hohlfasermodul (waf3rige Phase im Mantelraum, Strdmung der organi-
schen Phase von oben nach unten bei senkrecht eingebautem Hohlfaser-

modul)

Betrachtet man die ,Langzeitversuche®, so scheint die Entgasung aus der Wasserpha-
se praktisch keinen Einflulk auf den Stofftransport zu haben. Eine Erklarung dafir
koénnte sein, dal® die Luft in ,geléster Form® von der waldrigen in die organische Phase

Ubergeht und sich erst auRerhalb der Membran bzw. der Hohlfasern Blasen bilden.
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5.2.5 Reinigung der Hohlfasermodule

Von dem Hohlfasermodul-Hersteller Celgard® gibt es eine ausfiihrliche Betriebsanwei-
sung zur Reinigung der Module [Liquicel 2000], die sich allerdings Uberwiegend auf
Module bezieht, die fir die Gas-Flissig Kontaktierung eingesetzt wurden. Im Folgen-
den wird diese Vorschrift fir Module, die in der fl./fl. Extraktion eingesetzt wurden,

modifiziert.

Unter folgenden Umstanden ist es nétig bzw. sinnvoll ein Hohlfasermodul zu reinigen:

e Verminderte Extraktionsleistung durch Verschmutzung der Membran
e Langzeitlagerung der Module

e Durchbruch der wafrigen Phase

Im Rahmen dieser Arbeit wurde zur Reinigung der Hohlfasermodule eine separate
Anlage (Abb. 5.8) eingesetzt. Als Pumpe wird eine Schwinherr Zahnradpumpe Multifix
MC1000 PEC verwendet. Nach der Pumpe ist ein 15 um Filter eingebaut, fir den

Stickstoff wird ein 0,2 um Filter eingesetzt.

\/ 2§
e ®

[><]

X

Iso-Propanol >

X—0O

H,O dest.

Stickstoff >

<<t

Abb. 5.8: Anlage zur Reinigung der Hohlfasermodule

Die Reinigung erfolgt nach folgender Vorschrift:
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1. Abpumpen bzw. Entleeren der organischen Phase

2. Verdrangen der walirigen Phase (Abwasser, Saure) mit dest. H,O, anschlieRendes
Entleeren des Moduls

3. Gleichzeitiges Spulen von Hohlfasern und Mantelraum mit Iso-Propanol zuerst kurz
bei einmaligem Durchlauf, dann ca. 20 min. im Kreislauf (Kreislaufvolumen ca. 1I)

4. Spllen mit Iso-Propanol durch die Membran (Ventile am Eintritt Mantelraum und
Austritt Hohlfasern schlie3en)

5. Gleichzeitiges Spllen von Hohlfasern und Mantelraum mit Iso-Propanol (einmaliger
Durchlauf), dabei auch durch die Membran spiilen

6. Trocknen mit Stickstoff, trockener Luft oder CO,

zu 1) Eine mdglichst vollstandige Entfernung der organischen Phase ist anzustreben.
zu 2), 3), 4), 5) Um sicherzustellen, dal® das gesamte Modul benetzt wird ist ein
gewisser Mindestvolumenstrom und Gegendruck (Druck im Hohlfasermodul) erforder-
lich. Fir das Modul 1 (2,5“x8") wurde ein Volumenstrom von ca. 50 I/h bei einem
Gegendruck von 0,5 bar verwendet. Die vom Hersteller empfohlenen Werte sind in

Tabelle 5.3 angegeben.

Hohlfasermodul (Tab. 5.2) 1 3 4
Volumenstrom (Mantelraum) 0.23 - 0.45 m%h 23-45mh| 45-9.0m%h
Druck (Mantelraum) 0,7 bar

Volumenstrom (Hohlfaser) 0.11m*%h| 0.68-1.60m%h| 2.3-4.5mh
Druck (Hohlfaser) 0,7 bar

Tabelle 5.3: Mindestvolumenstréme und Gegendriicke bei der Reinigung von
Hohlfasermodulen [Liquicel 2000]

zu 6) Eine vollstandige Trocknung der Membran ist wichtig, da andernfalls bei der Inbe-
triebnahme die organische Phase mit Wasser ,verunreinigt” wird (siehe oben). Die vom
Hersteller empfohlenen Gasdurchfliisse und Trocknungszeiten sind in den Tabellen 5.4
und 5.5 angegeben. Dabei wird der Trocknungsvorgang in zwei Schritte, namlich das
Entfernen der Bulkflissigkeiten (Abb. 5.9) und das ,Finale“ Trocknen (Abb. 5.10) auf-
geteilt.
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Hohlfasermodul (Tab. 5.2) |* Volumenstrom m®%h
1 1.7 m%h

3 17 m*/h

4 120 m*/h

* Maximum gas pressure = 0.7 bar

Tabelle 5.4: Gasvolumenstrome zur Entfernung der Bulkflissigkeiten

[Liquicel 2000]

Abbildung 5.9 zeigt die Schaltung zur Entfernung der Bulkflissigkeit (Iso-Propanol).

Das Hohlfasermodul wird dabei von oben sowohl hohlfaserseitig als auch mantelraum-

seitig solange (ca. 1 min) mit Stickstoff (9 = 60°C) beaufschlagt, bis der Grofiteil an

Iso-Propanol entfernt ist.

F = DurchfluBmesser

P = Drucksensor

Hot filtered gas
(P)——1 - Maximom 140°F (60°C)

OH——

g Shellside g
j — Lumenside —/%

Abbildung 5.9: Entfernung der Bulkflissigkeit (Iso-Propanol) [Liquicel 2000]

Bei der ,finalen* Trocknung wird der Stickstoffstrom durch die Membran geflihrt (Abb.

5.10), optional kann hohlfaserseitig ein Vakuum angelegt werden.
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F = Flow Indicator Hot hhmd

4d__— Maximum 1 0 F (60°C)
P = Pressure Gauge

X = Valve jﬁ‘{@_’
)

(Vacuum option)
Close

Abbildung 5.10: Schaltung zur finalen* Trocknung [Liquicel 2000]

T

Shellside

Die geschatzte Trocknungsdauer (Tab. 5.5) ergibt sich flr den Fall, dal® das Modul
nach der Reinigung mit Iso-Propanol abschliefend mit dest. Wasser gespult wird.

Verzichtet man auf diesen letzten Schritt — nur bei Verwendung von Iso-Propanol in
p.a. Qualitdt empfehlenswert — so kann die benétigte Trocknungsdauer bzw. Stick-
stofftemperatur reduziert werden. Fir das Modul 1 wurde in diesem Fall eine

Trocknungsdauer von ca. 1h (Ostickstorr = 20°C) ermittelt.

Modul |* Gasvolumenstrom [m®h] |Trocknungsdauer
1 1,7 m%h 1 h bei 60°C

3 17 m*/h 4 h bei 60°C

4 120 m*/h 16 h bei 60°C

* Maximum gas pressure = 10 psig (0.7 kg/cm?)

Tabelle 5.5: Gasvolumenstrome und Zeitdauer fur die Trocknung
[Liquicel 2000]
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5.3 Verwendetes Stoffsystem

Als Testsystem wurde das Zn*/(DEPA), , Dodekan/H,SO,—System mit einer waRrigen

Zinkeintrittskonzentration von 100 mg/I (100 ppm-Konzept) verwendet,

e als technisch relevantes System fur die Entfernung von Zink aus Spllwéassern der

Viskosefaserindustrie,
e wegen bekannter Stéchiometrie und Gleichgewichtskonstante [Walter 1993] und

e weil DEPA und Dodekan kommerziell verfligbar sind, sowie eine geringe Toxizitat

und keine Explosionsgefahr aufweisen.

In Tabelle 5.6 sind die eingesetzten Chemikalien und ihre Spezifikation dargestellt.

Chemikalie Hersteller und Spezifikation
Zinksulfat—-Heptahydrat Merck, zur Analyse, M = 287.54 g/mol
DEPA bzw. HDEHP Bayer, Baysolex®
H,SO, Merck, zur Analyse, 95% - 97% entsprechend ver-
dinnt, M = 98,08 g/mol
Techn. iso-Dodekan Biesterfeld, WBC 15

Tabelle 5.6: Eingesetzte Chemikalien

Der Komplexbildner Bis(2-ethylhexyl)phosphorsaureester (Abb. 5.11), im Folgenden
mit DEPA bzw. HX abgekirzt, wird mit technischem iso-Dodekan verdiinnt. Da der
Komplexbildner in organischen Losungsmitteln als Dimer (HX), vorliegt [Ferraro 1963]

sind auch die Konzentrationen im Folgenden immer auf das Dimer bezogen.

H,C

O
HSCV\>\/O\ /

a) Strukturformel (Dimer) b) Kalottenmodell

Abbildung 5.11: Bis(2—ethylhexyl)phosphorsaureester
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Bei der Bestimmung der Stéchiometrie zeigt sich, dal zwar prinzipiell zwei Komplexva-
rianten vorliegen konnen [Kolarik 1989], namlich ZnX,HX und ZnX,(HX), mit den

entsprechenden Reaktionsgleichungen:

Zn** +1.5 (HX), — ZnX,HX +2H* (5.3)
Zn** +2 (HX), — ZnX,(HX), +2H* (5.4)

Anhand von Gleichgewichtsmessungen war jedoch zu zeigen, dafl der Komplex
ZnX,(HX), eine hinsichtlich Konzentrationsanteil vernachlassigbare Rolle spielt [Wal-
ter 1993, Geist 1997b]. Fir die Gleichgewichtskonstante der Reaktivextraktion wurde

ein Wert von

K, = BRI ol

2?1 [(HX),]' m

(5.5)

ermittelt.

In Tabelle 5.7 sind die verwendeten physikalischen Konstanten angegeben, dabei wird

fur den Zink-DEPA Komplex die Abklirzung ZnX, verwendet.

Stoffgrolie walrige Phase Organische Phase
Bei 20 °C [(HX),] = 0,05 mol/l [(HX)2] = 0,5 mol/l
v [m?/s] 1,004-107° 1,89-10°° 3,8-107°

[Daiminger 1996c] [Daiminger 1996c]
D,. [m%s] |26-107 - -
[Tyrrel 1984]
D,z [m?/s] 1,2.107 - -
[Patil 1993]

Dix [m?/s] - 1,0-10°° 5.1071°
[Yoshizuka 1992]
Dz, [M/s] |- 1,33.107° 6,65-10""

[Fernandez 1986]

Tabelle 5.7: Verwendete physikalische Konstanten (HX entspricht DEPA)
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Die Werte der Diffusionskoeffizienten Dyx und D,y flr die hohe Komplexbildnerkon-

zentration ([(HX)2]=0,5 mol/l) wurden nach einer Korrelation von Wilke-Chang [Wilke
1956] entsprechend der hdheren Viskositat um einen Faktor von 0,5 korrigiert.

Die Grenzflachenspannung y des Systems Wasser/i-Dodekan + DEPA betragt fur die
geringe Komplexbildnerkonzentration yp0s = 22 mN/m und fur die hohe y,5 = 17 mN/m
[Daiminger 1996c]. Die Reduzierung der Grenzflachenspannung gegeniber dem Sys-
tem Wasser/i-Dodekan (y = 45 mN/m) verdeutlicht den grenzflachenaktiven Charakter

des Komplexbildners.
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5.4 Stoffubergangskinetik

Zur Modellierung des Stoffaustausches im Hohlfasermodul (siehe Kapitel 5.7) missen
die Stoffstrome aller beteiligten Spezies zuganglich sein, wobei als allgemeiner Fall der
Transport in der walrigen Phase, der Transport durch die Membran und der Transport
in der organischen Phase (Abbildung 5.12) zu berlcksichtigen sind.

Phasengrenze Phasengrenze

bulk

MeX2 bulk

8
Membran Membran
Extraktion Reextraktion

Abbildung 5.12: Konzentrationsprofile fir den Stoffliibergang im Hohlfasermodul

(walrige Phase in den Hohlfasern oder im Mantelraum)

5.4.1 Stofftransportgleichungen

Fir jeden der Teilschritte (siehe oben) werden unter den Annahmen, daf} die chemi-
sche Reaktion auf die Phasengrenze lokalisiert ist und Transportlimitierung vorliegt, die
Transportgleichungen (5.6 — 5.11) aufgestellt, das Pluszeichen entspricht dabei der
Extraktion, das Minuszeichen der Reextraktion.

Aus den nahezu exklusiven Ldslichkeiten von Zinkionen (Wasser) und Komplexbildner
(Solvent), sowie aus den Betragen der gemessenen Transportkoeffizienten (Riuhrzelle,
[Geist 1997b]) ist zu schliel3en, dall die Komplexierungsreaktion auf den Ort der Pha-
sengrenze lokalisiert, verglichen mit den Transportprozessen schnell ist, so dafl® davon
auszugehen ist, dal} die ,Sternkonzentrationen® (Gl. 5.8 — 5.11) an der Phasengrenze
im Gleichgewicht vorliegen (Gl. 5.5) [Walter 1993].
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Die speziesbezogenen sogenannten individuellen Stofftransportgleichungen sind flr

die organische Phase durch:

—4B_ A, -[ZnX, ]y - [2nX,]) (5.6)

JZnX2 - BZnX2

i), = * B - Az [FX);1- [(HX);1,) (5.7)

fur die walirige Phase durch:

iy =% B Ay 20?1 [20%'T) (5.8)

=t By Ay [HT=[H']) (5.9)

und fir die porése Hohlfaserwand durch:

__A *

gy =+ — (20K - (20X 1) (5.10)
Diy Ay [ o

iy =+ ok (), - (R0, T) 511)

gegeben. Fur die pordse Hohlfaserwand (Gl. 5.10 u. 5.11) sind nur ,organische“ Stoff-
strome relevant, da sie unter Betriebsbedingungen (siehe Kapitel 5.2) nur von
organischer Phase benetzt wird. Zur Beschreibung des Stofftransportes durch die po-
rése Hohlfasermembran (Gl. 5.10 u. 5.11) wird zusatzlich zur Membrandicke 9§, ein
sogenannter Labyrinthfaktor LF verwendet. Fiir die Celgard® X20 Membran wurde die-
ser von Prasad [Prasad 1988] zu 2,6 bestimmt. Flr die in dieser Arbeit verwendeten
Membranen (Tab. 5.1, Tab. 5.2) liegen keine Literaturdaten vor. Nach Cussler [Cussler
1997] fuhren bei gleichbleibender ,Membranstruktur® eine zunehmende Porositat € und

groRere Porendurchmesser dyqe zu einer Verringerung des Labyrinthfaktors gemaR:

LF ~

(5.12)

€ dpore

Fur die X30 Membran (Werte flr Porositat und Porendurchmesser entsprechen denen
der X20 Membran) wird ebenfalls ein Labyrinthfaktor von 2,6 angenommen. Da die

Porositat der X10 Membran im Vergleich zur X20 Membran um 25% geringer ist, der
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Porendurchmesser jedoch ca. 66% hoher liegt, wird in dieser Arbeit auch fir die X10
Membran naherungsweise ein Labyrinthfaktor von 2,6 verwendet.

Die ,Unsicherheit” beim Labyrinthfaktor ist flr die Extraktion Uber einen weiten Be-
triebsbereich relativ unkritisch, da der Stofftransportwiderstand hier nicht in der Mem-
bran liegt (vgl. Sensitivitdtsanalyse Kapitel 5.8.4). Bei der Reextraktion hingegen kann
durch eine prézise Bestimmung von LF die Ubereinstimmung von Modell und Ex-

periment verbessert werden.

Die Flachen A4, A, und Ay sind bei Fihrung der walirigen Phase im Mantelraum defi-
niert (vgl. auch Abb. 5.26) durch:

Ay =m-dye, 1" -NHF ¢ (5.13)

A, =m-dye; I°" -NHF - ¢ (5.14)
dye, +die;

A, =n-%-|eﬁ ‘NHF - ¢ (5.15)

mit I°" = aktive Hohlfaserlange

Bei umgekehrter Phasenfihrung werden A; und A, vertauscht. Bei der Bilanzierung

(Kapitel 5.7.3) sind die entsprechenden Flachen einer Bilanzzelle (I°" =1 NHF =

— Tcell »

NHF

<ol ) ZU verwenden.

Die Stoffstrome j der einzelnen Spezies sind Uber die stdchiometrischen Verhaltniszah-

len der chemischen Reaktion gekoppelt:

|jH' | = |2'j2n2+

‘jm‘ = 151, (5.16)

jzn2+

JZnX2

Durch Umformen (Eliminierung der Membrankonzentrationen [(HX).]u, [ZnX2]w und
auflésen nach den ,Sternkonzentrationen®) der Gleichungen 5.6 - 5.11 (Extraktion) und

5.16 (Eliminierung von j ., ) und Einsetzen in Gleichung 5.5 (Einstellung des

w0, Iz,
Gleichgewichtes an der Phasengrenze, d.h. ,Sternkonzentrationen® entsprechen den

GGW-Konzentrationen) erhalt man folgende nichtlineare Gleichung
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2
_ . 2§, .
0=11ZnX,]+ ],z - oLF ,_ 1 AR+ 2z L
Do Pu B A By A

5 _ (5.17)
——— . o-LF 1 24 J 2
—Keow {[(HX),]=15- ],z - + -{[Zn ]—;}
{ " | Dax, An B, A2 Bz <Ay

aus der sich der Stoffstrom j, .. von Zink und damit auch der anderen Spezies gemaf}

den Stoffstromkopplungen (Gl. 5.16) berechnen 1413, sofern die stromungsabhangigen
Stofftransportkoeffizienten bekannt sind. Zur Lésung der Gleichung wird in dieser Ar-
beit die IMSL®- Bibliothek DNEQNF von Visual Numerics™ verwendet.

Gleichung 5.17 ist sowohl flr die Extraktion als auch fir die Reextraktion gultig, wobei
sich unter Extraktionsbedingungen ein positiver Zinkstoffstrom und unter Reextrakti-

onsbedingungen ein negativer Zinkstoffstrom ergibt.

5.4.2 Begriff der Widerstandslage

Betrachtet man einen physikalischen Stofflibergangsprozess zwischen zwei fllissigen
Phasen, der durch Transportprozesse limitiert ist (vgl. Kap. 2.3), so stellt sich die Fra-
ge, ob eine einseitige Widerstandslage vorliegt. Solche einseitigen Widerstandslagen
sind generell bedeutsam fiir die Ermittlung individueller Transportkoeffizienten.

Die Beurteilung der Widerstandslage geschieht auf Basis des Additivitdtsgesetzes der
Widerstande, das den Zusammenhang eines Gesamtwiderstandes (1/Baaq) Mit den

phasenbezogenen individuellen Widerstanden beschreibt, beispielsweise mit

1 1 1

L (5.18)
Btotal,aq Baq Borg H
sofern H Uber
(o]
H= org,GGW (519)

Cagcaw

definiert ist. Direkt ablesbar ist daraus, dafl} einseitige Widerstande bei einseitigen

Gleichgewichtslagen (H << 1, H >> 1) auftreten und nur von diesen abhangig sind.
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Bei transportlimitierten chemischen Extraktionssystemen dagegen sind einseitige Wi-
derstandslagen durch entsprechende Konzentrationswahl und Stoffaustauschrichtung
einstellbar.

Ein beispielhaftes Gradientenbild ist in Abbildung 5.13 dargestellt, fir den Fall der
Transportlimitierung durch den wasserseitigen Konzentrationsgradienten von Zinkio-

nen, bei eingestelltem Gleichgewicht

Y Y +\12
., = [@XHX)LLH )] (5.20)

[(Zn**)]- [(HX), 1™

fur die ,Sternkonzentrationen“ der Reaktionsteilnehmer an der Phasengrenze und er-

zeugt durch entsprechende Wahl der Bulkkonzentrationen.

Phasengrenze

waldrig organisch

/X
[(HX).I [Zn*T = 1-10° mol/l

[Z07 T

[ZnX.T! [Zn*],.. = 0,1 mol/l

20X

Zn2+ * :
<—><u> s
Bulk ., Burg Bulk

Abbildung 5.13: Konzentrationsprofile (Prinzipbild); Hauptwiderstand in der wafrigen Phase
[Zn*"] << [Z0* Tpu (Eingestelltes Gleichgewicht an der Phasengrenze, Unter-

legung des Filmmodells)

Bei solchen Stoffaustauschbedingungen ist der resultierende Stoffstrom allein durch

Azy =Bz - (Zn*]1-[Zn* ) (5.21)

gegeben. Fiir [Zn?'] << [Zn?'] ist die ,Sternkonzentration“ vernachlassigbar, so daR

Uber eine experimentelle Messung der Stoffstromdichte n,, das zugehdrige Rz, be-

stimmt werden kann. Dieser Beispielfall wird durch entsprechende Konzentrationswahl
realisiert und angewandt zur empirischen Ermittlung von Sherwoodzahlen im wafrig
durchstrémten Mantelraum von Hohlfasermodulen, so dafd mit den Abhangigkeiten von

Reynolds- und Schmidtzahl eine empirische Korrelation fir die mantelraumseitigen
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Transportkoeffizienten zuganglich ist, als Voraussetzung fir eine Modellierung des
Stoffaustausches im HFM (Kapitel 5.7).

In Tabelle 5.8 wurden mit Hilfe der Modellierung (Vorgriff auf Kapitel 5.7) die ,Stern-
konzentrationen“ und die Bulkkonzentration fur ein bestimmtes Bilanzelement im
Hohlfasermodul (siehe Abb. 5.27) berechnet, um beispielhaft die Widerstandslage fur

die jeweiligen Betriebsbedingungen zu untersuchen.

Extraktion, Modul 1,Q,, = 10 I’/n | Reextraktion, Modul 1, Q.4 = 0,1 I/h,
= Qorg: [ZN]o,aq.ex= 100 ppm, Qorg = 2 I/h, [(HX)2]iotal = 0,5 mMol/l, [Zn]o reex.org
[(HX).] = 0,5 mol/l = 5000 mg/l = 7,65-102mol /I
B(1,1) [mol/l] | B(NBA,1) [mol/l] B(1,1) [mol/l] B(NBA, 1) [mol/l]
[Z0*Jou | 146107 377-10°° 3,39-10°° 524-107"
[Zn*T 922-10° | 4,28-10” 3,68-1072 567-10"
[ZnX] 951-1072 181-107° 3,00-107* 195-1072
[ZnXolouk | 408-10°  [127-107° 533-107° 7,48-1072
[(HX)]" | 474.10" 4,99979-10~" 431-10~ 4,01-107"
[(HX)2lour | 4,94 .10~ 4,9998-10"" 42.107" 3,88-10""
HT 187-10°  [303.10° 195 9,00-10""
[HTouk 131-107* 299.107° 199 0,95

Tabelle 5.8: ,Konzentrationsprofile® fir unterschiedliche Widerstandslagen bei der fl./fl.

Reaktivextraktion im Hohlfasermodul

Bei der Extraktion zeigt sich, dal® sowohl fur das Bilanzelement B(1,1) (Eintritt walrige
Phase, Austritt ,Organik® (Abb. 5.27)) als auch fir B(NBA,1) (Eintritt ,Organik®, Austritt
waRrige Phase) die ,Sternkonzentration“ [Zn®*] gegeniiber der Bulkkonzentration [Zn?*]
vernachlassigbar ist und damit der Widerstand ausschlie3lich in der walrigen Phase
liegt.

Bei der Reextraktion ist die ,Sternkonzentration des Zinkkomplexes [ZnX,] deutlich
geringer als die Bulkkonzentration [ZnX;]uuk (fir B(1,1) ca. zwei GréRenordnungen; fur
B(NBA,1) ca. eine Groflenordnung), damit liegt der Hauptwiderstand in der organi-

schen Phase.
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5.5 Bestimmung der Stofftransportkoeffizienten flir die Hohlfasern

Der Stoffiibergangskoeffizient B in den laminar durchstromten Hohlfasern kann geman

d...
der analytischen Lésung flur die Ortsabhangigkeit der Sherwoodzahl (Sh =% =
f(z), z = Langenkoordinate) [Skelland 1974] berechnet werden:

_ 2l z
ii w) | ( /]
2 » Re-Sc
Sh, = (5.22)
- 2l z
22 ° exp| - (A“)
2-sum? dr » Re-Sc
mit sum =4-(-1)+8 ;i=123,.... (5.23)
=(=1)".2,84606 - sum ** (5.24)
“Bi 4P ) 101276 sum (5.25)
2 \dr, |,

Zur Berechnung der lokalen Sh-Zahl und damit der lokalen Stofftransportkoeffizienten
bendtigt man lediglich die Stoffdaten des chemischen Systems (Sc-Zahl), den Stro-

mungszustand (Re-Zahl) und den Innenradius der Hohlfaser ryg;.

Konvektion

Abbildung 5.14: Stoffstrdme am differentiellen Bilanzelement (laminare Rohrstrémung)

Bei der Lésung (GIl. 5.22) des aus einer Massenbilanz am differentiellen Element
(Hohlzylinder, Abb. 5.14) entwickelten Differentialgleichungssystems werden folgende

Annahmen getroffen:
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1) laminare Strémung

2) konstante Stoffeigenschaften (Dichte, Viskositat, Diffusionskoeffizienten) des Fluids
3) Stationaritat fir das differentielle Bilanzelement (Abb. 5.14)
4) Vollstandig eingestelltes Geschwindigkeitsprofil

zu 1)

zZu 2)

zu 3)

zu 4)

Aufgrund des geringen Hohlfaserdurchmessers liegt die Reynoldszahl selbst
bei sehr hohen Durchsatzen weit unter der kritischen Reynoldszahl Rey;; = 2300
(z.B. fiir Modul 1 bei einem Volumenstrom von 1 m%h ca. 150 fiir die waRrige
Phase und ca. 40 fiir die organische Phase [(DEPA),] = 0,5 mol/l).

Diese Annahme bedeutet, dal® die Losung nur dann exakt ist, wenn die stoff-
austauschbedingten Konzentrationsdnderungen zu keiner Anderung der physi-
kalischen Eigenschaften fiihren. Fir die Modellierung von chemischen
Extraktionen stellt dies eine Ubliche Vereinfachung dar [Walter 1994].

Ubliche Annahme bei der Berechnung stationdrer Betriebszustéande [Cussler
1997]

Die Einstell-Lange L., zum Erreichen eines stationaren Geschwindigkeitsprofils

ergibt sich nach der von Prandtl [Prandt/ 1931] angegebenen Beziehung:
L., =0,05-Re-dyg; (5.26)
Im Hohlfasermodul ist L, aufgrund des geringen Hohlfaserdurchmessers (dys; =

240 um) im Verhaltnis zur Hohlfaserlange so gering (Lein = 0,18 mm fur Modul 1
(Lange = 150 mm), Q,q = 100 I/h ), dal} diese Annahme zutreffend ist.



58 Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul

5.6 Mantelraumkorrelation

Fiir die komplexe Strémung im Mantelraum von Celgard® Kreuzstrommodulen, als eine
Durchstromung der Hohlfaserpackung, kommt eine physikalische Beschreibung der
mantelseitigen, individuellen Transportprozesse nicht in Frage. Die einzige Beschrei-
bungsmaoglichkeit besteht in der empirischen Herleitung physikalisch sinnvoller

Korrelationen, der allgemeinen Form

Sh =f(Re*'- Sc*?) (5.27)

Die Sherwoodzahl
Sh=03-d,/D (5.28)
dn: siehe Gleichung 5.31

enthalt als wesentliche GroRe den fur die Modellierung des Stoffaustausches (Stoff-
transport im Mantelraum) erforderlichen individuellen Stofftransportkoeffizienten B, die
Schmidtzahl

Sc =v/D (5.29)

ist relativ unproblematisch, nur durch Stoffgréfien definiert. Der essentielle Strémungs-
einflu@ auf den Stofftransport (Sh-Zahl) wird jedoch nur durch eine physikalisch

begriindete d.h. wirklichkeitsnahe Definition der die Reynoldszahl

Re=w-d, /v (5.30)

bestimmenden EinfluRgrofRen (Strdomungsgeschwindigkeit w, hydraulischer Durchmes-
ser dy, siehe Gl. 5.31) richtig erfal3t.

In der Literatur (Tab. 5.9) gibt es eine Reihe von unterschiedlichen empirischen Korre-
lationen, die jeweils fir bestimmte Packungsgeometrien entwickelt wurden [Yang 1986,
Wicramasinghe 1992, Basu 1990, Costello 1993]. In allen Korrelationen beziehen sich
die Re und Sh Zahlen auf den aufReren Hohlfaserdurchmesser.

Der Hauptgrund fir die Entwicklung neuer Hohlfasergeometrien war damals die Ver-
besserung der Stoffaustauschleistung gegeniber den etablierten Parallelstrommodu-

len. Wickramasinghe [Wickramasinghe 1992, 1993] verglich die Leistungsfahigkeit von
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verschiedenen Hohlfasermodulen fiir das Strippen von Sauerstoff, wobei er die beiden

folgenden Kriterien anwandte:

e Leistung bei gleichem Volumenstrom pro Membranflache

e Leistung bei gleichem Volumenstrom pro Membranvolumen

Fir beide Kriterien war die Effizienz des Stoffaustausches in Kreuzstrommodulen im
Vergleich zu Parallelstrommodulen hoher, da sich in letzteren eine Kanalstromung
ausbildet. Die Autoren stellten zudem einen héheren Stoffaustauschleistung fest, wenn

die Hohlfasern in gleichmafigen Abstanden im Hohlfasermodul angeordnet waren.

Modul Typ Zahl der Korrelation Bauart Literatur
Hohlfasern

Faserbett 72 Sh=0.90 - Re®*. 5c¥ | HF-Bundel [Yang 1986]

750 Sh=1.38-Re®*.8c%3 | HF-Blundel
Helical 2800 Sh=0.15-Re"8. Sc*3 [Wickramasinghe
gewickelt 11000 fir Re > 2.5 HF-Biindel 1992]
Zylindrisch 32400 Sh=0.12- Re. S0
rechtwinklig

fir Re <2.5
axial gewickelt - Sh=0.49 - Re*3.8¢%3 | HF-Gewebe | [Wickramasinghe
Gewebe - Sh=0.82 - Re*¥.S¢c** | HF-Gewebe 1993]
(mit
Zwischenraum)
- Sh=0.90- Re**. ¢ | HF-Gewebe

modulare - Sh=0.90 - Re®°. ¢33 - [Feron 1993]
Kreuz-
strom

Membraneinheit

Tabelle 5.9: Stofftransportkorrelationen fur Hohlfasermodule unterschiedlicher Bauart

Da die entwickelten Korrelationen nur fir die jeweils verwendeten Hohlfasern und Pak-
kungsgeometrie anzuwenden sind, mufdte flr den Stofflibergang im Mantelraum von
Liqui-Cel® Kreuzstrommodulen eine eigene Korrelation etabliert werden. Die Korrelati-
on sollte dabei auch unterschiedliche Modulparameter, wie zum Beispiel Anzahl der
Hohlfasern, Lange und Durchmesser der Hohlfaserpackung (bei ahnlicher Geometrie)
erfassen. Dazu werden im Folgenden die Kennzahlen (Re, Sh) und ihre charakteristi-

schen auf den Kreuzstrom bezogenen GroRRen (w, dy) definiert.
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5.6.1 Definition der Kennzahlen

Bei der hier vorgenommenen Berechnungsweise wird von einer idealisierten Kreuz-
stromflhrung der beiden Phasen — dargestellt in Abbildung 5.15 — ausgegangen.

Die Phase, die den Mantelraum des HFM durchstromt tritt mit der Konzentration c; in
das Modul ein und strémt von den Loéchern des Zentralrohres aus radial durch das ge-
wickelte Hohlfasergewebe (Abb. 5.15).

Kammer 1 Cy Kammer 2

£ffo aullerer Mischungsraum
™ Innerer Mischungsraum (Zentralrohr)

Abbildung 5.15: Idealisierte Stromungsrichtung im Kreuzstrom-Hohlfasermodul

Im aueren Mischungsraum des Moduls wird eine ideale Vermischung der Phase mit
der daraus resultierenden Konzentration ¢, angenommen. Im zweiten Teil des HFM
stromt die Phase wieder radial durch die Hohlfaserpackung vermischt sich im Zentral-
rohr vollstandig und verlafdt schlieRlich das Modul mit der Konzentration c..

In der Literatur [Coulson 1977] existieren zwei verschiedene Ansatze zur Beschreibung
des Stoff- und/oder Warmeulbergangskoeffizienten in sogenannten ,Shell and tube

exchangers®, die jeweils auf folgenden hydrodynamischen Annahmen basieren:

e Strdmung des Fluids durch ein Bett (Die Reynolds Zahl basiert auf dem hydrauli-
schen Durchmesser des Bettes
e Strédmung des Fluids Uber einen einzelnen Zylinder (Die Reynolds Zahl basiert auf

dem Zylinderdurchmesser)

Der erste Ansatz ist fur die Stromung eines Fluids durch ein dicht gepacktes Hohlfa-
sergewebe plausibler, da es nur schwer vorstellbar ist, dal} sich bei einer Porositat der
Hohlfaserpackung von ca. 50% die typische Stromliniencharakteristik der Umstromung
eines einzelnen Zylinders entwickeln kann. Deshalb wird zur Berechnung der Sh und

Re Zahl der hydraulische Durchmesser d, des Hohlfaserbetts verwendet. Die Grund-
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definition Uber das Lickenvolumen und die Uberstromte Flache (Gl. 5.31) wird dabei

von Grassmann [Grassmann 1983] und Coulson [Coulson 1968] ibernommen.

_ 4-Lickenvolumen
" liberstromte Oberflache

(5.31)

Fur das Hohlfasermodul ergibt sich damit

4V ey dZ —d? —NHF - d2

d =
" A NHF - d,

(5.32)

wobei die Porositat ey, der Hohlfaserpackung mit Gl. 5.33 definiert ist:

n(dg_dlz) IEff NHF ndﬁf Ieff
NV . 4 74 _ NHF -dj;

mo(d2—d?) jer A

(5.33)

Die Stomungsgeschwindigkeit in der Hohlfaserpackung berechnet sich allgemein mit:

(5.34)

Durch Integration der vom Durchmesser abhangigen lokalen Geschwindigkeit w(d)

2-Q

wld)= 5.35
@5 (5.35)
im Hohlfaserbett (Integrationsgrenzen: d, d,, Abb. 5.15) erhalt man die mittlere Ge-

schwindigkeit

da
wet . [292 1529 4 (5.36)
g Tl

1
d, -d, e d gt d, —d

Mit den Gleichungen 5.28 und 5.30 kénnen die mittlere Sherwood- und mittlere Rey-

noldszahl Gber
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opy_ B0y _ B-(d2—d? -NHF-d7 )

= (5.37)
D D-NHF -dy;
bzw. Uber
W .d 2.0 (da+c|i)-|n‘;|a
Re= el n _ 27, | (5.38)
A% TV Ie NHFdhf

angegeben werden.

5.6.2 Stoffaustauschmessungen zur Ermittlung der individuellen Stofftransport-

koeffizienten

Zur Bestimmung des Stofftransportkoeffizienten im Mantelraum eines Hohlfasermoduls
mussen Bedingungen realisiert werden, bei denen der Stofftransportwiderstand exklu-
siv in der Phase liegt die im Mantelraum strémt. Fiir das System Zn?*/ bis-2-ethylhexyl-
phosphat ( [([DEPA),] =0.5 kmol/m® ) in iso-Dodekan konnte mit Hilfe von Riihrzellen-
messungen nachgewiesen werden, dal} der Stofflibergang transportlimitiert ist und der
Widerstand im Falle einer geringen Metallionenkonzentration (1-10° - 100-10° kg/m®)

ausschlielYlich in der walrigen Phase liegt [Daiminger 1996c¢].

5.6.2.1 Theorie

Der Stofftransportkoeffizient 3 im Mantelraum von Kreuzstrommodulen kann unter Be-
nutzung einer Standard Methode ([Dahuron 1988], [Nitsch 1983]) mit Hilfe von
.Kreislaufversuchen® ermittelt werden. Die walrige Phase durchstrémt dabei das Hohl-

fasermodul und wird anschlieend in einen ideal durchmischten Kessel zuriickgefihrt.

C, |
HFM 2
Vi
[ g
Cy
Cy I < I
Q.

Abbildung 5.16: Schema der Kreislaufversuchsanlage
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Die Konzentrationsanderung im HFM erhalt man durch Integration der differentiellen
lokalen Stoffstrome (Gl. 5.39 - 5.41), wobei zwischen Kammer 1 (Index 1) und Kammer
2 (Index 2) des HFM (Abb. 5.15) unterschieden wird.

dN=dN, +dN, (5.39)
dN,=-Q,, -dc,=B, - dA, - (¢, - ¢;) (5.40)
dN,=-Q,, -dc,=B, -dA, - (c, —c; ) (5.41)

Index 1 = Kammer 1; Index 2 = Kammer 2 ; siehe Abb. 5.15

Die vom Durchmesser abhangige Stoffaustauschflache A;(d), die zur Berechnung des
mittleren Stofftransportkoeffizienten [_3 notig ist, wird dabei unter der Annahme einer

konstanten Packungsdichte py¢

4-NHF

Phi = m (5.42)

gemal

)

1" ¢ 5.43
. (5.43)

Al(d)=Az(d):th' "7 Gy -

berechnet (siehe Abbildung 5.15; d; < d < d,).

In dieser Gleichung wird angenommen, dal} zur Berechnung des Stofftransportkoeffi-
zienten nur die effektive Phasengrenzflache in den Poren in Betracht gezogen wird,
dh. A=A, ¢.

Im Falle eines exklusiven Stoffiibergangswiderstandes in der Mantelraumphase

(¢" << ¢ )fiihrt die Integration der Gleichungen 5.39 — 5.41 mit den Randbedingungen

Kammer 1: d =d, = C=0Co
d=d, = C=0Cy
Kammer 2: d=d, = C = Cy
d=d = C =Ce,
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zu Gleichung 5.44:

nSx -~ AP (5.44)
Ce Qaq

mit A = A; + A, (A = Flache Kammer 1, A, = Flache Kammer 2).

Die Konzentrationséanderung im Mischkessel ergibt sich aus einer einfachen Massen-

bilanz:

(e — )=V - 3K (5.45)

N=Q
dt

aq

Lést man Gleichung 5.45 nach c, auf und setzt c. anschlielend in Gleichung 5.44 ein

so erhalt man folgende Gleichung:

-B Q
Do (e O _g). 20 (5.46)
Ck Vi
Durch Integration
= A
Cy _R.TY Q t
e R R (5.47)
Cq K K o
ergibt sich
InSt = %‘q [exp[—ﬁ - Qi]-1].t (5.48)
C0 k aq

mit ¢, = Konzentration im Kessel zum Zeitpunkt 0, ¢; = Konz. Im Kessel zum Zeitpunkt t

Auf diese Weise ist der mittlere Stofftransportkoeffizient B durch Konzentrationsmes-

sungen im Kessel zuganglich.
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5.6.2.2 Versuchsaufbau

Das schematische FlieRbild des experimentellen Aufbaus ist in Abbildung 5.17 darge-
stellt. In der walrigen Phase wird unabhangig vom eingestellten Volumenstrom der
Druck um 0,3 - 0,5 bar héher als in der organischen Phase eingestellt (gemessen am

Ausgang der wafdrigen und am Eingang der organischen Phase). Der Druckabfall wird

?
o Drucksensor
H Rotameter
Modul -

X Ventil R

in beiden Phasen gemessen.

Pumpe 2 — ©

o .. EQPumpe
Kreislaufbehalter A 7 : A
' waRrige Phase
- - - - organische Phase

Abbildung 5.17: Aufbau der Kreislaufversuchsanlage

Die verwendeten Hohlfasermodule sind in Tabelle 5.2 spezifiziert. Die Extraktionspha-
se ist eine 1 molare Lésung von DEPA in einem technischen iso-Dodekan (WBC-15).
Die walrige Phase enthalt die jeweilige Menge an Zinksulfat co. Der Anfangs pH-Wert
wird durch Zugabe von Schwefelsaure eingestellt (Stoffdaten der verwendeten Chemi-
kalien siehe Kapitel 5.3).

Die verwendeten Drucksensoren (WIKA, Deutschland) arbeiten bis zu 10 bar mit einer

Genauigkeit von 0,5 %.

5.6.2.3 Ergebnisse

In den folgenden Abbildungen sind fir die verwendeten Module die Zinkkonzentrations-
verlaufe wahrend eines Kreislaufversuches in Behalter A (siehe Abb. 5.17) aufgetra-
gen. Da das Volumen der walrigen Phase, bzw. der Kessel selbst je nach
Volumenstrom geandert wurden, sind die Experimente nicht direkt vergleichbar. Evi-

dent ist jedoch die stets entsprechend Gleichung 5.48 beobachtete lineare
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Abhangigkeit. Die experimentellen Daten der Abbildungen 5.20, 5.22 und 5.23 stam-
men von Daiminger [Daiminger 1996c¢].

Q,, Ve o [zn],
e 130I/h 1,241 100 mg/l
o 1461h 1,101 80 mg/l
= 1671/h 1,101 62,2 mg/l
=~ o 1,961/h 1,241 100 mg/l
e A 2671/h 1,251 102,2 mg/l
N, A 6,0 Ilh 2,01 102,4 mg/l
=
N,
£
'5 T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140
Zeit [min]
Abb. 5.18: Konzentrationsverlaufe in Tank A fiir Modul 1, Qog = 2 I/h
Qaq Vi [Zn],
e 12l/h 1,251 98,6 mg/l
o 8l/h 9,61 59,2mg/l
m 121/h 2,01 52,1mg/l
o 261/h 10,21 57,0 mg/l
A 371/h 4,01 53,3mg/l
A 781/h 471 105,8 mg/l

In([Zn}/[Zn,])

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260

Zeit [min]

Abb. 5.19: Konzentrationsverlaufe in Tank A fur Modul 1, Qaq/Qorg < 5
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Q,, Vk [Znl
0 e 32lh 51,31 103,9 mg/l
o 58lh 51,51 102,9 mg/l
— = 1171h 51,51 104,2 mg/l
— - o 1501h 531  103,5mg/l
_ A 1851h 531 103,5mgll
< 2
g -
e
N, -3 -
£
4
'5 T T T T T T

0 20 40 60 80 100 120 140

Abb. 5.20: Konzentrationsverlufe in Tank A fur Modul 2, Qg = 8 I/h

Q Vi [Zn],«

aq

° 581/h 51,51 100,2 mg/l
o 861/h 421 100,2 mg/l
m 1501/h 421 103,5 mg/l

[-]

In(1Zn}[Zn,])

'6 T T T T T T

0 20 40 60 80 100 120 140
Zeit [min]

Abb. 5.21: Konzentrationsverlaufe in Tank A fur Modul 2, Qaq/Qorg = 10
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Qaq VK [Zn]O,K
° 411/h 22,41 48 mg/l
o 971/h 23,01 44 mg/l
— 0 m 1621/h 24,51 39 mg/l
e
N T
=
N,
=
— 2 4
-3 T T
0 10 20 30

Zeit [min]

Abb. 5.22: Konzentrationsverlufe in Tank A fur Modul 3, Qg = 8 I/h

Q,, Vi [2Znl
e 591/h 2321 521 mgl
0« o 971h 23,51 397 mgll
— = 1391/h 23,51 353 mg/l
— o 1851/ 2501 511 mg/
—~ -1
-3
C
N,
= -2
N,
<
-3
'4 T T T T
0 10 20 30 40 50
Zeit [min]

Abb. 5.23: Konzentrationsverlufe in Tank A fur Modul 3, Qg = 8 I/h

Aus diesen sehr prazise fallbaren, zeitlichen Konzentrationsverlaufen (Steigung der
Geraden) lassen sich mit Hilfe der Gleichung 5.48 die mittleren Stoffiibergangskoeffi-
zienten fiur den Mantelraum von Hohlfasermodulen berechnen. Der Umstand, daf} sich
die Mel3punkte sehr gut durch eine Gerade beschreiben lassen bestatigt die getroffe-

nen Annahmen und steht somit flr die Genauigkeit der Korrelation.
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5.6.3 Korrelierung der KenngréRRen

Gemal Abbildung 5.24 kénnen die Daten der Kreuzstrommodule unterschiedlicher
Abmessungen (siehe Tabelle 5.2) mit Hilfe der oben beschriebenen Definitionsglei-
chungen der Re und Sh-Zahl (GI. 5.37 u. 5.38) Uber

Sh =176-Re®%®.Sc%% (5.49)
korreliert werden.
Die unterschiedlichen Parameter der verwendeten Module (NHF, Ieff, di, d) werden
durch die Art der Berechnung des hydraulischen Durchmessers (Gleichung 5.31), die
mittlere Geschwindigkeit im Mantelraum (Gleichung 5.36) und die Porositat der Hohlfa-
serpackung (Gleichung 5.33) berlcksichtigt.
Fir den Diffusionskoeffizienten, der zur Berechnung der Sh- and Sc-Zahl nétig ist,

werden Literaturwerte [Mills 1989] verwendet (siehe Tabelle 5.7).

100
10
— .
<
on
O Modul 1 Durchlauf
® Modul 1 Kreislauf
0.1 4 0 Modul 2 Durchlauf
®  Modul 2 Kreislauf
& Modul 3 Durchlauf
A Modul 3 Kreislauf
— Sh=1.76 Re®®? 5¢**
001 T T T
0.001 0.01 0.1 1 10

Re [-]

Abb. 5.24: Korrelation fiir den mantelseitigen Stoffiibergang in Liqui-Cel®Kreuzstrommodulen

Zusatzlich zu den Kreislaufversuchen wurden einige Versuche mit nur einmaligem
Durchlauf der beiden Phasen gemaf Gleichung 5.44 ausgewertet und die Ergebnisse

in Abbildung 5.24 eingetragen.
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Die geringen Abweichungen von gemessener und berechneter Sh-Zahl (Abb. 5.25)
sind in Anbetracht der Verwendung dreier Module mit stark unterschiedlicher Geo-
metrie (LAdnge, Durchmesser) und der in einem weiten Bereich variierten Re-Zahl als
weiteres Indiz fur die Qualitat der Korrelation aufzufassen.

Zusatzlich mul} betont werden, dal die Korrelation fir Kreuzstrommodule mit streng
ahnlicher Geometrie und einer Porositat der Hohlfaserpackung von ca. 50 % allgemein
gultig, d.h. auch fir andere chemische Systeme anwendbar ist. Flr das grofite Liqui-
Cel® Kreuzstrommodul (Modul 4, Tab. 5.2) konnte die Korrelation bisher nicht Uberprift
werden, da sich aber die Geometrie von Modul 4 nicht wesentlich von den anderen
Modulen unterscheidet - das Verhaltnis von Hohlfaserpackungsdicke (d.-d;, Tab. 5.2)
zu Hohlfaserpackungslange ist beispielsweise mit dem von Modul 2 nahezu identisch
(0,2096 fur Modul 4 und 0,2036 fir Modul 2) — sollte auch der Stofflibergang in diesem

Modul mit Hilfe der Korrelation berechenbar sein.

35
+20%
30 A
A
25 - ® .
n A
£ 201 -20%
£ 15 ] .
® [ |
10 - %
® Modul 1
5 4 ® Modul 2
A Modul 3
0 T T T T T T

0 5 10 15 20 25 30 35

Experiment

Abb. 5.25: Fehlerabweichung fiir die ermittelte Korrelation

Zusammenfassend laRt sich sagen, dal® es mit der abgeleiteten Korrelation (Gleichung
5.49) méglich ist die Konzentrationsprofile in Liqui-Cel® Kreuzstrommodulen mit unter-

schiedlichen Abmessungen und ahnlicher Packungsdichte zu berechnen.
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5.7 Modellierung des Stoffaustausches in Kreuzstrom-Einzelmodulen

Um das Modell des Stoffaustausches in Kreuzstrom-Einzelmodulen auf Basis der in
Kapitel 5.4 beschriebenen Stofftransportkinetik und der berechenbaren Transport-
koeffizienten flr Hohlfaser- und Mantelraumstrdmung auf verschiedene chemische
Systeme anwenden zu kdnnen und eine moglichst gute Extrapolierbarkeit (predictive
modeling) zu gewahrleisten, wurden alle relevanten physikalischen und chemischen
Vorgange berticksichtigt. Dieses Vorgehen ermdglicht es auch den Einflul® der Modul-
geometrie bzw. Bauart auf den Prozess zu untersuchen und somit zu optimieren.
Grundprinzip des Modells ist dabei die Unterteilung des ,Bilanzraums* Hohlfasermodul

in finite Bilanzelemente.

5.7.1 Komplexitat durch Anzahl der EinfluigroRen

Komplexe Systeme zeichnen sich sehr oft durch verschiedenste Abhangigkeiten der
einzelnen Parameter untereinander aus. Selbst bei einer geringen Anzahl von Para-
metern ist es bei nicht linearen Abhangigkeiten (Gl. 5.17) sehr schwierig das Verhalten
eines Systems ohne Modell vorherzusagen. Aus diesem Grund ist fir komplexe Sys-

teme ein Modell zur Auslegung unverzichtbar oder nur durch

N=r" (5.50)

Versuche [Grassmann 1983] hinreichend zu beschreiben, wobei n die Zahl der Ein-
fluRgroRen und r die Anzahl der MeRpunkte bzw. Anzahl der mdglichen Variationen pro
EinflulkgroRe darstellt. Selbst eine ausgekligelte statistische Versuchsplanung stofit
hier schnell an ihre Grenzen. Legt man beispielsweise flir jede gegenseitige Abhangig-
keit zweier Variablen 4 MeRpunkte (r = 4) fest, so ergibt sich aus Gleichung 5.50 flir 8
Variablen (Tab. 5.10 ohne Modultyp, Phasenfliihrung und Schaltungen) eine Anzahl
von 65536 Versuchen. Abgesehen von diesem gewaltigen experimentellen Aufwand,
hatte eine solche empirische Optimumsuche auch den grofen Nachteil, dal3 die Er-
gebnisse ohne Aussagekraft fir eine veranderte Extraktionschemie (andere oder
mehrere Kationen, andere Komplexbildner) ware.

Fiir eine gekoppelte Extraktions-/Reextraktionsanlage des Zn*/DEPA/H,SO,-Systems
sind in Tabelle 5.10 die wichtigsten Variablen zusammengefalt.

Fir die Trennung von verschiedenen Schwermetallen — Separationsproblem — steigt

die Anzahl der EinfluBgréRen mit jedem zusatzlichen Metall.
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Walrige Zinkeintrittskonzentration Extraktion [Zn2+]0’eX
Walrige Zinkeintrittskonzentration Reextraktion [Zn2+]0’reex
Eingangs pH-Wert Extraktion [H"]O’ex
Saurekonzentration am Eingang der Reextraktion [HZSOA,]O’reex
Komplexbildnerkonzentration der org. Phase [(DEPA),]
Volumenstrom der walirigen Phase Qaq
Volumenstrom der organischen Phase Qorg
Volumenstrom der Saure Qacid
Modultyp (Lange, Durchmesser,

Kreuzgegenstrom, Parallelgegenstrom)

Phasenfihrung

Tabelle 5.10: EinfluBgréfien fur einen kontinuierlichen Ex-/ Reextraktionsprozess

5.7.2 Modellannahmen

Mit den Gleichungen zur Berechnung der Stoffstrome (Kapitel 5.4), sowie der Stoff-
Ubergangskoeffizienten in den Hohlfasern (Kapitel 5.5) und im Mantelraum (Kapitel

5.6) werden bei der Bilanzierung der finiten Elemente folgende Annahmen getroffen:

1) ldealer Kreuzstrom im Mantelraum ohne Rickvermischung
2) Ideale Vermischung im auferen Mischungsraum
3) keine Anderung der physiko-chemischen Stoffeigenschaften (Tab. 5.7)

4) ,ldealisierung” der Stoffaustauschflache A

zu 1) Aufgrund der sehr gleichmafigen Hohlfaserpackung kann man davon aus-
gehen, dal} sich die Stromung gleichmalig Uber die Packung verteilt und

diese auf dem kurzest moglichen Weg (Kreuzstrom) passiert (Abb. 5.15).

zu 2) Die ideale Vermischung im &uf3eren Mischungsraum (Abb. 5.15) — d.h. ein-
heitliche Konzentration im auferen Mischungsraum nach dem baffle — ist
eigentlich nur bei turbulenter Stromung gegeben. Die dazu bendtigten Volu-
menstrome werden im Falle der fl./fl. Extraktion nur selten erreicht. Die flr den

Mantelraum berechneten Konzentrationsprofile zeigen jedoch fir die meisten
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zu 3)

zu 4)

Falle einen relativ geringen Konzentrationsgradienten in axialer Richtung, so

daR die ideale Vermischung hier nur eine geringe Rolle spielt.

Daiminger [Daiminger 1996¢] konnte durch Messungen zeigen, daf} sich die
dynamische Viskositat der organischen Phase selbst bei vollstandiger Bela-
dung ([(DEPA),] = 0,5 mol/l) gegenliber dem unbeladenen Zustand nur um ca.
15 % erhoht. Auch die hohen Metallkonzentrationen im sauren Reextrakt und
die damit verbundene Anderung der Diffusionskoeffizienten spielen eine ge-
ringe Rolle, da der Haupttransportwiderstand im Falle der Reextraktion in der

organischen Phase liegt.

Zur Berechnung der Stoffaustauschflache (Phasengrenzflache) wird je nach
Phasenflihrung entweder der auldere (dy, walirige Phase im Mantelraum) oder
der innere (dy;, walrige Phase in den Hohlfasern) Hohlfaserdurchmesser
herangezogen, entsprechend dem Umstand, dal} im stabilen Betriebszustand

die Membran stets ausschlief3lich durch die organische Phase benetzt wird.

Phasengrenzflache A

walrige

org. Phase

Phase

walrige org.
Phase Phase
——— hydrophobe
Hohlfaser
d.
dhf

Abbildung 5.26: Lage der Phasengrenze (Schema)

Fir die Stoffaustauschflache A zwischen der Membranoberflache und den lami-
nar stromenden Bulkphasen wird stets die e-korrigierte Flache ¢ - A verwendet,
da die Porenverteilung der eingesetzten Membran sehr ungleichmafig ist (Abb.
5.2) und deshalb nach Prager [Prager 1975] mit der Porenflache gerechnet

werden muld.
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5.7.3 Numerische Behandlung Uber Bilanzzellen-Methodik

Die Berechnung der Konzentrationsprofile und damit der Austrittskonzentrationen flr
bestimmte Betriebsbedingungen (Tab. 5.10) erfolgt mit einem in Fortran® geschriebe-

nen Programm, dessen Prinzip im Folgenden beschrieben wird.

A

T
T
?

NBA (Zahl der
Bilanzelemente
axial)

A

A

A

-« -« -« <«
T

e S S G
T

-« -« -« <«
5

aulerer Mischungsraum

< < NEE <
| baffle

| =l
A 4 A 4 A 4

—P — —> >
v v v

— — > ]
v v v

— —> —> >
v v v

5 (2,1)—» —» >
v v v

(1,1)—»(1,2)—> L 1

v v v

NBR (Zahl der Bilanzelement
radial)

Abbildung 5.27: Bilanzzellen (i, j) eines Kreuzstrommodules

Zur Bilanzierung der Stoffstrome wird das Hohlfasermodul gemafl Abbildung 5.27 in
einzelne Bilanzelemente gleicher ,Dicke” s (siehe Abb. 5.28) unterteilt (Anzahl siehe
unten), die sowohl Hohlfaseranteile (organische Phase; rot) als auch Mantelraumantei-
le (walrige Phase; blau) enthalten (siehe Abbildung 5.28). Auf Grund der Kreuz-



Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul

75

Gegenstromfiihrung der beiden Phasen ist es dabei erforderlich den Bilanzraum so-

wohl in axialer als auch in radialer Richtung zu unterteilen.

Mantelraum

Hohlfaser

Abbildung 5.28: Bilanzelement (Schnitt)

Fur die Bilanzierung werden zunachst die Prozessparameter und Moduldaten (Tab.

5.11) eingegeben.

Qaq, Qacia | WaRriger Volumenstrom (Extraktion), Sdurevolumenstrom (Reextraktion)
Qorg organischer Volumenstrom

pHo, Anfangs pH-Wert bzw. Protonenkonzentration der wafrigen Phase Ex-
[Ho.aq traktion), Protonenkonzentration der Strippsaure (Reextraktion)

[H+]0,acid

[Zn*], Zink-Eintrittskonzentration walrige Phase

[(HX)2]o Komplexbildnerkonzentration (gesamt)

[ZnX2]o Zink-Eintrittskonzentration organische Phase

L Modullange (Abb. 5.14)

NBA, NBR | Anzahl der Bilanzelemente in axialer und radialer Richtung

NHF Zahl der Hohlfasern

da Aufdendurchmesser der Hohlfaserpackung (Abb. 5.14)

di Innendurchmesser der Hohlfaserpackung (Abb. 5.14)

LF Labyrinthfaktor der Hohlfasermembran

€ Porositat der Hohlfasermembran

Tabelle 5.11: Prozessparameter

AnschlielRend wird fir jedes Bilanzelement der mittlere Stofflibergangskoeffizient fir

den Mantelraum B, (Kapitel 5.6) und fiir die Hohlfasern B, (Kapitel 5.5) berechnet.

Zur Berechnung von Ehf wird als Langenkoordinate z (vgl. Gl. 5.22) der Abstand zwi-

schen Eintritt der beispielsweise organischen Phase und der Mitte des jeweiligen

Bilanzelementes verwendet (Abb. 5.29). Da [_Shf eine nicht lineare Funktion von z ist,
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wird zur ,exakten“ Beschreibung des Stoffliberganges in den Hohlfasern eine gewisse

Mindestanzahl an axialen Bilanzelementen NBA bendtigt (siehe auch Kapitel 5.8.4.1).

z(NBA)

i Bilanzelement
1

Z(NBA-1)

v Bilanzelement
2

Abbildung 5.29: Lange z zur Berechnung von [_Shf in den Hohlfasern (schematisch)

Im nachsten Schritt werden alle Bilanzelemente und die ,Mischkonzentrationen®
([Zn*1mix, [H'Imix) des duBeren Mischungsraumes (siehe unten) mit sinnvollen Startkon-
zentrationen ([Zn*'](i) = [Zn*]o, [H'I(L]) = [H'lo, [ZnXG](Li) = [ZnXalo, [(HX)oI(, J) =
[(HX)2lo, [Z0%*Tmix = [Z0%*T0, [H'Tmix = [H']o) belegt (i = 1...NBA, j = 1...NBR). Dadurch ist

der ,Zustand“ des Hohlfasermoduls zum Zeitpunkt t = 0 festgelegt.

ZnX,],
Qs [(HX),1,
VHF,ceII
.......... iz [ZnX,], 2]
01, | [zn®] [(HX),], n],
“HT ] H, J L S
VM,ceII .........
ZnX,),
w [(HX)],

Abbildung 5.30: Stoffstrdme fiir ein Bilanzelement

Mit diesen Daten wird flr das Zeitintervall At (Wahl von At siehe unten) die Konzentra-
tionsdnderung auf Grund des konvektiven Stoffstroms und des Stofftransportes Uber
die Phasengrenze gemal den Gleichungen 5.51 - 5.54 (walrige Phase im Mantel-
raum) flr jedes Bilanzelement berechnet (Abb. 5.33, Block C). Man erhalt den

»Zustand“ (Konzentrationsprofil) des Moduls zum Zeitpunkt t+At.
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+ + Qa ce - At + + . n - At
[Zn2 ]t+At = [Zn2 ]lnt \q/—” ’ ([ZI"IZ ]a,t _[Zn2 ]int) (JZ ] (551)
\ M,cell ) Mcell
Y
konvektiver Stofftransport Stofftransport Uber Phasengrenze
+ + Qa ce + + . n - At
H D =+ 0 (), ) ) 2[’\,—] (5.52)
M,cell M,cell
Qor ce - At nAt
[ZnXahest = (20X, ] + =25 (ZnXy Loy = 120X ], )+ ({, J (5.53)
HF,cell HF,cell
Qor ce - At .n'At
[(HX),]oa0 = [(HX) Jy + 02— ([(HX), L., —[(HX)zlm,t)—ts-(‘\j—] (5.54)
HF,cell HF,cell

Im Folgenden wird beispielhaft die Gleichung 5.51 fiir die Anderung der Zinkkonzentra-
tion der im Mantelraum stromenden Wasserphase erklart.
Die Stoffmenge an Zink (mol) im Bilanzelement zum Zeitpunkt t+At berechnet sich aus

der Stoffmenge an Zink im Bilanzelement zum Zeitpunkt t ([Zn];,; - Viycer) Mit Viycen als

Volumen des Bilanzelementes

1) abzlglich der Stoffmenge die auf Grund des Stoffaustausches zwischen wal3ri-
ger und organischer Phase wahrend der Zeitdauer At aus dem Bilanzelement

austritt (j,, - At). FUr die Berechnung von j,, nach Gleichung 5.17 werden da-

bei die Konzentrationen im Bilanzelement zum Zeitpunkt t ([Zn* ], [H T,
[ZnX, 11, [(HX), ];n ) verwendet.

2) zuzuglich der Stoffmenge, die auf Grund der konvektiven Strémung wahrend
der Zeitdauer At in das Bilanzelement eintritt ([Zn*"] ageell * At)

3) abzliglich der Stoffmenge die auf Grund der konvektiven Strémung wahrend der
Zeitdauer At aus dem Bilanzelement austritt ([Zn**];,, - Q ageell ~ At)

Die Zinkkonzentration zum Zeitpunkt t+At ([Zn2+]inyt) erhalt man anschlieRend durch
Division der Stoffmenge durch das Bilanzelementvolumen (V. ), diese Vorgehens-

weise ist nur gultig, wenn die Konzentrationsanderung wahrend des Zeitintervalls At
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eine vernachlassigbare Auswirkung auf den Stoffstrom jz, hat. Ist At genligend klein
gewahlt, so ist diese Annahme erflllt (siehe unten).

Far die ,konvektive* Konzentrationsanderung ist der Vorgang in Abbildung 5.31 veran-
schaulicht. Dargestellt sind drei rAumlich nebeneinander angeordnete Bilanzelemente
(walriger Teil eines Bilanzelementes, Vy ). Innerhalb des Zeitintervalls At wird ein

Teil (V, = Qaqyce" - At mit der Konzentration c,;) des Bilanzelementvolumens Vy ¢ des
Bilanzelementes 2 durch ein gleich grofes Volumen (V; = Q.. - At mit der Konzen-

tration c4;) aus der vorigen Bilanzzelle (Bilanzzelle 1) ersetzt. Zur Berechnung der sich
dadurch ergebenden Konzentration Cy.4 im Bilanzelement 2 wird eine ideale Vermi-
schung des Bilanzelementvolumens angenommen. Diese Annahme gilt jedoch streng
genommen nur fir gentigend kleine Bilanzelemente (d.h. die Anzahl der Bilanzelemen-

te mul} ausreichend hoch sein).

V1 = Qaq,ceu' At V2 = Qaq,ceu - At
\ \
. -

v
v
|

i : :

Bilanzelement 1 (V,,..,) Bilanzelement 2 (V,,.,)  Bilanzelement 3 (V,,.)

Abbildung 5.31: Allgemeine Vorgehensweise bei der Berechnung der ,konvektiven*

Konzentrationsanderung
Entspricht At der Verweilzeit

VM,ceII
Qaq,cell

At=1= (5.55)

fur ein Bilanzelement und sind alle Bilanzelementvolumen gleich grof3, so wird das ge-
samte Bilanzelementvolumen innerhalb von At ausgetauscht, die Konzentration im
Bilanzelement 2 zum Zeitpunkt t+At (Cyiat) entspricht dann der Konzentration im
Bilanzelement 1 (c4;) zum Zeitpunkt t.

Fir die Bilanzelemente B(1 bis NBA/2, 1) werden als Eintrittskonzentrationen ([Zn*'],,
[H*]., siehe Abbildung 5.30) fiir jeden Zeitschritt die Startkonzentrationen ([Zn**]o, [H']o)
verwendet. Fur die Bilanzelemente B(NBA/2+1 bis NBA, NBR) werden als Eintrittskon-

zentrationen die Mischkonzentrationen ([Zn2+]mix, [H']mix) verwendet, die flr jeden
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Zeitschritt unter der Annahme einer idealen Vermischung im duf3eren Mischungsraum

(siehe Kapitel 5.7.2) gemal

NBA /2

Y [Zn*1(,NBR)
[Zn2+]mix == (556)
NBA /2
NBA /2
) [H](,NBR)
[H+]mix = =t (557)
NBA /2

neu berechnet werden.
Fur die Bilanzelemente am Eintritt der organischen Phase B(NBA, 1 bis NBR) (siehe
Abb. 5.27) werden als Eintrittskonzentrationen ([ZnX3]., [(HX)].) flr jeden Zeitschritt

die Startkonzentrationen ([ZnXy]o, [(HX)2]o) verwendet.

Aus den Konzentrationen in den Bilanzelementen am Austritt der walrigen
c((NBA/2)+1 ... NBA, 1) und organischen c(1, 1 ... NBR) Phase werden schlief3lich die
waBrigen ([Zn®'], [H']) bzw. die organischen ([ZnX,], [(HX).]) Austrittskonzentrationen

zum Zeitpunkt t+At berechnet.

Ist der relative Fehler F.. der Stoffbilanzen fir Zink

[Zn2+]0 : Qaq + [ZnXZ]O ’ Qorg - [Zn2+]end,ex,aq ’ Qaq - [an2]end,ex,org ’ Qorg

= — (5.58)
e [Zn2 ]O 'Qaq + [anz]o ’ Qorg
kleiner als 1-10~* und gleichzeitig die relative Konzentrationséanderung Diff,, o inner-
halb eines Zeitintervalls At flir ein Bilanzelement am Austritt der walirigen Phase
, [Z0* 1, ~120%°]
Diff,, o = (5.59)

[an+ lieat

kleiner als 1-107*, so ist das Stationaritatskriterium erreicht und die berechneten Kon-
zentrationen werden ausgegeben, d.h. mit zunehmender Anzahl von Zeitschritten At
stellt sich ein stationares Konzentrationsprofil ein. Andernfalls wird der Berechnungs-
vorgang unter Verwendung der neu ermittelten Konzentrationen wiederholt (siehe Abb.
5.33).
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Wahl von NBA und NBR:

In Kapitel 5.8.4.1 ist die rein rechnerische Vorgehensweise zur Bestimmung der erfor-
derlichen Anzahl der radialen und axialen Bilanzelemente beschrieben. Als wesentli-
ches Resultat ist dort gezeigt, dalR im Falle einseitiger Widerstande die ,Wider-
standsphase“ durch eine grolRe, die andere durch eine kleine Anzahl erforderlicher
Bilanzelemente gekennzeichnet ist.

Liegt der Widerstand beispielsweise in der Wasserphase und stromt diese im Mantel-
raum, so wird die Mindestzahl der erforderlichen Bilanzelemente radial grof3, axial (in
den Hohlfasern) jedoch klein sein (grofde Hohe des Bilanzelementes).

Fir die Rechnung bedeutet dies, dal zwar nur wenige axial ausgedehnte Bilanz-
elemente mit jeweils axial gleicher Konzentration zu bericksichtigen sind, dafl3 aber
dem radialen wasserseitigen Konzentrationsgradienten Rechnung zu tragen ist, in dem
jedem radialen Bilanzelement ein axiales zuzuordnen ist (Abb. 5.32). Dadurch resultiert
eine praktische Situation derart, daf3 an der Eintrittsstelle der Wasserphase positionier-
te Fasern am hochsten beladen sind. Der Einfachheit halber wird jedoch fiir beide

Phasen dieselbe Anzahl an Bilanzelementen verwendet (Abb. 5.27).

— | - Pl - L ----------- >

— | - Pl - | < BN & EEREEL EERTE >
Phase 1

— | - Pl - | < BN & EEETEL EERTEL >

— | - Pl - | < BN & EEETEL EERTEL >

—> - < & s < A ¥ EEEREY EEEPEE >

Abbildung 5.32: Beispielhafte Wahl der Zahl an Bilanzelementen
(Widerstandslage wasserseitig)

Wahl von At:
Den Maximalwert fir At,.x stellt die kiirzeste Verweilzeit aller Bilanzelemente des
Hohlfasermoduls dar, da die Methodik der Bilanzelemente nicht mehr als den Aus-

tausch des gesamten Bilanzelementvolumens zulaft.
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Zur Bestimmung von Atn. wird zunachst die Verweilzeit in einem Bilanzelement fir die

Phase, die in den Hohlfasern stromt, geman

V,
T = —el (5.60)
QHF,ceII

mit Ve cen = Hohlfaservolumen eines Bilanzelementes (Abb. 5.28), Que cen = Volumenstrom (der

Phase, die in den Hohlfasern strdmt) durch dieses Bilanzelement

berechnet. Hierbei kann ein beliebiges Bilanzelement gewahlt werden, da die Verweil-
zeit fur alle Bilanzelemente gleich ist.
Im zweiten Schritt wird die Verweilzeit in einem Bilanzelement fir die Phase, die im

Mantelraum stromt, geman

VM,cell
QM,cell

(5.61)

TM=

mit Vi cen = Hohlfaservolumen eines Bilanzelementes (Abb. 5.28), Qu i = Volumenstrom (der

Phase, die im Mantelraum strémt) durch dieses Bilanzelement

berechnet. Fir die Mantelraumphase muf dabei ein Bilanzelement direkt am Zentral-
rohr (NBR = 1) ausgewahlt werden, da hier die Verweilzeiten am kirzesten sind (Vy cen

= f(Entfernung vom Zentralrohr), Vy . ~ Entfernung vom Zentralrohr).

Der kleinere der beiden Werte (ty und t4¢) liefert die maximale Zeitdauer At eines Be-
rechnungsschrittes. Unter extremen Bedingungen (z.B. extreme Volumenstromver-
haltnisse) kann es passieren, dal® die numerische Bibliothek keine Lésung fur das
Gleichungssystem findet oder die Konzentrationen in einer Zelle negative Werte an-

nehmen. In einem solchen Fall muf® At verringert werden.

In Abbildung 5.33 ist das FluRdiagramm zur oben beschriebenen Vorgehensweise dar-

gestellt.
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e

Eingabe der Prozessparameter
(Modul, Konzentration, Durchsatze)

v
| Berechnung der Stoffuibergangskoeffizienten fir jedes Bilanzelement |
v

|Vorbelegung der Bilanzzellen mit den Startkonzentrationenl

| Berechnung des Stoffstroms der Bilanzzelle (i.j) |

> Block C

| Berechnung aller Konzentrationen der Bilanzzelle (i,j) |

nein

A4

Iﬂl

\ 4
| Berechnung der Austrittskonzentrationen in der organischen Phase, i=1, j=1... NBR |

A

| Berechnung der Austrittskonzentrationen in der walrigen Phase, i=NBA/2+1 ... NBA, j=1 |

t=0 bis tmax

Abbildung 5.33: FluRdiagramm zur Modellierung der Liqui-Cel® Extra-Flow Module

Da im Programm keine Fittingparameter benétigt werden, die Korrelation flr den Stoff-
ibergang im Mantelraum auf alle Liqui-Cel® ModulgréBen [Schéner 1998] angewendet
werden kann und die Berechnung der Stofflibergangskoeffizienten in den Hohlfasern
auf einer analytischen Ldsung basiert, ermdglicht es die Berechnung der Konzentra-

tionsprofile aller derzeit verfiigbaren Liqui-Cel® Cross-Flow Module. Erst dadurch wird



Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul 83

die Auslegung und Optimierung der fl./fl Reaktivextraktion im Hohlfasermodul méglich.
Weiterhin kann damit das Moduldesign fir einen bestimmten Anwendungsfall optimiert

werden.

Die Modellierung der Reextraktion erfolgt analog zur Modellierung der Extraktion. Der
Volumenstrom Q,, und die Protonenkonzentration [H']y., des Abwassers wird dabei
durch den Volumenstrom Q.q und die Protonenkonzentration [H*]o,acid der Strippsaure
ersetzt. Es kénnen dieselben Gleichungen wie bei der Extraktion verwendet werden,
da sich unter Reextraktionsbedingungen aus Gleichung 5.17 ein negativer Zinkstoff-
strom berechnet (siehe oben).

Auch die Stationaritatskriterien sind mit denen der Extraktion (Gl. 5.58 u. 5.59)

identisch.
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5.8 Modelliberprifung durch Stoffaustauschmessungen an Einzelmodulen

Zur Uberpriifung des Modells, insbesondere der getroffenen Annahmen (vgl. Kapitel
5.7.2), ist es erforderlich einige Experimente getrennt fir Extraktion und Reextraktion
bei ,extremen” Betriebsbedingungen, d.h. Bedingungen mit unterschiedlichen Wider-
standslagen (Kapitel 5.4.2), durchzufiihren. Liegt der Widerstand beispielsweise in der
walrigen Phase (Extraktion) und wird diese im Mantelraum gefiihrt, so kann Uberprift
werden ob das Modell die Voraussetzungen zur Beschreibung des Stofftransportes im
Mantelraum erflllt. Wahlt man Betriebsbedingungen flir die der Haupttransportwider-
stand in der organischen Phase liegt (Reextraktion) und wird diese in den Hohlfasern
geflihrt, so kann das Modell hinsichtlich des Stofftransportes in den Hohlfasern und der

Membran kontrolliert werden.

5.8.1 Aufbau, Ausstattung und Betrieb des Mefstandes

Abbildung 5.34 stellt die Versuchsanlage dar, mit der sowohl Extraktions- als auch

Reextraktionsversuche gefahren werden.

DEF {;Z} I_@ Schwebekorper-
durchflussmesser

B4

Abbildung 5.34: Aufbau der HFM - Ex-/Reexlaboranlage

Da die unterschiedlichen Betriebsweisen (Ex/Reex) und Modulabmessungen eine ex-
treme Bandbreite bei den Volumenstrdmen und damit auch bei den Vorratsbehaltern
zur Folge haben, befinden sich die Module, Pumpen, Rotameter und Ventile auf einem
separaten mobilen Edelstahl-Gerist (V2A). Fir jede Modulgroflie gibt es eine eigene
Befestigungsvorrichtung, wobei auch zwei Module einer Grofie angeschlossen werden

kdnnen (z.B.: serielle Schaltung).
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Als DurchfluBmesser werden Rotameter der Firma Yokogawa (siehe Tabelle 5.12)
verwendet. Die Ventile, Hdhne und Verschraubungen sind Produkte der SWAGELOK®
Gruppe aus Edelstahl 316. Die ,Verrohrung“ ist mit PTFE-Schlduchen der Firma Boh-
lender® ausgefiihrt , fiir die Verbindungen direkt an den Modulen werden zu Kontroll-
zwecken hochtransparente PFA-Schlduche (Bohlender®) eingesetzt.

Um eine elektrostatische Aufladung, insbesondere der organischen Phase, zu verhin-
dern, wird die Anlage geerdet. Als Option kann man in der walrigen Phase direkt vor
dem Eintritt in das Modul ein weiteres Hohlfasermodul zur Entgasung zuschalten (sie-
he Kapitel 5.2.4). In diesem ,Entgasungsmodul® wird die walrige Phase im Mantel-
raum gefiihrt, wahrend man hohlfaserseitig ein Vakuum (ca. 50 mbar, Vacuubrand®

Vakuumpumpe) anlegt.

Zahnradpumpen

Position |Hersteller Bezeichnung Durchflu® | Material

P1 Schwinherr Multifix MC2000 PEC —360 I/h SS314

P2 Schwinherr Multifix MC1000 PEC —2401/h SS314

P3 Verder Liquiflo Modell 37 —-15001/h |SS314

Rotameter

R1 Yokogawa RAGK 42 M400 —400I/h Edelstahl

R2 Yokogawa RAGK 42 M160 —160 I/h Edelstahl

R3 Yokogawa RAGL 54 |63-2400 —-631/h PTFE
40-1600 |- 401h PTFE
6,3-250  |_31h |PTFE
063-33  |_063IIh |PTFE

R4 Yokogawa RAQN 01 —-10001/h |PP
Filter

F1/F2 Nupro® 15 micron | | Edelstahl 316

DruckmeBumformer (PI)
PI WIKA 891.13.500 0 - 10 bar |CrNi-Stahl 1.4571
0—4 bar

Tabelle 5.12: Stlckliste Gro3gerate zur Ex/Reex Anlage

Die MefRdatenerfassung (Druck) und Anzeige erfolgt tber einen PC, das Programm
dazu wurde mit LabView® erstellt. Zur Kontrolle der Stationaritat und zur Aufnahme
von Sprungfunktionen werden LeitfahigkeitsmelRgerate der Firmen WTW (MultiLab 540
+ Tetracon 325 Elektrode) und Radiometer (CDM 230 + CDC114 Elektrode) einge-
setzt.

Die durchgeflihrten Stoffaustauschmessungen im einzelnen HFM wurden fir beide
Phasen mit einmaligem Durchgang gefuhrt, entsprechend einer kontinuierlichen Be-

triebsweise der Anlage.
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Die walrige Phase stromt von unten nach oben und die organische Phase im Gegen-
strom (bzw. Kreuzgegenstrom) von oben nach unten (vertikaler Einbau der Hohlfaser-
module). In einigen Versuchen wurde die Stromungsrichtung umgekehrt, um die Ent-
stehung einer Luftblase in der unteren Endkappe des Moduls zu unterbinden, auf das
Versuchsergebnis hatte dies allerdings keinen Einfluf3.

Je nach Anwendung wird man entscheiden missen welche Betriebsweise gunstiger
ist. Der Modus organische Phase von oben nach unten hat den Vorteil, dal} bei einem
Durchbruch der walrigen Phase die Hohlfasern nicht mit Wassertropfen verlegt sind
(Abb. 5.6¢). Der umgekehrte Modus hat dagegen den Vorteil, dal3 sich — ein ausrei-
chend hoher organischer Volumenstrom vorausgesetzt — kein Luftpolster (Abb. 5.7)
bildet.

5.8.2 Analytik und Mel3grofRen

Die Zinkkonzentration wird mit einem ICP-AES (Inductively Coupled Plasma - Atomic
Emission Spectroscopy) der Firma Spectro (Typ SPECTROFLAME) bei einer Wellen-
lange von A = 213,4 nm bestimmt. Als ,Tiefstandard“ wird zur Kalibrierung 1 molare
HNO; verwendet. Der ,Hochstandard“ enthalt 50 mg/I Zn?*in 1 molarer HNOs.

Die walrigen Proben werden 1:1 mit 2 molarer HNO; , die Proben des sauren Metall-
konzentrats in einem geeigneten Verhaltnis mit 1 molarer HNO; verdinnt. Zur Mes-
sung der Metallionenkonzentration in der organischen Phase wird zuerst mit 2 molarer
Salpetersaure bei einem der Metallkonzentration angepaliten Phasenverhaltnis reex-
trahiert und das saure Extrakt anschlieffend 1:1 mit dest. Wasser verdunnt.

Die Nachweisgrenze fir Zink liegt bei ca. 0,01 mg/l, wobei der relative Fehler durch
Anpassen der Matrix (Verdinnung mit HNO3, siehe oben) und des ,Hochstandards® bei
ca. £ 3% liegt.

Der pH-Wert der walirigen Phase wird mit einem Metrohm 605 pH-Meter (Swiss) ge-
messen.

Die verwendeten Drucksensoren (WIKA, Deutschland) arbeiten bis zu 10 bar mit einer

Genauigkeit von 0,5 % bezogen auf den MeRwert.

5.8.3 Vergleich Modellierung / Experiment

Dieses Kapitel dient zur Beurteilung der Modellierung fiir die Liqui-Cel® Kreuzstrom-
module. Ist eine genigende Ubereinstimmung zwischen Modell und Experiment

gegeben, so kann die weitergehende Diskussion der EinfluigroRen auf die Prozess-
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fuhrung (Kapitel 5.8.4) mit Hilfe des Modells durchgefiihrt werden. In den nachfolgen-
den Diagrammen werden die Experimente stets durch Punkte und das Modell durch
eine Linie dargestellt.

Fir alle Versuche durchlaufen sowohl die walrige als auch die organische Phase das
Modul nur einmalig. In den Diagrammen werden die sich im stationaren Zustand ein-

stellenden Austrittskonzentrationen aufgetragen.

5.8.3.1 Extraktion

Um das Modell fiir das 100 ppm-Konzept (siehe Kapitel 5.3) in einem weiten Bereich
zu Uberprifen, wurden zunachst fir die Extraktion Versuche in Modul 1 und Modul 2

(Tab. 5.2) unter Variation folgender Betriebsbedingungen durchgefihrt:

e Phasenverhaltnis Q,4/Qorg als Spezifikum der moglichen Betriebsweise eines Hohl-
fasermoduls gegenuber einer klassischen Extraktionskolonne
e Komplexbildnerkonzentration [(DEPA),]

e Phasenfihrung, d.h. walrige Phase im Mantelraum oder in den Hohlfasern

Daruber hinaus wurden auch entsprechende MeRwerte von Daiminger [Daiminger
1996b, 1996c] (ein Modell fir die Kreuzstrommodule existierte nicht, siehe Kapitel 3)
mit den Modulen 2 und 3 zum Vergleich herangezogen. Bei diesen Versuchen wurde

auch der Einflu® der Zinkeintrittskonzentration untersucht.

Modul 1 (aktive H6he 15 cm):
DEPA-Konzentration: Bei den folgenden Versuchen wird die walrige Phase im Mantel-
raum gefuhrt. Aufgetragen ist immer die walrige Zinkaustrittskonzentration in Abhan-

gigkeit vom walrigen Durchsatz bei konstantem organischem Volumenstrom.

Hohe DEPA-Konzentrationen: Abbildung 5.35 zeigt den Vergleich von Modell und Ex-
periment fir Modul 1 bei einer Komplexbildnerkonzentrationen [(DEPA),] von 0,5 mol/l.
Unter diesen Bedingungen spielen der Stofftransport durch die Membran und in den
Hohlfasern nur eine untergeordnete Rolle, da der Haupttransportwiderstand in der
walrigen Phase (vgl. Kapitel 5.4.2) liegt. Die Abweichungen zwischen Modell und Ex-
periment werden deshalb abgesehen von analytischen Fehlern in erster Linie durch die

Qualitat der entwickelten Mantelraumkorrelation (Kap. 5.6) bestimmt. Es zeigt sich trotz

der groRen Bandbreite des waRrigen Volumenstroms (1-107 < Re,, <081) eine gute
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Ubereinstimmung zwischen Modell und Experiment, wobei die berechnete Zinkaus-

trittskonzentration in der Regel Uber dem experimentellen Wert liegt.

Phasenverhaltnis PV

0.0 11.9 23.8 35.7 47.6 59.5
100 1
= 10
[®)] ] [——— |
L — n
E — =
< 1 I ) Grenzwert
‘t'c ]
Noogqd = Experiment
] —— Modell
00 S S S LSS
0 10 20 30 40 50
Q,q [I/h]

Abbildung 5.35: Zinkextraktion; Modul 1, [an"]O,eX,aq = 103 mg/l, pHy = 5,3, [(DEPA),] = 0.5
mol/l, walrige Phase im Mantelraum, Qqrq = 0,84 I/h

Niedrige DEPA-Konzentration (Abb. 5.36): Die absolute Differenz zwischen Modell und
Experiment liegt bei ca. 8%, die experimentellen Werte liegen fur niedrige walrige

Volumenstrome unter den berechneten Austrittskonzentrationen.

100
g 104
. ]
z Grenzwert
NC 1 B () °
N, ] - e Q,=1lh
= Q,y=181h
0.1

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
Q,, [Vh]

Abbildung 5.36: Zinkextraktion; Modul 1, [an"]o,exyaq =100 mg/l, pHo = 5,3
[(DEPA),] = 0,05 mol/l, walrige Phase im Mantelraum
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Ursache hierflr kann die erhebliche Sensitivitdt auf die Komplexbildnerkonzentration
sein (siehe Abb. 12.18).

Extremes Phasenverhaltnis: Bei den Versuchen in Abb. 5.37 ist der organische Volu-
menstrom so gering gewahlt, dal} sich unter diesen Bedingungen der Einflul des
Stofftransportes in der organischen Phase, d.h. die Diffusion in der Membran und der
Stofftransport in den Hohlfasern erhéht. Bei diesen Versuchen wurde aullerdem keine
Jrische®, sondern eine bereits fir die Extraktion verwendete und anschlielRend regene-
rierte organische Phase eingesetzt. Die ,Organik® hat dadurch (nicht vollstandige
Regenerierung) eine Restbeladung von 59 mg/l (ca. 0,27 % der Zinkbeladungskapazi-
tat). Auch unter diesen Bedingungen wird eine gute Ubereinstimmung zwischen Modell

und Experiment erzielt.

100 - 100
] //—
% 10 10 5
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‘“& 1{ 1N
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Abbildung 5.37: Zinkextraktion; Modul 1, [an"]o,exyaq =97 mg/l, pHy = 5,7,
[(DEPA)Jiotal = 0,5 mol/l, Qorg = 0,1 I/h, [ZN]g ex.0rg = 59 Mg/,
walrige Phase im Mantelraum

Modul 2:

DEPA-Konzentration: Fur das Modul 2 werden die experimentellen Ergebnisse sowonhl
fur die niedrige ([(DEPA),] = 0,05 mol/l; Abb. 5.38) als auch fiir die hohe ([(DEPA),] =
0,5 mol/l; Abb. 5.39) Komplexbildnerkonzentration durch das Modell sehr gut wieder-

gegeben.
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Abbildung 5.38: Zinkextraktion; Modul 2, [an"]o,exyaq =100 mg/l, pHy = 5,3,
[(DEPA),] = 0,05 mol/l, Qorg = 3,2 I/h, walrige Phase im Mantelraum

100 - - 10000

10 - - 1000

14 * - 100

[Zn2+]end ex,aq [mg/I]
[Zn]end ex,org [mg/l]

01 T T T T T T T T T 10
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Q,q [I/h]

Abbildung 5.39: Zinkextraktion; Modul 2, [an"]o,exyaq = 96,2 mg/l, pHy = 5,3,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, Qug = 3,3 I’h, walirige Phase im Mantelraum

Auffallend ist in Abb. 5.39 insbesonders die hohe Beladung von 2,5 g/l der organischen
Phase bei einem walrigen Volumenstrom von ca. 100 I/h, fir den die walrige Zinkaus-

trittskonzentration den gesetzlichen Grenzwert (2 ppm) erreicht.
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Phasenfihrung:
Durch eine Anderung der Phasenfiihrung (waRrige Phase in den Hohlfasern) kann un-

ter Bedingungen bei denen der Haupttransportwiderstand in der walrigen Phase liegt
die Beschreibung des Stofftransportes in den Hohlfasern gemafR der analytischen L&-
sung (siehe Kapitel 5.5) nach Skelland kontrolliert werden. Beim Vergleich der
Phasenflhrung zeigen die Resultate in Abbildung 5.40 eine gerade noch belastungs-
fahige Ubereinstimmung von Modell und Experiment. Offensichtlich werden tendenziell

mit der analytischen Losung zu geringe Transportkoeffizienten fiir den Stoffiibergang in

den Hohlfasern berechnet.

100 A 5
L] 4 i
5 =
E 104 . )
g g 3]
2 . 5 2.
‘e 1 4 ,Sj
N, ] =
] ° ® aqg. Phase in HF 1 4 )
= aq. Phase in Shell ® org. Phase in Shell
= org. Phase in HF
°
0.1 T T T 0
0 10 20 30 40 0 10 20 30 40 50
Qaq [I/h] Qaq [I/h]
a) waldrige Phase b) org. Phase

Abbildung 5.40:  Zinkextraktion; Modul 1, [anJ']o,ex,aq =112 mg/l, pHy = 5,7,
[(DEPA) )it = 0,5 mol/l, Qorg = 0,96 I/h, [ZN]o exorg = 77,5 Mg/l

In Abb. 5.41 sind fir das Modul 2 experimentelle Daten von Daiminger herangezogen
worden, unter Anwendung des in dieser Arbeit entwickelten neuen Kreuzstrommodells.
Die Ubereinstimmung von Modell und Experiment ist sehr zufriedenstellend, zumal fiir
beide Phasenfiihrungen MeRpunkte bis zum gesetzlichen Grenzwert ([Zn**]imt = 2 ppm)

bericksichtigt sind.
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Abbildung 5.41:  Zinkextraktion; Modul 2, [an"]O,eX,aq =100 mg/l, pHq = 5,3,
[(DEPA),] = 0,05 mol/l, Qug = 18,2 I/h

Zinkeintrittskonzentration:

Neben der Standardkonzentration von 100 mg/l wurden auch Versuche von Daiminger
[Daiminger 1996c] fur eine Zinkeintrittskonzentration von 1 g/l und Modul 3 mit dem
Modell berechnet. Dabei wird eine sehr zufriedenstellende Ubereinstimmung zwischen
neuem Modell und Experiment erreicht (Abb. 5.42).

Abbildung 5.42 zeigt weiterhin, dall die Modellierung selbst fir eine bis zu 75%-ige
Beladung der organischen Phase (max. theoretische Beladung = 21,8 g/l) eine gute

Ubereinstimmung mit den experimentellen Ergebnissen liefert.
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Abbildung 5.42: Zinkextraktion; Modul 3, [an"]O,eX,aq =1061 mg/l, pHy = 5,5,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, Qo = 8 I/h, walrige Phase im Mantelraum
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5.8.3.2 Reextraktion

Bei der Reextraktion wird im Gegensatz zur Extraktion mit wesentlich geringeren waf-
rigen Volumenstrémen gearbeitet (Qaciq << Qorg), UM eine maximale Aufkonzentrierung
zu erreichen. Weiterhin liegt bei der Reextraktion der Haupttransportwiderstand in der
organische Phase (siehe Kapitel 5.4.2), verursacht durch die anzuwendende hohe Pro-
tonenkonzentration der walrigen Stripp-Phase. Im Folgenden wird Uberprift, ob das
Modell auch unter diesen Bedingungen den Stofftransport im Hohlfasermodul hinrei-

chend genau beschreibt.

Modul 1:

Abbildung 5.43 bezieht sich auf eine Reextraktion, mit der Widerstandslage in den
Hohlfasern, die von organischer Phase durchstromt werden. Fir diese Bedingungen
mufd aus Grinden der Porenbenetzung durch die Solventphase davon ausgegangen
werden, dal} der Transport in der Membran nicht zu vernachlassigen ist. Dies zeigen
die Modellierungsergebnisse fur die beiden Labyrinthfaktoren 1 und 2,6. Der Vergleich
von Modellrechnung und MeRpunkten liefert fir Abgeber- und Aufnehmerphase eine
gute Ubereinstimmung fiir LF = 1. Dieses Resultat deutet darauf, daR die Berlicksichti-

gung eines Labyrinthfaktors > 1 nicht erforderlich ist.

8000 2000
[Zn]O,reex,org :
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E I E
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% c
;8,- 4000 + ./_1/.% 1000 g
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N, 2000 - N
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Abbildung 5.43:  Zinkreextraktion; Modul 1, [an"]o,reexyorg = 1920 mgl/l, [H2SO4] = 1 mol/l
[(DEPA)s)iotal = 0,5 mol/l, Qagig = 0,27 I/h, walirige Phase im Mantelraum (ge-
punktete Linien fir LF = 1)
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Modul 2:

Die in Abbildung 5.44 untersuchten Betriebsbedingungen sind charakteristisch und
deswegen gewahlt, weil sehr niedrige organische Volumenstrome und sehr niedrige
Saurevolumenstréme in Zusammenhang mit der mdglichen Konzentrierung interessie-
ren. Gezeigt wird, daR trotz der extremen Bedingungen die Ubereinstimmung von

Experiment und Modell sehr zufriedenstellend ist.

5.0 80
—— Qug=091h
45 | — Qug=0,91h 75 - S~ Qorg = 0,95 I/h
—_ —— Qug=0,951h = —— Qug=1,01h
2 —— Qug=1,01h 2 70 -
g 4.0 -
-2 351 3
N g %
3.0 s | T—
25 T T T T T T T T T T T T T T 50 T T T T T T T T T T T T T T
0.2 0.3 0.4 0.5 0.2 0.3 0.4 0.5
Qacid [l/h] Qacid [llh]
a) Saure b) org. Phase

Abbildung 5.44: Zinkreextraktion; Modul 2, [Zn]y reexorg = 1220 mg/l, [H,SO,] = 1 mol/l,
[(DEPA)s)iotar = 0,5 mol/l, walkrige Phase im Mantelraum, LF = 2,6

In Abbildung 5.45 ist dargestellt, dal® die Regenerierung der organischen Phase (Zink-
reextraktion) mit abnehmendem Durchsatz deutlich ansteigt, ein Resultat, das von Be-
deutung ist flir den Wirkungsgrad einer angekoppelten Extraktion. Wiederum zeigt sich,

dafd der EinfluR des Labyrinthfaktors von sehr untergeordneter Bedeutung ist.



Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul 95

10000
E 1000 -
Eﬁ 100 -
N,
10 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘

0 2 4 6 8 10 12 14
QOrg [I/n]
Abbildung 5.45: Zinkreextraktion; Modul 2, [Zn]oreexorg = 4167 m@/l, Qqcig = 4 1/h, [H,SO4] = 1,7

mol/l, [(DEPA)Jiotal = 0,5 mol/l, walrige Phase im Mantelraum, gepunktete Linie
far LF =1
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5.8.4 Sensitivitdtsanalyse - Einzelmodule

Bei komplexen Modellen kann die Parametersensitivitdt nur durch eine systematische
Modellsimulation bestimmt werden [Blass 1997].

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Sensitivitat des Modells (siehe Kapitel 5.7) auf
numerische, physikalische und experimentelle Parameter untersucht. Dabei werden die
einzelnen Parameter unter Konstanthalten der jeweils Ubrigen innerhalb von bestimm-
ten Grenzen variiert. Die daraus gewonnenen Erkenntnisse tragen zum Verstandnis
der im Hohlfasermodul ablaufenden Transportprozesse bei und ermdglichen es kriti-
sche EinfluRgréRen des Prozesses zu erkennen.

Angestrebt ist die Erfassung der fir den praktischen Betrieb wichtig erscheinenden
Bedingungen, wobei sich die Sensitivitaten je nach Widerstandslage deutlich andern
kénnen. Die folgenden Berechnungen wurden deshalb sowohl fir die Extraktion
(Haupttransportwiderstand in der waldrigen Phase, siehe Kapitel 5.4.2) als auch fur die
Reextraktion (Haupttransportwiderstand in der organischen Phase, siehe Kapitel 5.4.2)
unter Variation des waflrigen bzw. organischen Volumenstroms durchgefihrt.

Die Betriebsbedingungen und Parameter fir die Sensitivitdtsanalyse sind in Tabelle
5.13 dargestellt. Als Zinkeintrittskonzentration werden fur die Extraktion gemafll dem
,100 ppm - Konzept“, 100 mg/I gewahlt, fir die Reextraktion wird eine mittlere Bela-
dung der organischen Phase ([Zn]o reexorg = 9000 mg/l) verwendet, als eine fiir die hohe
DEPA-Konzentration typische Beladung am Austritt der organischen Phase im Extrak-

tionsmodul.

Extraktion Modul 1, [Zn]oexaq = 100 mg/l, pH, = 5,7, [(DEPA),] = 0,5 mol/l,

Qorg = 0,84 I/h, NBA = 10, NBR = 40, walrige Phase im Mantelraum

Reextraktion | Modul 1, [Zn]o reex.org = 5000 mg/l, Ho = 2 mol/l, [(DEPA),Jiotar = 0,5 mol/l,

Qaciq = 0,1 I/h, NBA = 20, NBR = 20, walkrige Phase im Mantelraum

Tabelle 5.13: Betriebsbedingungen fir die Sensitivitatsanalyse
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5.8.4.1 Numerische Parameter

Das Modell (Kapitel 5.7) enthalt als charakteristische numerische Parameter:

e die Zahl der Bilanzelemente in axialer (NBA) und radialer (NBR) Richtung (Abb.
5.25) und

e die Groflle des Zeitintervalls At fir einen Berechnungsschritt

Die Sensitivitat des Modells auf die Zahl der Bilanzelemente ist vor allem fur die Redu-
zierung der Rechenzeit von Bedeutung.

Je weniger Bilanzelemente im Modell verwendet werden, um so kiirzer ist die Rechen-
zeit. In Abbildung 5.46 ist dieser Zusammenhang flr die Extraktion in Modul 1 bei

einem Phasenverhaltnis Q./Qorg = 2,5 beispielhaft dargestellt.

160 160
140 | 140 -
= 120 - = 120 -
. 100 A - 100 -
= 3
g 80 | < 80 -
S 60 | § 60
(0]
40 —e— NBR =40 40
207 +NBR=20 207
0 T T T T T T T T T 0 T T T T
2 4 6 8 1012 14 16 18 20 22 0 20 40 60 80 100
NBA NBR
a) b)

Abbildung 5.46: Abhangigkeit der Rechenzeit von NBA und NBR

Die Auftragungen (Abb. 5.46) zeigen einen linearen Anstieg der Rechenzeiten (Alpha
21164-P8 633 MHz CPU) in einem Zeitbereich, der fur die erforderliche Anzahl von
Bilanzelementen in Modul 1 eine hinreichend schnelle Operation der Rechnung sicher-
stellt.

Bestimmung von NBA bzw. NBR:

Die Vorgehensweise ist darauf ausgerichtet fir Extraktion und Reextraktion (Modul1,
Beispielbedingungen Tab. 5.13) die der Rechnung zugrunde gelegte Bilanzelemente-
anzahl schrittweise zu erhdhen, um festzustellen von welcher Elementzahl an eine

weitere Steigerung ohne Effekt ist. Auf diese Weise werden Artefakte durch zu niedrige
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Elementzahlen ebenso verhindert, wie unnotig hohe Elementzahlen, die lediglich die

Rechenzeit verlangern.
Das Ergebnis dieser Vorgehensweise ist fir die Variation von NBR in Abb. 5.47 fir die

Extraktion dargestellt.
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Abbildung 5.47: Sensitivitat auf NBR fiir die Extraktion (NBA = 10 = const.)

Ablesbar ist, dal} sich der Funktionalzusammenhang zwischen NBR = 40 und NBR =
80 nicht mehr andert, so dal} eine Modellierung von Modul 1 mit 40 radialen Bilanz-
elementen diesbeziglich nicht verfalscht sein kann.

Auffallend ist hierzu das entsprechende Ergebnis hinsichtlich der Anzahl der axialen
Bilanzelemente NBA in Abbildung 5.48 insofern, als offensichtlich eine weitgehende
Unempfindlichkeit gegenliber der auf die Strdomungsrichtung (axial) der organischen

Phase in den Hohlfasern bezogene Anzahl der axialen Elementzahlen NBA besteht.
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Abbildung 5.48: Sensitivitat auf NBA fur die Extraktion (NBR = 40 = const.)
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Dieser Befund ist darauf zurtickzuflhren, dal} bei den Beispielbedingungen (Tab. 5.13)
der Extraktionsrichtung der Stoffaustauschwiderstand durch die Konzentrationswahl
bedingt, einseitig durch den wasserseitigen Zinktransport bestimmt ist, der nur durch
die die walirige Mantelraumstromung bestimmenden radialen Bilanzelemente erfal3t

wird.

Ein analoges Ergebnis resultiert flr die entsprechende Betrachtung der Reextraktion in
Modul 1 (Bedingungen Tab. 5.13), die, wie die Extraktion, mit Wasser im Mantelraum
und Solventstromung in den Fasern betrieben wird. Es stellt sich hierbei heraus, dal}
wiederum die zugehdérige Anzahl der Bilanzelemente der Phase bedeutsam ist, in der
der Hauptwiderstand lokalisiert ist. Fur die Reextraktion ist dies die in den Fasern axial
geflhrte Solventphase, und deswegen besteht eine Sensitivitat hinsichtlich der zuge-
hdrigen Anzahl der axialen Bilanzelemente.

Aus Abbildung 5.49 ist ablesbar, dafl’ von NBA = 20 auf NBA = 40 kein nennenswerter
Einflu® von NBA auftritt, so dal® mit NBA = 20 artefaktfrei modelliert werden kann.
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Qorg [1]

Abbildung 5.49: Sensitivitat auf NBA fur die Reextraktion (NBR = 10 = const.)

Der Einflul® der radial stromenden Wasserphase, reprasentiert durch NBR ist dagegen
vernachlassigbar (Abb. 5.50).
Die Befunde zur Sensitivitdt des Bilanzzelleneinflusses und die optimale Wahl der

Bilanzzellenzahl sind in sich plausibel.
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Abbildung 5.50: Sensitivitat auf NBR fur die Reextraktion (NBA = 20)

In Tabelle 5.14 ist fur die unterschiedlichen Hohlfasermodule (siehe Tabelle 5.2) die in

dieser Arbeit verwendete Anzahl an radialen (NBR) und axialen (NBA) Bilanz-

elementen zusammengefalit.

Modul (Tab. 5.2) NBA NBR
Ex Reex Ex Reex
1 10 20 40 20
2 40 60 80 40
3 40 60 80 40
4 40 60 120 60

Tabelle 5.14: Zahl der Bilanzelemente flir unterschiedliche Hohlfasermodule

Zur Berechnung von komplexen Schaltungen wird man aus Grinden der Rechenzeit
die Zahl der Bilanzelemente zunachst klein wahlen und erst nach Ermittlung der opti-

malen Schaltung die Zahl der Bilanzelemente erhéhen.

Die Grofde des Zeitschritts At hat keinen Einflul auf die berechneten stationaren Kon-
zentrationsprofile, da offensichtlich der gemal den Gleichungen 5.60 u. 5.61 be-
stimmte Zeitschritt bereits hinreichend gering ist, so dal} selbst eine weitere Redu-
zierung um eine GroéRRenordnung keine Veranderung des Rechenergebnisses zur Folge
hat.
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5.8.4.2 Physikalische Parameter

Die physikalischen Parameter werden entweder mit Hilfe eigener Messungen bestimmt
oder an Hand der einschlagigen Literatur ermittelt. Vor allem bei der Verwendung von
Literaturdaten muf® mit gréReren Fehlern gerechnet werden, insbesondere dann, wenn
die Stoffgréen aus allgemeinen Zusammenhangen nur abgeschatzt werden kénnen.

Die auf ihre Sensitivitat bezlglich des Modells untersuchten physikalischen Parameter

sind in Tabelle 5.15 zusammengefalit.

Standardwert Varianz
Keew 0,11 + 3%
Labyrinthfaktor LF 2,6 -
Porositat der Membran & 0,4 fir Modul 1 +5%
Zahl der Hohlfasern NHF 10000 (Modul 1) +1,5%

Tabelle 5.15: Untersuchte physikalische Parameter des Modells

Gleichgewichtskonstante Ksew: Die Gleichgewichtskonstante beeinfluit das Modellie-
rungsergebnis fur die Extraktion (Abb. 5.51a) bei einer Varianz von ca. 40 % praktisch
nicht. Bei der Reextraktion hat erst eine Anderung um ca. eine GrofRenordnung ein
deutlich schlechteres Reextraktionsergebnis (Abb. 5.51b) zur Folge. Damit ist die

Gleichgewichtskonstante keine kritische Grofe fir die Modellierung.
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e —— Kggw = 0,11 T 2 —— Koew = 0,16
- —— Kgew =0,16 - 1 — Keew =1,0
0.1 w w w w w 0 | | | | | |
0O 20 40 60 80 100 120 0 2 4 6 8 10 12 14
Q,q [I/n] Qorg [I/h]

a) Extraktion b) Reextraktion

Abbildung 5.51: Sensitivitat beziglich der Gleichgewichtskonstante Kggw
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Labyrinthfaktors LF: Bei der Bestimmung von LF existiert eine gewisse Unsicherheit
(siehe Kapitel 5.4.1), variiert man LF fir die Extraktion so zeigt sich ein nur sehr gerin-
ger EinfluR auf das Modellierungsergebnis (Abb. 5.52a), offensichtlich weil der
Hauptwiderstand unter Extraktionsbedingungen in der waRrigen Phase liegt (siehe
Kapitel 5.4.2) und diese die Membran nicht benetzt.

Bei der Reextraktion (Hauptwiderstand in der organischen Phase) spielt der Labyrinth-
faktor dagegen eine gewisse Rolle (Abb. 5.52b), zumal die hydrophoben Poren mit
organischer Phase gefiillt sind. Der Einflu} ist jedoch eher gering, zumal der in dieser

Arbeit verwendete Literaturwert [Prasad 1988] nur 2,6 betragt.

20 5
= — LF =1 4
g’ LF=2,6 <;
= —— LF =52 =
g g 3
510
NC ,E,
N, N,
1 4
0 ‘ w ‘ 0 w w w ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 0 2 4 6 8 10 12 14
Qaq [I/N] Qorg [I/h]
a) Extraktion b) Reextraktion

Abbildung 5.52: Sensitivitat bezuglich des Labyrinthfaktors LF bei der
Extraktion und Reextraktion

Anzahl der Hohlfasern NHF und Porositét e Verandert man diese Parameter (Abb.
5.53 u. 5.54), so entspricht dies einer Anderung der Stoffaustauschflache und hat
damit einen Einflul? auf die Stoffaustauschleistung. Diese Sensitivitat ist vor allem zur
Beurteilung von Stérungen wahrend des Betriebs - z.B. Verstopfung einzelner Hohlfa-

sern oder Poren - von Bedeutung.



Stoffaustausch im Kreuzstrom-Hohlfasermodul 103

100 - 100 5 100
= K? _ 4 L 80 T
2 - = F >
— | L s - =2

- 10 105 o3 60 5

5 3 3
3 s £ —— NHF = 9000 2
- 2 32 NHF = 9950 | [ 40°S
&1 —— NHF=9000 £ 1 =2 § —— NHF = 11000 =
N, NHF=9950 |t & = 4. - 20 g

—— NHF = 11000
0.1 T T T ; 0.1 0 T T . ; 0
0 20 40 60 80 100 o 2 4 6 8 10
Q,q [Ih] Qorg [I/h]

a) Extraktion b) Reextraktion

[Zn2+ ]Zggoex ag— [Zn2+]11000 . [ 9000 _ [Zn]1 1000

,ex,aq end,ex,aq A _ lend,reex,org end,reex,org A

[Zn? % 100 rel. Anderung = 2% 100
end,ex,aq lend,reex,org

rel. Anderung =

Abbildung 5.53: Sensitivitat auf die Zahl der Hohlfasern (NHF)
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Abbildung 5.54: EinfluR der Porositat €

5.8.4.3 Experimentelle Parameter

Generell kdnnen samtliche experimentellen Parameter (Konzentrationen und Volumen-
strome) mit Hilfe der vorhandenen Analytik (Kap. 5.8.2) und den eingesetzten

MeRgeraten (Kap. 5.8.1) sehr genau (< = 3%) bestimmt werden. Die nachfolgenden
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Modellrechnungen sollen deshalb in erster Linie zeigen, welche der Einflulgrofien als

sensitiv anzusehen sind.

Protonenkonzentration: Die Protonenkonzentration andert die Gleichgewichtslage an

die ortlichen

der Phasengrenze und damit tber die Stoffstromkopplung |jH+ =2- |jZn2+
Stoffstrdme j der Phasen. Eine Zunahme der Protonenkonzentration hat zur Folge, daf®
der Stoffaustausch insbesondere bei hoher Zinkkonzentration véllig zum Erliegen
kommen kann. Abbildung 5.55 zeigt hierzu den Einfluf3 der Protonenkonzentration bzw.
des pH-Wertes auf die Extraktionsleistung. Verringert man bei konstantem walrigem
Volumenstrom den Eintritts pH-Wert (Abb. 5.55b), so bleibt die Zinkaustrittskonzentra-
tion bis zu einem pH-Wert von ca. 2,5 konstant, erst bei einer weiteren Erhéhung der
Protonenkonzentration wird die Gleichgewichtslage soweit zu Gunsten der walrigen

Phase verschoben, dal} die Extraktionsleistung stark abfallt.

= = 80

E 2

g - 60 1
o £ 40
u‘ & 20 1

0.1 1 0 | | | |
0 20 40 60 80 100 120 140 o 2 4 6 8 10
Qg [Vh] oH,

a) Qorg = 0,84 I/h b) Qaq =20 I/h

Abbildung 5.55: Einflu des pH-Wertes pH, (Eintritt) auf die Extraktion

Ahnliches gilt im Prinzip fir die Reextraktion: Hier fiihrt die Reduzierung der Protonen-
konzentration bei konstantem organischem Volumenstrom (Abb. 5.56b) zu einer Ver-
schiebung der Gleichgewichtslage zu Gunsten der organischen Phase. Wird eine
bestimmte Saurekonzentration unterschritten, so geht die Reextraktionsleistung zurlick

(zunehmende Beladung der organischen Phase am Austritt des Reextraktionsmoduls).
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Abbildung 5.56: EinfluR der H*-Konzentration auf die Reextraktionsleistung

Der organische Volumenstrom Q.4 hat unter den gewahlten Bedingungen (siehe Tab.
5.13) auf die Extraktion praktisch keinen Einfluf3, da der Widerstand nahezu vollstandig
in der walirigen Phase liegt. Erst durch eine extreme Reduzierung des organischen
Volumenstroms fallt die Extraktionsleistung bei einem Phasenverhaltnis (PV = Qa¢/Qorg)
von ca. 100 ab (Abb. 5.57b).

100 100 25
= = 80 - 20
[) o)) =
E 10 £ 2
- - 60 | - 15 o
£ —— Qug=0.750h | | £ 40 F 103
N Qorg = 0.84 I/h ﬁ-mf . N,
- Qorg = 095 |/h
0.1 : : : : : : o ML L o
0 20 40 60 80 100 120 140 0.1 1 10
Q,q [I/h] Q. [I/N]
a) Quq = var. b) Quq =128 I/h

Abbildung 5.57: Sensitivitat der Extraktionsleistung auf den organischen Volumenstrom Qg
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Fir den Einflul des Saurevolumenstroms (Abb. 5.58) gilt Entsprechendes wie fur den
organischen Volumenstrom. Fur Saurevolumenstrome geringer als ca. 0,1 I/h fallt die

Reextraktionsleistung zunehmend ab.

6 5 50
_ ] _ 4 - 40 —
2, 2 )
g 2 3 -30 ¥
3 3 —Q,,=10mlh 5 §
5, Q, = 50 mi/h . 20 &
N, — Q=100 ml/h S S
1 —— Qg = 500 ml/h 1 - 10
0 S a— 0 ‘ ‘ 0
0 2 4 6 8 10 12 001 0.1 1 10
Qg [I70] Q..y [Vh]
a) Qqrg = var. b) Qorg = 1,6 Ih

Abbildung 5.58: Sensitivitat der Reextraktionsleistung auf den Sdure-Volumenstrom Qg

Zusammenfassend |aRt sich zu den experimentellen Parameter sagen, dal} es flir den
walrigen Eingangs pH-Wert, den organischen Volumenstrom Q.4 und den Saure-
volumenstrom Q,.iq sehr sensitive Ubergangsbereiche gibt. Trotzdem wird man bei den
Volumenstromen, im Sinne einer moglichst hohen Aufkonzentrierung, gerade in der

Nahe dieser Bereiche arbeiten.
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6 Stoffaustausch bei Kopplung von Extraktion und Reextraktion

Die Kopplung von extraktivem und reextraktivem Stoffaustausch fihrt bei flissig/flussig
Systemen (Wasser/Solvent/Wasser) dazu, dal} die aus der Abgeberphase (z.B. Was-
ser) abzutrennende Komponente nach der zweiten Stufe (Reextraktion) wieder in einer
walrigen Phase vorliegt.

Bei einer chemischen Extraktion kann das Resultat bei einem spezifischen ,Reaktions-
partner (z.B. Komplexbildner) die Abtrennung einer Komponente eines in die erste
Stufe eingespeisten Komponentengemisches sein.

Liegt jedoch im Abgeber vorzugsweise nur eine Komponente vor, so ist das vorrangige
Ziel von Extraktion und Reextraktion eine Konzentrierung insbesondere dann, wenn die
betreffende Komponente im Feed in sehr kleinen Konzentrationen vorliegt. Einem sol-
chen Fall begegnet man besonders haufig bei schwermetallbeladenen Abwéassern
(Spulwasser, Prozesswasser) bei denen die fir die Abgabe in den Vorfluter statthaften
Konzentrationen im ppm-Bereich liegen. Fir solche Aufgabenstellungen ist die Abtren-
nung (Abwasserreinigung) hinsichtlich Verfahrensoptimierung zwangslaufig mit der
Realisierung einer hohen Konzentrierung verbunden.

Fur eine Konzentrierung aber ist das Potential des HFM deswegen pradestiniert, weil
durch die Festlegung der Phasengrenze in den Poren, in Abhebung zur klassischen
Extraktion, beliebige Phasenverhaltnisse realisierbar sind und dadurch Konzentrierung
moglich ist.

Auf dieses Ziel, hinreichende Abtrennung mit Konzentrierung zu verbinden und daftir
optimale Bedingungen zu finden, ist die Untersuchung der Kopplung Ex-Reex ausge-
richtet. Weil dabei jedoch der vielen Einflukgrolen wegen, eine empirische
Vorgehensweise nicht in Frage kommt, soll die Kopplung von Extraktion und Reextrak-
tion einer Uber pradiktive Modellierung durchzufihrenden Berechnung zuganglich

gemacht werden.

6.1 Anlage

Abbildung 6.1 zeigt den Aufbau der gekoppelten kontinuierlichen Extraktions-
/Reextraktionanlage, bei der die Volumenstrdme und Differenzdriicke tber einen mit
LabView® entwickelten Regelalgorithmus eingestellt und {iberwacht werden. Durch die
automatische Regelung kombiniert mit einer Ferniberwachung mittels PC-Fern-
steuerung (NetSupportManager®) ist ein zuverlassiger Dauerbetrieb méglich.

Die Anlage ist fur das Modul 1 konzipiert, kdnnte aber mit vertretbarem Aufwand fir

den Betrieb mit Modul 2 umgeristet werden.
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Zur Vermeidung von elektrostatischen Aufladungen wird der organische Kreislauf ge-
erdet.

Optional kann fur die walrige Phase ein ,Entgasungsmodul“ zugeschaltet werden (sie-
he Kapitel 5.8.1).

Die ,Verrohrung“ erfolgt mit FEP-Schlauchen (Bohlender) mit 6 mm AufRendurch-
messer bei einer Wandstarke von 2 mm.

Es werden Verschraubungen aus Edelstahl (Swagelok®), PFA (Swagelok®) und PTFE
(Bohlender) eingesetzt.

Die Ventile und Kugelhahne von Witey® bestehen aus Edelstahl. Der elektrische Stell-
antrieb wurde von unserer Elektronikabteilung entwickelt.

Die Filter bestehen aus gesintertem Edelstahl 316 mit einer Korngréf3e von 15 micron
und liegen damit im Bereich der vom Hersteller der Hohlfasermodule seit kurzem
angegebenen Empfehlung von 10 micron.

Zur Erfassung der Volumenstrome dienen MassendurchfluBmesser, da sie einen sehr
groRen Melbereich aufweisen und fir unterschiedliche Medien nicht neu kalibriert
werden mussen. Zuséatzlich sind in der Anlage Rotameter vorhanden, die aus der ,ma-
nuellen“ Betriebsphase stammen und nach der Automatisierung lediglich zu Kontroll-
zwecken dienen.

Die Umkehrung der Durchflufdrichtung mittels 4-Wege Kugelhahn ist auch fir die waik-
rige Phase und die Sdure realisiert. Der besseren Ubersichtlichkeit halber ist sie in

Abbildung 6.1 jedoch nur flr die organische Phase dargestellt.
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Abbildung 6.1: Aufbau der gekoppelten Ex-/Reexlaboranlage
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Pumpen
Position | Hersteller Bezeichnung Durchflu | Material
P1 Verder V096.07 —481/h SS314
P2 Verder VR015.12 —151/h SS314
P3 Verder V096.07 —-61/h SS314
MassendurchfluBmesser
M1 Micro Motion | CMF 010 0 - 82 kg/h |Inconel 686
M2 Danfoss MASS 2100 0 - 65 kg/h | Hastelloy-C22
M3 Danfoss MASS 2100 0 - 65 kg/h | Hastelloy-C22
Rotameter
R1 Yokogawa RAGL 54 |40-1600 —401/h PTFE
R2 6,3-250 -6,31/h PTFE
R3 0,63-33 —-0,631/h |PTFE
DruckmeBumformer
PI WIKA 891.13.500 0 —4 bar | CrNi-Stahl 1.4571

Tabelle 6.1: Stlickliste GroRgerate zur gekoppelten Ex/Reex Anlage

Abbildung 6.2 zeigt die erste Ausflihrung der gekoppelten Anlage, so wie sie auf der
Achema 1997 prasentiert wurde. Im Gegensatz zur aktuellen Version wurden noch die
manuell regelbaren Schwinherr Zahnradpumpen und Edelstahlrohre statt Schlduchen

eingesetzt.

Abbildung 6.2: Gekoppelte Anlage (manueller Betrieb)
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6.2 Betrieb

Die Inbetriebsetzung der gekoppelten Anlage erfolgt analog der in Kapitel 5.2.1 im
Detail beschriebenen Vorgehensweise. Zunachst werden das Extraktions- und Reex-
traktionsmodul mit den walrigen (Abwasser, Sdure) Phasen befillt (DurchfluRrichtung
von unten nach oben). Sind die Sollwerte fur Druck und Volumenstrom (siehe Kapitel
5.2.1) erreicht, so werden die beiden Module — bei der gewahlten Verschaltung der
Module (Abb. 6.1) zuerst das Reextraktionsmodul und anschlielend das Extraktions-
modul — mit der organischen Phase beflllt (von unten). Ist die Luft aus den beiden
Modulen verdrangt und der Sollwert fir den organischen Volumenstrom erreicht, wird
die Stromungsrichtung der organischen Phase mit einem 4-Wege Hahn umgestellt.

Das ,Herunterfahren“ der Anlage erfolgt analog der in Kapitel 5.2.2 dargestellten Vor-

gehensweise.

Die durchgeflihrten Stoffaustauschmessungen fiir den gekoppelten Prozess wurden fir
beide walrigen Phasen mit einmaligem Durchgang, entsprechend einer kontinuier-

lichen Betriebsweise der Anlage gefihrt.

6.3 Modellierung

Das Programm zur Modellierung des uUber die organische Phase gekoppelten Pro-
zesses (Abb. 6.4) setzt sich aus den beiden Einzelprogrammen (Kap. 5.7) fur Extrak-
tion und Reextraktion zusammen. Auf Grund der Rickkopplung Uber die organische
Phase — d.h. die organischen Eintrittskonzentrationen fir Extraktion und Reextraktion
([Znoexorgs [(HX)2loexorg UND [ZN]o reex.orgs [(HX)2]oreex.org) SiND nicht wie bei den Einzel-
prozessen fest vorgegeben, sondern entsprechen den organischen Austrittskonzentra-
tionen des jeweils anderen Verfahrensschrittes ([Zn]o.ex.org = [ZN]end,reexorgs [(HX)2]o.ex.0org =
[(HX)2]end reex.org UNA [ZN]o,reex.org = [£N]end,ex.orgs [(HX)2]oreexorg = [(HX)2]end ex.0rg) — €rfolgt die
Berechnung iterativ. Im einzelnen wird dabei wie folgt vorgegangen.

Fur die Reextraktion missen dazu analog zur Extraktion die Prozessparameter (vgl.
Tabelle 5.11) vorgegeben werden, die Parameter flr die organische Phase entsprech-
en dabei denen der Extraktion. Das Hohlfasermodul und die Anzahl der Bilanz-
elemente konnen fir beide Verfahrensschritte unterschiedlich sein. Als Zeitschritt At
wird der kleinere der beiden Werte flr Extraktion und Reextraktion verwendet (siehe
Gleichungen 5.60 u. 5.61).
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Mit diesen Daten werden wie in Kapitel 5.7.3 beschrieben zunachst fur die Extraktion
und die Reextraktion die sich nach dem ersten Zeitschritt At einstellenden instationdren
Konzentrationsprofile berechnet.

Fir den zweiten Zeitschritt (bzw. Iterationsschritt) werden die Eintrittskonzentrationen
fir den jeweiligen Verfahrensschritt gemall der Kopplung ([Zn]oexorg = [ZN]end reex.orgs
[(HX)2Joexorg = [(HX)2lendreexorg UNA  [ZN]oreexorg = [ZNlendexorgs  [(HX)2loreexorg =

[(HX)2]end.ex.org) NEU festgelegt.

| Berechnung der Konzentrationsanderungen wahrend At fur das Extraktionsmodul |

!

| Berechnung der Konzentrationséanderungen wahrend At flir das Reextraktionsmodul |

|

[(Hx)z]o,reex,org = [(Hx)zlend,ex,org
[(Hx)z]o,ex,org = [(Hx)zlend,reex,org

[Zn]o,reex,org = [Zn]end,ex,org
[Zn]o,ex,org = [Zn]

end,reex,org

t=0 bis tmax

Abbildung 6.3: FluRdiagramm zur Modellierung des gekoppelten Prozesses

Dieser Vorgang wird bis zum Erreichen eines stationaren Zustandes wiederholt (Abb.

6.3). Kriterien fiir die Stationaritat sind die Massenbilanz

Qaq : ([Zn2+]0,ex,aq - [Zn2+]end,ex,aq ) - Qacid ’ ([Zn2+]end,reex,aq - [Zn2+]0,reex,aq )

rel = 2 2
[Zn +]0,ex,aq 'Qaq + [Zn +]O,reex,aq ’ Qacid

(6.1)

(mit Frey < 1:10™) und die Konzentrationsanderung fiir ein beliebiges Bilanzelement am

Austritt der walrigen Phase (Reextraktion):
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[rzo* 1) - 1zn* )t - At

Diff e =
I Zn,rel [Zn2+](t)

(6.2)

(Mit Diffzn e < 1-107).

6.4 Vergleich Modell / Experiment

Im Folgenden wird die Ubereinstimmung von Modell und Experiment fiir den gekoppel-
ten Prozess Uberprift. Hauptunterschied zu den Einzelversuchen ist dabei die Vor-
beladung der organischen Phase am Eintritt der Extraktion als Folge einer nicht voll-
standigen Regenerierung der organischen Phase im Reextraktionsschritt. Hierbei wird
insbesondere der EinfluR des Volumenstroms der organischen Phase und der Saure
untersucht und diskutiert.

Abbildung 6.4 zeigt das grundséatzliche Verfahrensschema des Uber die im Kreislauf
gefuhrte organische Phase gekoppelten Prozesses. Im Hohlfasermodul | wird das

Schwermetall aus dem Abwasser in die organische Phase [ZNn]eng exorg €Xtrahiert.

[Zn]end,ex,org = [Zn]O,reex,org

—

[Z0* To,ex, 2
oo [Zn +]end,reex,aq

[Zn2+]end,ex,aq

| [H2SO4)

< J

[Zn]O,ex,org = [Zn]end,reex,org

Abbildung 6.4: Verfahrensschema der kontinuierlichen Extraktions - Reextraktionsanlage

Die mit Schwermetall beladene organische Phase wird anschlieiend im Modul Il durch
Kontaktierung mit Schwefelsdure regeneriert, wobei das Schwermetall in die Saure
Ubergeht. Die Regenerierung kann dabei mehr oder weniger vollstandig erfolgen, so
dal} die ,Organik® nach dem Reextraktionsschritt meist noch mit Zink [Zn]end reex.org D€~

laden ist.
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Bei der Kopplung von Extraktion und Reextraktion sind zwei Zielgroflen von ent-

scheidender Bedeutung:

o die Metallaustrittskonzentration des behandelten Abwassers [an‘”]end,ex,alq (z.B. vor-
gegeben durch den gesetzlichen Grenzwert) und
o die Metallaustrittskonzentration der Saure [Zn2+]end,reex,aq , die Uber den Bezug auf die

Metalleintrittskonzentration [an‘”]o,e)(,aq das Mal} der Konzentrierung definiert.

Geht man fir eine vorgegebene Modulgeometrie (Modul 1) davon aus, daf} die Metall-
eintrittskonzentration [Zn2+]o,ex,aq und der Volumenstrom des Abwassers Q,, feste
Eingangsgrofen sind, so werden die beiden Zielgrélien [an‘”]end,ex,alq und [Zn2+]end,reex,aq

durch den

- Volumenstrom Q..q der Séaure, den
- Volumenstrom Q.4 der organischen Phase, durch die
- Saurekonzentration [H,SO,] und die

- Konzentration des Komplexbildners [DEPA]

beeinflul3t.

Als charakteristisches Beispiel fur den Vergleich von Modellrechnung und Experiment
stellt Abb. 6.5 den Einflu des organischen Volumenstroms Q4 bei konstanten Volu-
menstrémen (Qaq Qacis) Und Eingangskonzentrationen ([Zn**lpexaq » [H2S04lo), sowie

einer konstanten Komplexbildnerkonzentration ([DEPA]) dar.
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Abbildung 6.5: Austrittskonzentrationen der Extraktions- und der Reextraktionsstufe bei
Variation des organischen Volumenstroms fir stationdren Betrieb (Modul 1,
[Zn2+]0,ex,aq =100 mg/l, [H2SO4]o = 1 mol/l, [[DEPA),] = 0,5 mol/l, Q,q = 10,6 I/h,
Qqcia = 285 ml/h, organische Phase in HF)

Fur die Extraktion zeigt sich, dal die Zinkaustrittskonzentration [Zn2+]end,ex,alq in einem
weiten Bereich (0,1 I/h < Qqq < 10 I/h) nahezu konstant ist. Unterhalb eines Volumen-
stroms Qg von 0,1 I/h wird die organische Phase durch die effektiv abnehmende
Aufnahmekapazitat zum limitierenden Faktor. Als Folge steigt die walrige Austritts-

konzentration [Zn2+]end,ex,aq auf der Extraktionsseite an.
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Abbildung 6.6: Austrittskonzentrationen der Extraktions- und der Reextraktionsstufe bei Varia-
tion des Saurevolumenstroms flir stationaren Betrieb, Modul 1, [Zn2+]0,ex,aq =100
mg/l, [H2SO4]o = 1 mol/l, [[DEPA),] = 0,5 mol/l, Qaq = 10 I/h, Qg = 1 I/h, organi-
sche Phase in HF

Variiert man den Saurevolumenstrom (Abb. 6.6 alle anderen Parameter = const.) so
ergibt sich ein ahnliches Verhalten wie unter Variation von Q4 Die Extraktion wird bei
einem Volumenstrom Q,q kleiner 0,03 I/h schlechter (Abb. 6.6a), da der Stoffstrom an

freiem Komplexbildner (Q,, -[(HX),]) durch die nicht mehr vollstéandig reextrahierte

org. Phase (Vorbeladung [Zn]end reexorg) Stark abnimmt.
Betrachtet man die Reextraktion (Abb. 6.6b), so fihrt eine Verringerung von Qg zu
einem Anstieg von [Zn2+]end,reex,aq und damit zu einer héheren Konzentrierung. Der opti-

male Betriebsbereich befindet sich somit kurz vor dem Abfall der Extraktionsleistung
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bei einem Saurevolumenstrom Q.4 von ca. 0,03 I/h. Fur den vorliegenden Beispielfall
kann so eine Aufkonzentrierung um den Faktor 400 erreicht werden und zwar ohne
Optimierung der Saure- und Komplexbildnerkonzentration und trotz des kleinen Moduls

1 (15 cm Hohe, 5 cm Durchmesser).

Beim Vergleich zwischen Modell und Experiment zeigt sich, daR die Ubereinstimmung
hinreichend gut ist, um Optimierungen und Ubertragungen auf andere Modulabmes-

sungen und Modulschaltungen auf dem Weg der Modellrechnung durchzufihren.
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7 Prozessauslegung und Optimierung

Die Anwendung und Systematisierung der Ex/Reex - Modellierung ist ausgerichtet auf
beispielhafte Falle verschiedener technischer Fragestellungen, zielgerichtet auf Ab-
wasserreinigung und Schwermetallkonzentrierung am Beispiel des Systems Zink/
DEPA.

Allgemeine Vorgaben:

Qaq: Volumenstrom des zu behandelnden Abwassers

[Me®*]: Schwermetallbeladung des Abwassers

[H]: Protonenkonzentration des Abwassers

[DEPA]: Komplexbildnerkonzentration der organischen Phase; im Sinne des ange-
strebten Konzentrierungsverfahrens moglichst hohe Konzentration

[H2SO,): generell hohe Konzentration (ca. 1 molar, sieche Anhang) der Strippsaure,

eventuell abhangig von der Weiterverarbeitung des sauren Metallextraktes

Variable:
Qog:  Volumenstrom der organischen ,Tragerphase®

Qacie: Volumenstrom der Stripplésung (H>SO4)

Typische Bedingungen bzw. ZielgroRen:

e Festgelegte Zinkkonzentration der aus der Extraktionsstufe austretenden Wasser-
phase (z.B. gesetzlicher Grenzwert)

e Festgelegte Zinkkonzentration im sauren Eluat der Reextraktion oder maximale

Konzentrierung [Zn2+]end,reex,aq/[zn2+]0,ex,aq
Beispielhaft relevante Lésungswege:

Fall 1: Extraktion/Reextraktion je ein Modul

e Unterschiedliche Modulabmessungen, jeweils gleicher Grofe fur Extraktion und
Reextraktion

Fir eine solche Vorgehensweise sind die zur Zeit angebotenen Module 1, 2, 3 und 4

(Tab. 5.2) zu berticksichtigen. Die erforderliche ModulgréRe ist primar bestimmt durch

den Volumenstrom Q,q und die Metalleintrittsbeladung [Zn2+]0,ex,aq der Abwasserphase.

Einzubeziehen sind die Forderungen hinsichtlich der Metallabreicherung in der Extrak-
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tion, sowie hinsichtlich der Konzentrierung in der sauren Stripplésung. Durch die nach-
gewiesenermalden fir verschiedene ModulgréRen gultige Korrelation (Kapitel 5.6) ist

die Berechnung und Optimierung, wie in den Kapiteln 5 und 6 gezeigt moglich.
Fall 2: Einsatz mehrerer Module unterschiedlicher Schaltung

Der Einsatz mehrerer Module in Extraktions- und Reextraktionsstufe ist insbesondere
bei sehr hohen Abwasserstromen erforderlich, wobei verschiedene Mdéglichkeiten der
Modulschaltung in Betracht zu ziehen sind.

Die Modellrechnungen, die auf die Ermittlung optimaler Bedingungen zielen, werden
stets in Entsprechung zu den jeweiligen technischen Beispielfallen (siehe Vorgaben
und Forderungen) vorgenommen.

Festzuhalten ist, da die Anzahl der EinfluRgréRen (Kapitel 5.7.1) mit der Anzahl der
gekoppelten Module weiter ansteigt, so dal die Moglichkeit der Berechnung und Opti-

mierung Uber die Anwendung einer Modellierung unverzichtbar ist.

Die modulare, sehr kompakte Technik der Hohlfasermodule erlaubt eine Vielzahl von

Schaltungsmdglichkeiten (Abb. 7.1).
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Abbildung 7.1: Schaltungsmadglichkeiten flir die gekoppelte Extraktion/Reextraktion
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Fur die Parallelstromschaltung und die Kreuzstromschaltungen kénnen auch mehrere
Reextraktionsmodule pro Extraktionsmodul oder mehrere Extraktionsmodule pro Re-

extraktionsmodul eingesetzt werden (Abb. 7.2).

{E’: i
T giE

Abbildung 7.2: Schaltungsvarianten fiir die Parallel- und Kreuzstromschaltung

Reex

<+ Reex |«

l_ Reex
l_

Die Parallelstromschaltung stellt unter auslegungstechnischen und regelungstechni-
schen Gesichtspunkten die einfachste Variante dar, da die einzelnen ,Modulpaare®
voneinander unabhangig sind. Die Parallelschaltung wird vorzugsweise in Frage kom-
men bei sehr hohen Abwasserstrémen, fur deren Behandlung auch die Anwendung der
grofien Einzelmodule (Modul 4, Tab. 5.2) nicht ausreicht.

Fur die Kreuzstromschaltung 1 und 2, sowie die Gegenstromschaltungen 1 und 2 wer-
den in dieser Reihenfolge sowohl der Berechnungsaufwand als auch der Regelungs-

aufwand immer komplexer, da die Anzahl der Rickkopplungen steigt.
Beispiel zu Fall 1:

Im folgenden Beispielfall wird die Leistungsfahigkeit einer Hohlfasermodulanlage unter-
sucht, die aus je einem Modul 1 fur die Extraktion und die Reextraktion aufgebaut ist.
Dabei soll fir unterschiedliche waRrige Volumenstrome Q., untersucht werden, wie
grof} sich die maximal mogliche Konzentrierung (bzw. Zinkaustrittskonzentration im
Extrakt der Reextraktionsstufe [Zn2+]end,reex,aq) bei gleichzeitiger Abreicherung des ,Ab-
wassers* von 100 mg/l Zink auf den gesetzlichen Grenzwert von 2 mg/I darstellt.

Die Komplexbildnerkonzentration ([(DEPA),] = 0,5 mol/l) wird von vornherein hoch ge-
wahlt, weil dadurch die Stoffaufnahmekapazitat gro® und der organische Volumen-
strom niedrig zu halten ist, wodurch die maximale Konzentrierung begunstigt wird. Die
Protonenkonzentration des Abwassers (pHo = 5,7) und der Strippsaure ([H'Joreex = 2
mol/l) werden konstant gehalten. Die organische Phase wird in beiden Modulen bei-
spielhaft in den Hohlfasern gefihrt.

Die Vorgehensweise der Rechnung geschieht derart, dal® zunachst ein bestimmter

walriger Volumenstrom und ein relativ hoher Saurevolumenstrom (Qacq = Qaq/100)
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vorgegeben werden. Fir diese Bedingungen wird der organische Volumenstrom Qg
solange variiert bis der Grenzwert im ,Abwasser‘ von 2 mg/l erreicht ist. Kann der
Grenzwert auch durch eine Steigerung von Q.4 nicht erreicht werden, so mul} der
walrige Volumenstrom reduziert werden. Wird der Grenzwert erreicht, so reduziert
man den Saurevolumenstrom Q..q und priift anschlieRend erneut unter Variation von
Q.r, ob die Grenzwertbedingung einzuhalten ist. Dieser Vorgang wird solange wieder-
holt bis sich Q..q nicht mehr weiter reduzieren lalt. Auf diese Weise erhalt man die
maximale Aufkonzentrierung, die flr einen bestimmten walrigen Volumenstrom reali-
siert werden kann, bei gleichzeitiger Einhaltung der Grenzwertbedingung.

Abbildung 7.3 zeigt das FluRdiagramm zu dieser Vorgehensweise. Je feiner man die
Volumenstrome der ,,Organik® und der Saure variiert, um so genauer lafdt sich das Opti-

mum bestimmen.

Q,., vorgeben

VerIan [Zn2+]end,ex,aq Und [Zn2+]end,reex,aq
uber Q,,, berechnen (Abb. 7.4)

org

a Nein
[Zn2+]end,ex,aq < G renzwe rt

= Grenzwert

[2n*]

end,ex,aq

Q

vergroRern

acid

Q

verringern Abbruch

acid

Abbildung 7.3: FluRdiagramm zur Optimierung eines ,Einzelmodulpaares®

(Grenzwert = Sollwert + 5%)

Bei der Berechnung der Austrittskonzentrationen [Zn2+]end,ex,aq und [Zn2+]end,reex,aq in Ab-
hangigkeit von Q.4 wird der organische Volumenstrom nur in einem bestimmten
Intervall variiert, das durch eine erste Berechnung bei hohem Saurevolumenstrom
festgelegt wird. Prinzipiell muf3 der organische Volumenstrom nur solange variiert wer-
den, bis der Grenzwert unterschritten ist. Um zusatzliche Informationen zum Prozess-
verhalten zu gewinnen wurde Q.4 flir den Beispielfall jedoch in einem weiteren Bereich

variiert.
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In Abbildung 7.4 ist beispielhaft die Optimierung fir das Modul 1, bei einem konstanten
walrigen Volumenstrom Q,q von 6 I/h und bei konstanter Sdure- und Komplexbildner-
konzentration durchgefuhrt.

Die walrige Zinkaustrittskonzentration [Zn2+]end,ex,aq bildet dabei in Abhangigkeit von
Qorg €in Minimum aus, das mit abnehmendem Volumenstrom der Strippldsung Qacig
scharfer wird und damit einen héheren regelungstechnischen Aufwand erfordert (Abb.
7.4a). Ein solcher ist jedoch angemessen, weil gemal Abbildung 7.4b die Konzen-
trierung hoch empfindlich und erwinscht mit abnehmendem Q,.q ansteigt. Der Kon-
zentrierungsfaktor ([Zn2+]end,reex,aq/[an‘L]o,ex,aq = 490 fur Qaiq = 12 mi/h) ist dabei im
Vergleich zum konventionellen Festionenaustauscher (max. Konzentrierungsfaktor =
50 - 100) wesentlich héher.

5
_— Qacid = 15 ml/h
% 4 - —— Qgacig = 13 ml/h
E Qacid = 12 ml/h
8
7.4a 5: 3
o
s
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uﬂ 2 To—
1 v v v v v LA L | v v v v v L T
0.01 0.1 1
TN
50
=)
= 45 T
7.4b g
X —— Qgcig =15 ml/h
qh{ — Qacid = 13 ml/h
°
5 Qacid = 12 mi/h
(t‘c 40
N,
0.01 0.1 1

Qurg [Vh]

Abbildung 7.4:  Optimierung fir Qaq = 6 I’h, [(DEPA),] = 0,5 molll, [an"]o,ex,aq =100 mgll,
[H2SO4]p = 1 mol/l, Modul 1, organische Phase in HF
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Verringert man unter ansonsten gleichen Bedingungen den wafrigen Volumenstrom
Qaq (Abb. 7.5), so erhdht sich auch dadurch die maximal mogliche Aufkonzentrierung.
Der Wert fur die thermodynamisch maximal mdgliche Zinkkonzentration [Zn2+]end,reex,aq
liegt fir die gewahlten Saure- und Komplexbildnerkonzentrationen bei 65 g/l (siehe
Abb. 12.21).

Far walirige Volumenstrome Q. grofRer als ca. 6,5 I’/h kann der Grenzwert
([Zn”]end’ex,aq,"mit = 2 mg/l) nicht mehr eingehalten werden. Unter den vorgegebenen
Bedingungen kénnen also maximal 6,5 I/h Abwasser aufgearbeitet werden. Die erziel-
bare Konzentration im Extrakt der Reextraktion [an‘”]em,,reex,aq betragt in diesem Fall ca.
44 g/l (Konzentrierungsfaktor = 440, Abb. 7.5).

80
= 60 -
P ] \
£ 404
EtIC
N 20 4

0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘

0 1 2 3 4 5 6 7

Q,q [Ih]

Abbildung 7.5: Maximale Zinkaustrittskonzentration im Extrakt der Reextraktion in Abhangigkeit
vom wafrigen Volumenstrom Qaq, [(DEPA),] = 0,5 mol/l, [an"]o,ex,aq =100 mgl/l,
[H2SO4)o = 1 mol/l, Modul 1, organische Phase in HF, Optimierung fiir jeden

walrigen Volumenstrom gemaf Abb. 7.4

Beispiel zu Fall 2:

Im folgenden Beispiel soll eine Hohlfasermodulanlage konzipiert werden, die einen
zinkhaltigen Abwasserstrom ([Zn**]pexaq = 200 mg/l, pHy = 4) von 7 m°h auf den ge-
setzlichen Grenzwert von 2 mg/l abreichern kann. Die walrige Zinkkonzentration am
Austritt der Reextraktion [Zn2+]end,reex,aq soll dabei ca. 90 g/l betragen.

Beispielhaft soll die Parallelschaltung und die Kreuzstromschaltung 1 (siehe Abb. 7.1)

verglichen werden.
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Auf Grund des hohen zu verarbeitenden Volumenstroms (7 m*/h) wird das groRte ver-
fugbare Modul (Modul 4) eingesetzt und zwar sowohl fiir die Extraktion als auch fur die
Reextraktion.

Die gewahlte Komplexbildnerkonzentration [(DEPA),] betragt 0,5 mol/l (entspricht ca.
33 Vol%). Die organische Phase wird beispielhaft in den Hohlfasern geflihrt.

Gemal Abbildung 12.21 wird zum Erreichen einer walrigen Zinkaustrittskonzentration
[an"]end,,eex,alq von 90 g/l (Reextraktion) eine minimale Protonenkonzentration von 3
mol/l bendtigt. Um eine gewisse ,Reserve“ zu haben, erfolgt die Auslegung mit einer
Protonenkonzentration von 4 mol/l.

Als erster Schritt wird die bendtigte Modulzahl fir die Parallelstromschaltung (Abb. 7.1)
ermittelt. Dazu berechnet man zunachst flr die oben genannten Bedingungen den
maximalen wafRrigen Volumenstrom Q,,, den man mit der einfachsten ,Konfiguration®

(1 Modul jeweils fur Extraktion und Reextraktion, Abb. 7.6) aufarbeiten kann.

Q,,=17501/h - Coinal
[Zn2+]oyexyaq =200 mg/l l T[ ]end,reex,aq ,2J
pHo =4 [anz] = 1418 g/l ~

Q,,=251/h

Extraktion
Reextraktion

a

) " [ZnX,]= 0,9 g/
[Zn2 ]end,ex,aq = 119 mg/I ’ T Qacid = 3,8 I/h
pHend,ex = 2!21 [H+]0,reex = 6 m0|/|

Abbildung 7.6: Ein ,Modulpaar® der Parallelstromschaltung (Abb. 7.1); Modul 4,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, [H"] = 4 mol/l

Die Vorgehensweise ist dabei der im Beispielfall 1 ahnlich. Kénnen unter Variation von
Qorg UNd Qg der Grenzwert ([Zn2+]end,ex,aq = 2 mg/l) und die Reextraktkonzentration
([Zn”]end,ree,(,aq = 90 g/l) nicht erreicht werden, so mufd der walrige Volumenstrom Qaq
reduziert werden, konnen beide Werte eingehalten werden, so wird Q,q erhoht.

Fur die gewahlten Bedingungen und Forderungen ergibt sich damit ein maximaler wal-
riger Volumenstrom von 1,75 m*h (Abb. 7.6). Um den geforderten Volumenstrom von

7 m*/h aufarbeiten zu kénnen miissen 4 ,Modul-Paare* parallel geschaltet werden.

Bei der Berechnung der Kreuzstromschaltung wird folgendermalien vorgegangen.
Unter Vorgabe von Quq (7 m°/h) werden fiir das erste ,Modulpaar* die Volumenstréme

der Saure und der organischen Phase solange variiert, bis die geforderte Zinkaustritts-
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konzentration [Zn2+]end,reex,aq einen Wert von 90 g/l erreicht hat. Gleichzeitig erhalt man
die Zinkkonzentration ([Zn2+]end,ex,aq = 41 mg/l) und den pH-Wert (pHengex = 2,3 bzw. die
Protonenkonzentration) des Raffinates der Extraktionsstufe (siehe Abb. 7.7). Anschlie-
Rend wird derselbe Vorgang fir das zweite ,Modulpaar durchgefiihrt. Als walrige
Eintrittskonzentrationen fur die Extraktion werden hier die Austrittskonzentrationen des
ersten ,Modulpaares” (Extraktion) verwendet. Es miissen so viele ,Modulpaare® ver-
wendet werden bis die vorgegebene Austrittskonzentration von 2 mg/l erreicht ist.

Abbildung 7.7 zeigt, dald im Vergleich zur Parallelstromschaltung (8 Module) bei der
Kreuzstromschaltung nur 6 Hohlfasermodule bendtigt werden, obwohl eine Optimie-
rung der verkoppelten drei Modulpaare nicht vorgenommen wurde, die darauf aus-
gerichtet werden koénnte unterschiedliche Austrittskonzentrationen [Zn”]end’reex’aq Zu-
zulassen, die aufsummiert die Forderung nach ca. 90 g/l im sauren Zinkextrakt

(Reextraktion) erfllen.
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I [Z0" Jeng eene = 92,8 91

[Z0" Teng exq = 3,8 Ml
PHe.ex = 2,21

<

[ZnX,] =2,1 g/l

c
c S
S 2
$ Q,,=101h g
< ——" Q,.,=0,231h
n = m + —
[Zn2+]end,ex,aq = 0,7 mg/ll 2. g u ]O,reex - 6 m0|/|
pHend,ex = 212

Abbildung 7.7:  Kreuzstromschaltung 1; Modul 4, [[DEPA),] = 0,5 mol/l, [H"] = 4 mol/l



126 Prozessauslegung und Optimierung

Auffallend ist, dal® in der zweiten Stufe auf Grund des niedrigen Eingangs pH-Wertes
(pH = 2,3) die Extraktionsleistung deutlich zurtickgeht. Gelingt es den pH- Wert nach
der 1. Stufe von 2,3 auf 2,5 (dies entspricht einem NaOH Volumenstrom ([NaOH] = 1
mol/l) von 12,95 I/h) anzuheben, so kdnnte ein weiteres ,Modul-Paar” eingespart wer-
den (Abb. 7.8). Eine solche Vorgehensweise setzt allerdings voraus, dafy beim DEPA-
System eine Komplexierung von Na* bei den gewéhlten Bedingungen vernachlassigt

werden kann.

Q,, = 7000 I/h ) )
[Zn2+]0‘ex‘aq = 200 mg/l T[Zn ]end,reex,aq 92’8 g/l
pHo = 4 [anz] - 16 g/l
c
& S
§ = % Qacid = 12 I/h
E Qorg =2501I/h "E [H+]0‘reex = 6 moll
<
ZnX;] = 11,6 g/l
[Zn2+]end‘ex‘aq = 41 mg/l l [ 2] g t
pHend‘ex = 2,3
Houy = 2 —.
P o 5 [ZnXZ] =58 g/| [an ]end‘reex‘aq =917 g/|
» C
& S
g c
® Q,, =751/ g
) [ZnX,] = 2,2 g/ Q. =3,01h
[Z0" Tursecaq = 1,7 M/ AT o9 f  Hle.=6mol
pHend‘ex = 2,36

Abbildung 7.8:  Kreuzstromschaltung mit pH-Anhebung; Modul 4, [(DEPA),] = 0,5 mol/l,
[Zn2+]0,ex,aq =200 mg/l

Es soll noch einmal betont werden, dal} bei diesem Beispielfall nicht die maximal er-
zielbare Konzentrierung sondern eine definierte Konzentrierung als ZielgroRe vor-
gegeben ist. Diese konnte fir die Schaltungen in Abbildung 7.7 und 7.8 weiter erhéht

werden.
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8 EinfluB der Modulbauweise und Modulgeometrie bei Einzelmodulen

Sowohl die Geometrie als auch die Bauweise der Hohlfasermodule haben einen deut-
lichen Einflu auf die Stoffaustauschleistung. Die Geometrie der im Rahmen dieser
Arbeit verwendeten Liqui-Cel® Kreuzstrommodule ist dabei vom Hersteller auf Gas/
Flissig Anwendungen (Entgasung, Kapitel 3) zugeschnitten.

Anhand von Modellrechnungen soll flir das hier verwendete Stoffsystem der chemi-
schen fl./fl. Extraktion untersucht werden, inwieweit sich durch eine Anderung der Bau-

weise bzw. Modulgeometrie die Stoffaustauschleistung der Module steigern IaRt.

Modulbauweise:

Abbildung 8.1 zeigt die drei untersuchten Varianten zur Modulbauweise (organische
Phase in den Hohlfasern). Fur alle Varianten wurden die Daten der X30-Membran
(Tabelle 5.1) fur die Modellrechnung zu Grunde gelegt, aulterdem ist beim jeweiligen

Vergleich die Anzahl der Hohlfasern und damit die Stoffaustauschflache fir alle Varian-

*imi org=P>

H=“. ||| .’

ten identisch.

org. | org=p>

aq.
||
aqg. aqg.
A: Parallelstrom-Modul  B: Kreuzgegenstrom-Modul C: Kreuzstrom-Modul

Abbildung 8.1: Varianten der Hohlfasermodule

Beim Parallelstrommodul A stromt die Mantelraumphase parallel im Gegenstrom zu
der Phase in den Hohlfasern. Im Kreuzgegenstrommodul B strémt die Mantelraumpha-
se zunachst im Kreuzstrom zur Phase in den Hohlfasern, wird im ,au3eren Mischungs-
raum“ vermischt und strémt in der ,2-ten Stufe® wiederum im Kreuzstrom (vgl. Kapitel

5.1). Im ,reinen® Kreuzstrommodul C fehlt das ,baffle” und damit die ,2-te Stufe®.
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Weil sich die zu vergleichenden Module (A, B, C) nur hinsichtlich der Mantelraumstro-
mung unterscheiden, wird flir diese rechnerisch stets die Wasserphase eingesetzt bei
Bedingungen, bei denen der Widerstand exklusiv wasserseitig liegt.

Die Modellierung der Parallelstrommodule erfolgt nach Daiminger [Daiminger 1996a,
1996c], zur Modellierung der Kreuzgegenstrommodule wird das im Rahmen dieser
Arbeit entwickelte Modell (Kapitel 5.7) verwendet. Zur Modellierung des ,reinen®
Kreuzstrommoduls wurde das Kreuzgegenstrommodell durch Entfernen der ,2-ten
Kammer* (Abb. 5.15) modifiziert.

Abbildung 8.2 zeigt den Vergleich zwischen Parallel- und Kreuzgegenstrommodul fiir
den Extraktionsschritt, die Zahl der Hohlfasern und damit die Stoffaustauschflache ist

fur beide Typen identisch.
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Abbildung 8.2: Vergleich Parallelstrom — Kreuzgegenstrom fiir drei Modullangen,
NHF = 9000, [Zn2+]0,e,(,aq =100 mg/l, pHo = 5,7, Qorg = 0,5 I/,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, walrige Phase im Mantelraum
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Aufgetragen ist die walrige Zinkaustrittskonzentration in Abhangigkeit vom walrigen
Volumenstrom fir verschiedene Langen der zu vergleichenden Module.

Bei einer Modullange von 15 cm ist das Kreuzgegenstrommodul KGM dem Parallel-
strommodul PM deutlich Uberlegen, lediglich bei sehr geringen wafrigen Volumen-
stromen (bis ca. 2 I/h) erreicht das PM eine bessere Extraktionsleistung. Erhéht man
die Lange der Hohlfasern, so steigt erwartungsgemaf durch die Erhéhung der Stoff-
austauschflache die Stoffaustauschleistung der Module an. Fir das PM fallt der
Anstieg allerdings wesentlich starker aus als flr das KGM, so dal} bei einer Lange von
60 cm das PM bis zu einem waflrigen Volumenstrom von ca. 70 I/h eine bessere Ex-
traktionsleistung aufweist, die insbesondere flir die Realisierung niedriger Grenzwerte
bedeutsam sein kann.

Der Grund fur das unterschiedliche Verhalten der beiden Modulbauweisen ist, daf® im
PM eine Vergrolierung der Modullange die Stromung im Mantelraum und damit den
Transportkoeffizienten praktisch nicht beeinflut (Stromungsgeschwindigkeit = f(Quer-
schnittsflache)), wahrend im KGM eine Erhdhung der Modullange zu einer Abnahme
der Strdmungsgeschwindigkeit und damit der Transportkoeffizienten fuhrt. Aus diesem
Grund fallt beim KGM die Erhéhung der Extraktionsleistung wesentlich geringer aus als
beim PM.

Erhoéht man bei konstanter Lange die Zahl der Hohlfasern (Abb. 8.3 im Vergleich zu
Abb. 8.2¢) und damit den Durchmesser der Hohlfaserpackung, so weist das PM nur flr

niedrige walrige Volumenstrome eine bessere Extraktionsleistung auf.
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Abbildung 8.3: Vergleich Parallelstrom — Kreuzgegenstrom, NHF = 30000, L = 63 cm,
[Zn2+]0,ex,alq =100 mg/l, pHo = 5,7, Qorg = 6,0 I/h, [(DEPA),] = 0,5 mol/l,

walrige Phase im Mantelraum
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Fir das verwendete Stoffsystem und den gewahlten Konzentrationsbereich (100 ppm —
Konzept) ist damit das Kreuzgegenstrommodul mit steigender Hohlfaserzahl (gréRerer
Moduldurchmesser) dem Parallelstrommodul tberlegen. Die Kreuzgegenstrombauwei-
se erlaubt es zudem ,groRe“ Module zu bauen (Modul 4, Tab. 5.2), fur die eine gleich-
mafige Durchstrémung der Hohlfaserpackung gewahrleistet ist. Bei Parallelstrom-
modulen ist dagegen fur groRe Packungsdurchmesser keine gleichmaRige Durch-
stromung des Mantelraumes gegeben (channeling) [Costello 1993].

Beim Vergleich von Kreuzgegenstrommodul und reinem Kreuzstrommodul (Abb. 8.4)
zeigt sich, dall das Kreuzgegenstrommodul bei identischer Stoffaustauschflache eine

wesentlich bessere Stoffaustauschleistung liefert.

100
—— Kreuzstrommodul ohne baffle
— 10 - Kreuzstrommodul mit baffle
E
g 1
5 041
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= 0.01
0.001
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Quq [/

Abbildung 8.4:  Vergleich Kreuzstrommodul mit und ohne baffle, Modul 4,
[an"](),ex,aq =100 mg/l, pHo = 5,7, Qorg = 50 I/h, [(DEPA),] = 0,5 mol/l,

walrige Phase im Mantelraum

Der Wegfall des ,baffle“ fuhrt zu deutlich geringeren Strémungsgeschwindigkeiten (w =
f(Modullange)) und dadurch zu geringeren Stofftransportkoeffizienten fir den Mantel-
raum. Dieser Effekt kann durch die héheren Verweilzeiten nicht kompensiert werden,

so daf sich die Extraktionsleistung verringert.

Modulgeometrie:

Die Modulgeometrie der Kreuzgegenstrommodule ist durch die Modullange, sowie den
inneren und aufieren Durchmesser (d;, d,) der Hohlfaserpackung (Abb. 5.15) festge-
legt. Die Lage des ,baffle“ (mittig) wird im Rahmen dieser Untersuchung nicht variiert.
In Abbildung 8.5 wurde fir die Extraktion die Lange H des verwendeten Hohlfasermo-

duls variiert. Um die Stoffaustauschflache A (entspricht der von Modul 1, Tab 5.2)
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konstant zu halten wurde gleichzeitig der auflere Durchmesser d, der Hohlfaser-

packung geandert (d; = const. = 22 mm, d;, d, siehe Abb. 5.15).

100 1
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N, ]
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Q,q [Ih]
Abbildung 8.5:  EinfluB der Modullange, Qug = 1 I/h, [(DEPA),] = 0,5 moli,

[Zn*"pexaq = 100 mgl/l, pHo = 5,7, A = const. = 0,56 m?, H = Hohe des Moduls

Es zeigt sich, dal} die Stoffaustauschleistung fiir kleine Modullangen und damit gréRere

Packungsdurchmesser zunehmend besser wird (Abb. 8.6).
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Abbildung 8.6: EinfluR der Modullange, Quq = 19,2 I/h, Qqg = 1 I/h, [(DEPA),] = 0,5 mol,
[Zn**]p.exaq = 100 mg/l, pHy = 5,7, A = const. = 0,56 m*

Fir Anwendungen die eine hohe Zahl von theoretischen Trennstufen erfordern (vgl.

Kap. 2) ist somit ein grofder Packungsdurchmesser von Vorteil, bei geringen Packungs-
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durchmessern kann die hohe Stufenzahl nur mittels einer seriellen Schaltung von
mehreren Modulen realisiert werden.

Fir das in dieser Arbeit verwendete Stoffsystem und den untersuchten Konzentrations-
bereich (100 ppm Konzept), d.h. die Abreicherung und Konzentrierung von verdinnten
Zinkldsungen ([Zn**]oexaq = 100 mg/l), ist die erforderliche Stufenzahl gering (ca. 1-2),
so dal die verfugbaren Standardmodule (Tab. 5.2) mit ihren im Vergleich zur Modul-
lange relativ geringen Packungsdurchmessern (insbesondere Modul 3) und dadurch
niedrigen ,Stufenzahlen® relativ gut fir den Anwendungsfall geeignet sind.

Wichtig ist bei der Wahl der Modulgeometrie auch der Druckverlust des Moduls
(Kapitel 12.9), der im wesentlichen durch die Lange des Hohlfasermoduls, den Durch-
messer des Zentralrohres (bzw. den inneren Packungsdurchmesser d;) und die

Bohrungen (Durchmesser) im Zentralrohr bestimmt wird.
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9 Zusammenfassung

Die Dissertationsschrift befalt sich mit der chemischen flussig/flissig Extraktion von
Zinkionen aus Spullwassern der Reyonfaserproduktion, die im Konzentrationsbereich
von 100 - 200 ppm in grofRen Volumenstromen anfallen, und fir die Einleitung in den
Vorfluter aus dkologischen Griinden auf den gesetzlichen Grenzwert von 2 ppm Zink
abgesenkt werden muissen.

Fur diese Zielsetzung wurden Hohlfasermodule als Extraktionsapparate eingesetzt mit
einer Konzeption, die auch darauf hinauslauft die Leistungsfahigkeit dieser relativ neu-
en Extraktionsfiihrung einer quantitativen Beurteilung zuzufiihren.

Die angestrebte Vorgehensweise ist gepragt durch die bei chemischen Extraktionen
typische hohe Anzahl von EinfluRgréfien, die durch die Kopplung von Extraktion und
Reextraktion zusatzlich ansteigt und dazu flhrt, dal} rein empirische Messungen fir die
Ermittlung einer optimalen Prozessflihrung nicht zielfihrend sein kdnnen. Deswegen
ist ein wesentlicher Teil der Arbeit ausgerichtet auf eine Modellierung des Stoffaus-
tausches in Hohlfasermodulen, und deren experimentelle Uberpriifung.

Ein weiteres generelles Merkmal betrifft den eingesetzten Extraktionsapparat Hohlfa-
sermodul insofern, als dieser wie eine Kolonne als Stoffaustauscher funktioniert und
deswegen bestimmt ist durch die Stoffaustauschkinetik. Flr das stoffliche Testsystem
waren wesentliche kinetische Eigenschaften aus Vorgangerarbeiten bekannt: Die
Stoffaustauschkinetik mit dem Komplexbildner HDEHP ist stets transportlimitiert, so
dafl mit Gleichgewicht an der Phasengrenze gerechnet werden kann. Bekannt waren
auch Gleichgewichtskonstante und Stéchiometrie.

Davon ausgehend lassen sich die wichtigsten Resultate der Arbeit wie folgt zusam-

menfassen:

1.) Individuelle Stoffibergangszahlen / Mantelraumkorrelation
Fir die Stofflibergangszahlen in den laminar durchstréomten Hohlfasern liegen ana-
Iytische Lésungsfunktionen fir értliche Sherwoodzahlen vor, so dal} diesbeziiglich
keine eigene Forschungsarbeit erforderlich war. Neuland ergab sich jedoch durch
den Umstand, dal3 die geeigneten Hohlfasermodule aus Fertigungsgrinden nur
noch in Kreuzstrombauweise angeboten wurden, so daf’ Gber die Transportkoeffi-
zienten fur die Umstrdmung der Hohlfaserpackung (,Mantelraumstromung®) keine
Information vorlag. Ein Zugang zur Stromungsabhangigkeit dieser Transportkoeffi-
zienten konnte Uber die Konzentrationsabhangigkeit der Widerstandslage realisiert
werden, wobei der dichten Faserpackung wegen (ca. 700 Fasern/cm?) das Modell

der Strdomung durch eine Packung zugrunde gelegt wurde. Als Ergebnis resultiert
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2)

3)

eine einfache Korrelation der Art Sh = f(Re*', Sc*?), die durch entsprechende Mes-
sungen Uber die Gliltigkeit fur 3 ModulgréRen (15 - 60 cm Hoéhe, 5 cm u. 10 cm

Durchmesser) als tragfahig nachgewiesen wurde.

Modellierung

In Anwendung des kinetischen Gleichungssystems mit den fir beide Phasen zu-
ganglichen Stofflibergangszahlen wurde ein iteratives Rechenprogramm ent-
wickelt, das sich stitzt auf die Unterteilung von Stoffaustausch und Durchstrémung
von radialen Bilanzelementen fiur die Stromungsrichtung der Mantelraumphase
(z.B. Wasserphase) und axialen Bilanzelementen flr die Strémungsrichtung der
Hohlfaserphase. Die derart flr den stationaren Zustand (kontinuierlicher Betrieb)
zuganglichen Konzentrationsprofile konnten Uber die Auslaufkonzentration beider
Phasen experimentell Uberprift und als hinreichend tragfahig nachgewiesen

werden.

Kopplung Extraktion / Reextraktion

Durch die Uber entsprechende Druckbeaufschlagung (paq < porg) mOgliche stabile
Lokalisierung der Phasengrenze Wasser/Solvent in den Poren der Hohlfasern
lassen sich anders als bei uUblichen Extraktionskolonnen beide Phasen durch das
Modul pumpen und dadurch nahezu beliebige Durchsatzverhaltnisse realisieren.
Dieser Umstand ermoglicht durch entsprechende Wahl der Konzentrationen und
Durchsatzverhaltnisse eine Konzentrierung durch Kopplung von Zinkextraktion und
Saureregeneration der Solventphase. Fur den experimentellen Nachweis der Gber
eine Erweiterung der Modellierung berechenbaren Stoffaustauschleistung der
Kopplung von Extraktions- und Reextraktionsmodul, wurde eine kontinuierliche An-
lage gebaut und betrieben. Nachgewiesen wurde eine sehr zufriedenstellende
Ubereinstimmung von Modellrechnung und Experiment, wobei sich mit dem klein-
sten Modul (15 cm aktive Héhe, 5 cm Durchmesser) durch entsprechende Wahl
der Durchsatzverhaltnisse bei hoher Komplexbildnerkonzentration eine Konzen-
trierung um den Faktor 390 erzielen liel3, bei gleichzeitiger Realisierung des
Grenzwertes 2 ppm im Auslauf der zu ,klarenden“ Wasserphase. Damit sind Be-
rechenbarkeit, Optimierung und das Leistungspotential der chemischen Extraktion/
Reextraktion nachgewiesen und durch den Verzicht auf angepalite Grélken Uber-

tragbar auf andere chemische Systeme.
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4.) Modulschaltungen und Modulaufbau

Es ist beispielhaft gezeigt, wie auf Basis des Modells auch Modulschaltungen der
Berechenbarkeit zuganglich gemacht und damit deren Potential einer Beurteilung
zugefuhrt werden kann.

Aufschluf3reich ist schlieRlich auch ein erster Schritt zur vergleichenden Bewertung
verschiedener Modulbauweisen. Es deutet sich damit an, dal} je nach Aufgaben-
stellung Gegenstrommodule oder Kreuzstrommodule sich als glinstiger erweisen
und daf’ dabei die jeweilige Widerstandslage eine entscheidende Rolle spielt. Liegt
diese in der im Mantelraum strémenden Wasserphase, so steigt der Wirkungsgrad
fur Kreuzstrommodule bei konstanter Austauschflache mit steigendem Durchmes-

ser signifikant an.

Durch die Art der Berechnung der im Kreuzstrommodul gefihrten Stoffaustauschvor-
gange ist in der nicht dispersiven Extraktion im Hohlfasermodul ein Trennprinzip
gegeben, dessen Einsatzgebiet weitgehend ,theoretisch® behandelt, nur durch wenige

Stutzexperimente abgesichert werden mul3.
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10 Symbolverzeichnis

Symbol Bezeichnung Einheit

a stdéchiometrischer Faktor -

A Flache m?

b stéchiometrischer Faktor -

c Konzentration kmol/m?®

c Grenzflachenkonzentration kmol/m?®

d Durchmesser, Dicke m

da Aulendurchmesser der Hohlfaserpackung m

di Innendurchmesser der Hohlfaserpackung m

deq Aquivalentdurchmesser m

dh Hydraulischer Durchmesser m

dhs AuRendurchmesser der Hohlfaser m

dhij Innendurchmesser der Hohlfaser m

D Diffusionskoeffizient m?/s

Dy Verteilungsverhaltnis -

Diffz, res relative Anderung der Zinkkonzentration -

Frel relativer Fehler -

h Hbéhe m

H Verteilungskoeffizient -

[ Komponente i -

i Stoffstrom kmol/s

k1, k2 Konstanten [-]

Keaw Gleichgewichtskonstante (je nach
Stochiometrie)

I Lange m

LF Labyrinthfaktor -

Lein Einlauflange m

m Wertigkeit -

N Stoffstrom kmol/s

n Laufvariable

n Stochiometriefaktor -

n spezifischer Stoffstrom kmol/m?s

NBA Anzahl der Bilanzelemente axial -

NBR Anzahl der Bilanzelemente radial -

NHF Anzahl der Hohlfasern -

p Druck bar

PV Phasenverhéltnis = Qaq/Qorg -

Q Volumenstrom m*/s

r Radius m



Symbolverzeichnis

137

Re Reynolds-Zahl; Verhaltnis von -
Tragheitskraft zu innerer Reibungskraft

S Bilanzelementdicke m

Sc Schmidt-Zahl; Verhaltnis von -
Viskositat zu Diffusion

Sh Sherwood-Zahl; Verhéltnis von -
Stofftransport zu Diffusion

t Zeit S

T Temperatur K

\Y, Volumen m?

w Stromungsgeschwindigkeit m/s

W Wertigkeit -

z Langenkoordinate m

B Stofftransportkoeffizient m/s

) Grenzschichtdicke, Membrandicke m

€ Porositat der Membran -

€t Porositat der Hohlfaserpackung -

) Packungsdichte -

Y Grenzflachenspannung mN/m

K spez. Leitfahigkeit (Qm)™

A Wellenlange nm

v kinematische Viskositat m?/s

0 Benetzungswinkel °

Phf Flachendichte der Hohlfaserpackung 1/m?

T Verweilzeit S

® Rotationsgeschwindigkeit 271ls

Em Anpassungsfaktor -
Differenz -

- Mittelwert

[] Konzentration kmol/m?; mg/I

Superscript:

* Grenzflache

eff effektiv
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Indices:

0 Eintritt

a Eintritt

acid Saure

aq walrig

B Bilanzelement
bulk Bulk

cell Bilanzzelle

e Austritt

eff effektiv

end Austritt

ex Extraktion
GGW Gleichgewicht
hf Hohlfaser

i Laufvariable

i innen

in innerhalb

K Kessel

kap Kapillar

limit Grenzwert

L Leitung

M Membran

m Mantelraum
max maximal

min minimal

mix Misch-

org organisch

out Austritt

reex Reextraktion
X Mischungsraum
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12 Anhang
12.1 Stand der Technik
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12.2 Sensitivitatsanalyse

100 -
> 10 -
E

5 1 _
g Vaq = 0,9°10°
& —— Vgq = 1,1*10®
N 0.1

0.01

0 20 40 60 80 100 120 140
Q,q [I/n]
a) Extraktion v(30°C)=0,8-10"° m?/s; v(10°C)=13-10"° m?%/s

Abbildung 12.1:  Sensitivitdt des Modells bezuglich v,q

12.3 Einflul® der Modulgeometrie

E
g - H=4Crn
3 ] —— H=8cm
r-g 0.1 4 — H=12cm
“ ] H=16cm
S ] H=20cm
0.01 4 —— H=30om

0 10 20 30 40 50

Q,, I

Abbildung 12.2:  EinfluR der Modullénge, Modul 1, Qo = 1 I/h, [(DEPA),] = 0,05 mol/l,
[Z0* o exaq = 100 mg/l, pHo = 5,7, H = Modulhdhe, A = const. = 0,56 m?
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Abbildung 12.3: Einfluf der Modullnge, Modul 1,Qaq = 19 h, Qqrg = 1 I/,
[((DEPA),] = 0,05 mol/l, [Zn*']g,exaq = 100 mg/l, pHo = 5,7, A = const. = 0,56 m?



Anhang 153

12.4 Stofftransport bei Anwesenheit mehrerer Kationen

Bei zahlreichen Anwendungen enthalten die zu behandelnden Abwasser nicht nur eine
einzelne Schwermetallspezies, sondern eine Matrix an Schwermetallen und Neben-
gruppenelementen (z.B. Ca, Na). In den meisten Fallen wird dann eine selektive
Abtrennung und Aufkonzentrierung eines einzelnen Schwermetalles gefordert. Da mit
der Zahl der Schwermetalle auch die Komplexitat des Prozesses zunimmt ist in diesen

Fallen eine Modellierung unverzichtbar.

12.4.1 Modellierungskonzept

Die Multikationenextraktion wurde bereits von Geist [Geist 1997a, 1997b] flr Parallel-
strommodule modelliert. Sie ist dadurch gekennzeichnet, dal die Kationenflisse Uber
die gemeinsame Protonenkonzentration und die gemeinsame DEPA-Konzentration

entsprechend den Gleichungen

jm = _jMei (12.1)

b == Wte, * e, (12.2)
i=1

s = D Swe, “Jwe (12.3)

i=1

gekoppelt sind. Die Kopplung vollzieht sich am Reaktionsort der Phasengrenze, so dal}

Gleichung 5.17 fir jedes Metall entsprechend folgender Gleichung

WMei

n
ZV\/Mei jMei
i=1

0= h\/leiszX]-rjMei 5 v, 1 }[H}— _

Me; X,HX ~ "Mem BMeiszX 2 BH*AI

(12.4)

Koy [(W)z}isMei-jMe LA {[Mei} e, }

{ Peiw. Aver B, A P A

Wy, = Wertigkeit Metall i, Sy, = Stéchiometriefaktor Metalli, n=Anzahl Metallionen
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modifiziert werden muf. Weiterhin missen die Gleichungen fir den konvektiven Stoff-
strom von Bilanzelement zu Bilanzelement fur alle weiteren Metallionen im Programm
berlicksichtigt werden. Auf diese Weise laf3t sich das Programm zur Berechnung des
Stofftransportes eines einzelnen Metallions im Kreuzstrommodul (siehe Kapitel 5.7 u.

6.3) auf ,beliebig“ viele Metallionen erweitern.

12.4.2 Vergleich Modell Experiment

Zu einer ersten Uberpriifung der Multikationenmodellierung wurde ein Versuch (Kopp-
lung von Extraktion und Reextraktion) unter Anwesenheit von Zink und Cadmium
durchgefliihrt. Beide walirigen Phasen (Abwasser, Saure) durchlaufen dabei das jewei-
lige Modul nur einmal. Die Betriebsparameter wurden nach versuchstechnischen
Gesichtspunkten gewahlt (schnelle Einstellung der Stationaritat).

Abbildung 12.4 zeigt den zeitlichen Verlauf der experimentellen walrigen Austrittskon-
zentrationen von Zink und Cadmium (Symbole), sowie die berechneten stationaren

Austrittskonzentrationen (Linien). Es zeigt sich eine sehr gute Ubereinstimmung von

Modell und Experiment.

100 +
5 S 1000 -
E £
g ) g oo o "
£ 10 | ) * Cadmium
—~ e 100 | °
= =
° o e o o—o o = hd
[ X ] .
1 | Ca‘dm|um‘ | 10 | | | |
0 100 200 300 400 500 0 100 200 300 400 500
Zeit [min] Zeit [min]
a) Extraktion b) Reextraktion

Abbildung 12.4: Simultane Ex-/Reextraktion von Zink und Cadmium, Modul 1,
[Zn**]o.exaq = 149 mg/l, [Cd**]oexaq= 15 mg/l, [H2SO4)o = 1 molll,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, Quq =5 I/h, Qorg= 0,8 I/h, Qacig = 200 ml/h,

organische Phase in HF
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12.5 Stofftransport bei Schaltungen

Da Liqui-Cel® Hohlfasermodule bislang nur in bestimmten GréRen (Tabelle 5.2) liefer-
bar sind, dirfte es in manchen Anwendungsfallen (insbesondere bei hohen Durch-
satzen) erforderlich sein mehrere Module zum Erreichen der Prozessvorgaben einzu-
setzen.

Der Trivialfall einer Parallelschaltung zweier Module kann ohne Modell einfach be-
rechnet werden, wenn die Daten fur ein Modul bekannt sind.

Fur den Fall der seriellen Schaltung kann die Extraktions- bzw. Reextraktionsleistung

ohne Modellierung im voraus nicht angegeben werden.

12.5.1 Modellkonzept

Das Modellierungskonzept von Schaltungen fir die Einzelprozesse Extraktion und
Reextraktion entspricht dem bei der Kopplung von Extraktion und Reextraktion (Kapitel
6.3). Zunachst werden fir alle Module - ausgehend von definierten Startkonzentratio-
nen - die sich nach dem ersten Zeitschritt At einstellenden Konzentrationen berechnet.
Diese Austrittskonzentrationen entsprechen den Moduleintrittskonzentrationen fir den
zweiten Zeitschritt gemaR der jeweiligen Schaltung. Nach diesem Konzept wurde ein
Fortran-Programm geschrieben, das die Berechnung zweier in Serie geschalteter Mo-
dule erlaubt. Fir eine steigende Anzahl von Modulen bzw. flir komplexe Schaltungen
soll in Zukunft ein modular aufgebautes Programm mit graphischer Benutzeroberflache
entwickelt werden. Auch die Verwendung von Standardprogrammen wie Mat-

lab/Simulink oder gProms® wird in Erwégung gezogen.

12.5.2 Vergleich Modell / Experiment

Vergleicht man Experiment und Modell (Abb. 12.5), so liegt die berechnete Austritts-
konzentration flr Schaltungsvariante S2 bei einem wafrigen Volumenstrom von 75 I/h
unter der experimentell bestimmten. Ein mdglicher Grund dafir kénnte die Bildung

eines Luftpolsters durch die ,Entgasung“ der walrigen Phase sein (vgl. Kapitel 5.2).
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100 E seriell Qorg= 1,81/h S1
1 e seriell Qorg =091lh S1
e seriell QOrg =1,81/h S2

= Q,, = 0,9 I/h
g b

g 10 2

> ]

N ] ° S1 S2
2 °

c
- ° t.o ot
Nr\cl 1 1 ° ‘

T[T

0-1 T T T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140 160

Q,, [Vh] T T

Abbildung 12.5: Serielle Schaltung, [(DEPA),] = 0,5 mol/l, [anJ']o,eX,aq =100 mg/l, pHy = 5,7

Betrachtet man die Me3punkte in Abbildung 12.5, so zeigt sich, dal} die serielle Schal-
tung wesentlich effektiver ist als die Parallelschaltung zweier Module. Um
beispielsweise bei einem walrigen Volumenstrom von 70 I/h eine Abreicherung auf
1 mg/l zu erzielen mufld man entweder ca. 7 Module parallel schalten oder 2 Module in
Serie. Eine mdgliche Ursache fur diesen groRen Unterschied kdonnte der doppelt so
grof3e organische Volumenstrom sein, die Modellierung zeigt allerdings, daf} eine Er-
héhung des organische Volumenstroms von 0,9 I/h auf 1,8 I/h far walrige
Volumenstrome bis ca. 30 I/h praktisch keine Auswirkung auf die Extraktionsleistung
hat. Als Ursache kommt deshalb nur die Strdomungsabhangigkeit der Stofftransport-

koeffizienten im Mantelraum der Liqui-Cel® Kreuzstrommodul in Frage.
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12.6 Dynamische Modellierung

Die nachfolgende Behandlung der instationdren Modellierung ist in Zusammenarbeit
mit Prof. Fedorov erstellt worden, wahrend dessen Aufenthaltes als Humboldt-
Stipendiat in Miinchen.

Im praktischen Betrieb — insbesondere wenn der kontinuierliche Betrieb regelmafig
unterbrochen wird (Schichtbetrieb) — ist es wichtig zu wissen, wie lange es dauert bis
der Prozess seinen vorgegebenen Sollwert [Zn2+]end,ex,aq (bzw. [Zn2+]end,reex,aq) bzw. den
stationaren Zustand erreicht hat.

Mit Hilfe der dynamischen Modellierung &Rt sich zum einen das Einlaufverhalten, d.h.
der zeitliche Konzentrationsverlauf bis zur Stationaritat der Anlage beurteilen und zum
anderen kénnen Ubertragungsfunktionen (Sprungantwort) berechnet werden, die zur

Erstellung von Regelungskonzepten bendtigt werden.

12.6.1 Modellierungskonzept

Im Gegensatz zum ,statischen“ Modell (Kapitel 5.7), mit dessen Hilfe nur der stationare
Zustand zuganglich ist und mdglichst schnell berechnet werden soll, kommt es beim
dynamischen Modell darauf an alle ,dynamischen Komponenten“ der Anlage zu be-
rucksichtigen. Abbildung 12.6 zeigt das vereinfachte FluRdiagramm der dynamischen

Modellierung.
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Eingabe der ProzeRparameter,
Berechnung der Stoffiibergangskoeffizienten fir jedes Bilanzelement

!

Belegung aller Bilanzzellen, Leitungen,
Mischungsraume und Kessel mit den Startkonzentrationen

Berechnung der Konzentrationen in den Bilanzzellen, Leitungen,
Mischungsraume und Kesseln nach dem Zeitschritt At

A 4

Ausgabe bzw. Speicherung der Werte

Eingabe der zu
andernden Parameter

Abbildung 12.6: FluRdiagramm der dynamischen Modellierung

Das Grundkonzept — die numerische Behandlung Uber Bilanzzellen — wird dabei vom
,Statischen* Modell (Kapitel 5.7.3) GUbernommen. Bei der Eingabe der Prozessparame-
ter missen neben den Parametern des ,statischen® Modells die Abmessungen der
Rohrleitungen (Lange, Durchmesser; Lwin, Lwout, L1, L2, L3, L4, Lsin, Lsout), der
Kessel (Volumen; B1, B4) und der Mischungsraume (Volumen; EK 2, EK 3, EK 5, EK
6, M1, M2; Tabelle 12.2) im Modul angegeben werden.
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Lwout Lsin
EK i / Mwout Mwout EK 6
X B1
M1
\
// \ L2 B4
EK 3 _
Mwin
Lwin Lsout

Abbildung 12.7: Dynamische Komponenten der gekoppelten Anlage

Neben den Bilanzzellen werden im nachsten Schritt auch die Leitungen, Kessel und
Mischungsraume mit Startkonzentrationen belegt. Zur Berechnung des Einlaufverhal-
tens missen diese Startkonzentrationen den Anfangsbedingungen in der Anlage ent-
sprechen.

Beim nachsten Programmschritt werden die sich nach der Zeitdauer At einstellenden
Konzentrationen berechnet. Fir die Bilanzelemente des Hohlfasermoduls geschieht
dies gemal Kapitel 5.7.3, fur die Rohrleitungen, Kessel und Mischungsraume wird die

Vorgehensweise im Folgenden beschrieben.

Rohrleitung:

Leitungen bewirken in der Sprungfunktion eine Totzeit t, (siehe Abb. 12.8) und haben

somit einen erheblichen Einflul auf die Regelparameter des Prozesses.
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A
y(t)
t, .
’ (™ Tay
y t >
x(t) 4
AX
A D>
t

Abb. 12.8: Sprungfunktion Leitung

Die unten beschriebene Vorgehensweise zur Beschreibung der Rohrstrémung ist nur
unter der Annahme zulassig, dal} sich ein idealer Plug-Flow ausbildet.

Das Konzept des Fortran Unterprogramms zur Berechnung von y(t+At) aus x(t) ist im
Folgenden dargestellt. Zuerst wird die Rohrleitung in einzelne Volumenelemente unter-
teilt (Abb. 12.9),

x(t) y(t)
—> |c(1) cin)|] —»

1, 2, . ) . . . n
Abb. 12.9: Finite — Elemente einer Rohrleitung

deren Anzahl n nach Gleichung 12.5 berechnet wird.

p tt . l-7- drohr i2
n=int| — [=int| ———— (12.5)
At 4.Q- At
. Vv I'T':'drohriz
mit ty=—=———+— (12.6)
Q 4-Q
Im nachsten Schritt werden alle Zellen mit einer Startkonzentration c(i) = ¢y, i = 1..n

belegt.
Fir den nachsten Zeitschritt t+At ergeben sich die neuen Konzentrationen durch ver-

schieben der Informationen in Richtung n (Abb. 12.9, von links nach rechts)

y(t+At) = c(n, t) ; c(i, t+At) = c(i-1, t), i=n..2; c(1,t+At) = x(t) (12.7)
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Kessel/Mischungsraum:

Neben den Ausgleichsbehaltern (B1 u. B4, Abb. 12.7) im organischen Kreislauf mus-
sen auch die ,Mischungsraume® (EK 2, EK 3, EK 5, EK 6, M1, M2; Abb. 12.7) im
Modul berucksichtigt werden. Diese ,Mischungsraume® werden als Pseudo-Ruhrkessel
behandelt.

Abb. 12.10: Ruhrkessel (Schema)

Zur Beschreibung der Sprungfunktion (Abb. 12.11) dient folgende Gleichung [Fedorov
1998]

o 1
mit
\%
o= &m m (129)

Der Anpassungsfaktor £ dient dazu die Abweichungen vom idealen Ruhrkessel (&, =
1) zu bertcksichtigen und muf} experimentell bestimmt werden. Auch CFD-Berechnun-
gen sind eine Moglichkeit das Verweilzeitverhalten im Modul zu untersuchen. In dieser
Arbeit wurden die Mischungsrdume immer als idealer Rihrkessel (&, =1) betrachtet.
Dadurch kénnen die mit dem Modell durchgefiihrten Berechnungen nur eine erste

Abschatzung des dynamischen Verhaltens liefern.
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Abb. 12.11: Sprungfunktion Kessel

In Tabelle 12.2 sind die Volumen der ,Mischungsraume® fiir verschiedene Hohlfaser-

module aufgelistet.

Modul1 Modul 2 Modul 3
Vshelt,in/Vshell,out 35 ml 60 ml 164,5 ml
Vu 100 ml 424 ml 1154 ml
Vehell 105 ml 630 ml 1714 ml
Ve 80 ml 417 ml 1125 ml
VEk 40 ml 120 ml 120 ml

Tabelle 12.2: Mischungsraumvolumen der einzelnen Hohlfasermodule

Bei Vgheiin UNd Vghenout handelt es sich um das Volumen des Zentralrohrs inklusive End-

kappe (Mwin, Mwout), Vy ist der auliere Mischungsraum (M1, M2), Vg ist das

Lickenvolumen der Hohlfaserpackung, Ve bezeichnet das Volumen in den Hohlfasern

und Vg ist das Volumen einer Endkappe hohlfaserseitig (z.B. EK 2)

Die auf diese Weise (Gl. 12.8) berechneten Austrittskonzentrationen y(t+At) sind Uber

die Stromungsrichtung bzw. Anlagenkonfiguration miteinander verknulpft. Abbildung

12.12 zeigt ein Beispiel fur die Verknipfung der drei ,Komponenten“ Rohrleitung,

Mischungsraum und Bilanzelemente.
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Rohrleitung Kessel Bilanzelemente
<
—> F——> — [
CL‘a CL‘out CK‘a CK,out CB,a I:l

Abbildung 12.12: Verknupfung der Komponenten (Rohrleitung Lwin, Mischungsraum Mwin,

Bilanzelemente walriger Eintritt Extraktion)

Die Eintrittskonzentrationen fir den Zeitschritt t+At ergeben sich gemaly folgender

Gleichungen

Coa(t+At) = G (1) (12.10)
Cy o (t+ Aty =C o (t) (12.11)
CL o (t+At) = cy(t) (12.12)

wobei ¢, (t) die waRrige Eintrittskonzentration ([Zn**], [H*]) ist.

Nach jedem Zeitschritt werden die gewunschten Konzentrationen zusammen mit der
Zeit abgespeichert und spater mit einem Tabellenkalkulationsprogramm graphisch dar-
gestellt.

Hat sich ein stationarer Zustand eingestellt, so kann eine Sprungfunktion untersucht
werden. Variiert werden kénnen dabei die walrigen Eintrittskonzentrationen (Ex u.

Reex) sowie die drei Volumenstrome (Qaq, Qorg U. Qacia)-

12.6.2 Annahmen fir die dynamische Modellierung

Das oben beschriebene Modellierungskonzept beinhaltet die Annahmen des ,stati-
schen“ Modells (Kapitel 5.7.3). Als starke Vereinfachung mull dabei die Annahme
eines stationaren Zustandes fur den Stofftransport in den Hohlfasern, im Mantelraum
und durch die Hohlfasermembran gesehen werden. Aus diesem Grund kann das Mo-
dell das dynamische Verhalten des Prozesses nur beschreiben, wenn es hauptsachlich
durch die Leitungen und ,Mischungsraume* bestimmt wird.

Weiterhin wird angenommen, dal} sich die ,Mischungsraume® und Kessel wie ideale
Ruhrkessel verhalten, da es insbesondere fur die ,Mischungsraume® im Modul auf-

wendig ist (drei ,Mischungsrdume“ in Serie, wobei die Ubertragungsfunktion von der
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Stréomungsgeschwindigkeit bzw. vom Volumenstrom abhangt) die Anpassungsfaktoren

&, zu bestimmen.

12.6.3 Vergleich Modell / Experiment
Im folgenden Vergleich zwischen Modell und Experiment soll Uberpruft werden, inwie-

weit mit den getroffenen Annahmen das dynamische Verhalten des Stofftransportes im

Hohlfasermodul beschrieben werden kann.

12.6.3.1 Dynamisches Verhalten ohne Stofftransport

In einer ersten Versuchsreihe wurde das Verweilzeitverhalten (Sprungfunktion) des
Mantelraums von Modul 1 untersucht (Abb. 12.13).

100

80 -
S
— 60 - — Q,,=1041h
®©
S —— Q,=2111h
040 — Qaq =421/h

—— Modell Q,, = 10,4 I/h
20
0 ‘ :

vty []
Abb. 12.13: Verweilzeitverhalten fur den Mantelraum von Modul 1 (Experiment und Modell)

Das Modul (Mantelraum) wird zunachst von dest. Wasser (Leitfahigkeit ~4 uS/cm)

durchstrémt. Zum Zeitpunkt t = 0 wird auf eine Zinklésung (Leitfahigkeit = 316 uS/cm)
umgeschaltet und die entsprechende Sprungantwort mit Hilfe eines Leitfahigkeitsmef-
gerates (WTW MultiLab 540 mit TetraCon® 325 Elektrode), welches an einen PC
angeschlossen ist aufgezeichnet. Die Hohlfasern sind dabei mit Luft geflllt, so daf}

kein Stoffaustausch stattfindet.
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Die beiden Kurven fiur die Volumenstrédme von 10,4 und 21,1 I/h verlaufen im Rahmen
von MeRungenauigkeiten sehr ahnlich. Die Sprungfunktion fur 42 I/h verlauft etwas
flacher. Wirden sich die ,Mischungsraume wie ideale Ruhrkessel verhalten, so miften
die Kurven fir die unterschiedlichen Volumenstréme in diesem Diagramm zusammen-
fallen. Das Modell (§,,= 1 fur alle Mischungsrdume) zeigt fur eine grobe Abschatzung
des dynamischen Verhaltens eine ausreichende Ubereinstimmung mit dem Experi-

ment. Mit Hilfe weiterer prazise durchgeflhrter Versuche kénnen die Anpassungs-

parameter &_ der einzelnen Mischungsraume durch Fitting bestimmt werden.

12.6.3.2 Einlaufverhalten Einzelmodul

Abbildung 12.14 zeigt das Einlaufverhalten fir die Extraktion in Modul 1.

100 10000
g 10 - 1000 2
g o
X o
(0] X
i} Q
& 1 - 100 ©
N N,
S 9000 ¢0
Totzeit
0-1 T T T T T T T 10
0 20 40 60 80 100 120 140

Zeit [min]

Abbildung 12.14: Zinkextraktion; Modul 1, [Zn2+]0,e,(,aq =103 mgl/l, pHy = 5,3,
[(DEPA),] = 0,5 mol/l, Qaq = 3,5 I/h, Qqrg = 0,84 I/h,

walrige Phase im Mantelraum

Nach ca. 15 - 20 min. stellt sich fir die walrige Austrittskonzentration [Zn2+]end,ex,aq ein
stationarer Zustand ein. Dies entspricht bei einem Mantelraumvolumen (ohne das
Zentrahlrohr am Eingang) von 240 ml (siehe Tabelle 12.2) und einem walrigen Volu-

menstrom von 3,5 I/h ca. 3,5 - 4,5 Verweilzeiten. Die organische Phase ist nach ca. 20
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- 30 min. stationar. Dies entspricht bei einem Volumen von 120 ml und einem Volu-
menstrom von 0,84 I/h ca. 2,5 - 3,5 Verweilzeiten.

Die Zeitdauer bis zur Stationaritat ist dabei von den Startbedingungen (Konzentratio-
nen, Volumenstréme), der Transportkinetik, den Systemeigenschaften (z.B. Rick-
kopplungen) und den Ubertragungsfunktionen fir die ,Mischungsraume® (Zentralrohr,
Endkappen, aufderer Mischungsraum siehe Abb. 12.7) abhangig.

In den meisten Fallen hat eine Verringerung des Volumenstroms der organischen
Phase bei der Extraktion bzw. der Saure bei der Reextraktion (Erhéhung der Auf-
konzentrierung Uber das Phasenverhaltnis) auf Grund der Verweilzeiterh6hung eine
langere Einstellzeit zur Folge. In Abbildung 12.14 wurde beispielsweise das Einlauf-
verhalten flr einen organischen Volumenstrom von 0,1 I/h modelliert. Die Zinkkon-
zentration in der organischen Phase ist nach ca. zwei Verweilzeiten (140 min.)
stationar. Fur die walrige Phase ergibt sich bei den gewahlten Bedingungen praktisch
keine Anderung des zeitlichen Verlaufs der Austrittskonzentration, da in ihr der Haupt-

transportwiderstand liegt und somit Q.4 keine Rolle spielt.

Der Vergleich zwischen Experiment und Modell zeigt, dal mit dem dynamischen
Modell die Dauer bis zur Stationaritat relativ gut vorausberechnet werden kann. Die Ab-
weichungen beim Verlauf ergeben sich zum einen durch das Beflllen des Moduls mit
organischer Phase beim Experiment, wodurch im Gegensatz zum Modell schon vor
dem Zeitpunkt t = 0 Stoffaustausch stattfindet und zum anderen durch die Unkenntnis
der Ubertragungsfunktionen fiir die Mischungsrdume, die als idealer Rihrkessel

modelliert werden (siehe Kapitel 12.6.1).

12.6.3.3 Dynamisches Verhalten gekoppelte Extraktion / Reextraktion

Beim dynamischen Verhalten des gekoppelten Prozesses mul} im Gegensatz zu den
Einzelprozessen zusatzlich die Rickkopplung Uber die organische Phase berilicksich-
tigt werden.

Abbildung 12.15 zeigt beispielhaft das Einlaufverhalten der gekoppelten Anlage und
die Sprungfunktion flr eine Erhéhung des Saurevolumenstroms Qg.q von 26 mi/h auf
71 ml/h.

Die walrige Austrittskonzentration bei der Extraktion [Zn2+]end,ex,aq erreicht zwar ihren
stationaren Zustand erst nach 5-10 Stunden (Modell) und bendétigt damit deutlich mehr

als vier Verweilzeiten (Kap. 12.6.3.2), die relative Anderung von [Zn2+]end,ex,aq, die sich
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aufgrund der allmahlich steigenden Vorbeladung der organischen Phase ergibt, ist

allerdings nur sehr gering.
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Zeit [h]
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Abbildung 12.15: Einlaufverhalten und Sprungfunktion (Qaiq = 26 ml/h -> Q¢ = 71 ml/h
(Modul 1,[Zn2+]0,ex,aq: 106 mg/l, [H2SO4)o = 1 mol/l, [[DEPA);] = 0,5 mol/l, Quq
=10 I/h, Vorg ges = 550 ml, organische Phase in HF)

Die walrige Austrittskonzentration der Reextraktion [Zn2+]end,reex,aq erreicht den stationa-
ren Zustand nach ca. vier Verweilzeiten. Dieser Wert entspricht in etwa dem fir die
Extraktion im Einzelmodul (Abb. 12.14). Bei der Reextraktion bedeutet dies allerdings,
daf ca. 38 Stunden vergehen bis sich ein stationarer Zustand einstellt. In der Praxis

mufd deshalb die Saure bei kurzen Betriebszeiten rezykliert werden.
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Zusammenfassend laflt sich sagen, dal die Ruckkopplung durch das geringe Gesamt-

volumen der organischen Phase (Vogges = 550 ml) das Einlaufverhalten nur sehr wenig

beeinflufdt.
Im Modell wird sowohl fur das Einlaufverhalten als auch fur die Sprungfunktion wesent-

lich schneller ein stationdrer Zustand erreicht, da alle ,Mischungsraume® als ideal

durchmischte Riihrkessel betrachtet werden. Durch eine Anderung der Anpassungs-

faktoren &, konnte jedoch die Ubereinstimmung verbessert werden.

Abbildung 12.16 zeigt ein weiteres Beispiel fur das Einlaufverhalten des gekoppelten

Prozesses.
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Abbildung 12.16: Einlaufverhalten Kopplung (Modul 1, [an"]oyex,aq =100 mg/l, [H2SO4]o = 1 molll,
[(DEPA);] = 0,5 mol/l, Qzq = 10,5 I/h, Qorg = 960 ml/h, Qaeg = 290 ml/h,

Vorg.ges = 550 ml, organische Phase in HF)
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Infolge des wesentlich hdheren Saurevolumenstroms Q¢ und der Verwendung einer
mit Zink vorbeladenen organischen Phase (ca. 800 mg/l) stellt sich fur die walrige
Austrittskonzentration [Zn2+]end,reex,aq nach durchlaufen eines Maximums wesentlich

schneller ein stationarer Zustand ein.
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12.7 Spezialaspekte zur Prozessauslegung

12.7.1 Einfluld der Komplexbildnerkonzentration

Abbildung 12.17 stellt den Zusammenhang zwischen Komplexbildnerkonzentration
[(DEPA),] und maximaler Zinkaufnahmekapazitat dar.

70
60 -
50 -
40 |
30 1
20 |
10 1

O T T T T T
0.00 0.25 0.50 0.75 1.00 1.25 1.50

[(DEPA),] [mol]

max. Zinkaufnahmekapazitat [g/l]

Abbildung 12.17: Maximale Zinkaufnahmekapazitat in Abhangigkeit von [(DEPA),]

Aulerdem werden durch die Komplexbildnerkonzentration die Stoffdaten beeinfluf3t
(Tab. 12.3).

[(DEPA),] = 0,05 mol/l [(DEPA),] = 0,5 mol/l
Vorg (20° C) 1,89-10° m?%/s 3,8-10° m?/s
Dzqx (20° C) 1,2:10"° m?%/s 6,65-10™"" m?/s
D), (20°C) 1,0-10° m?/s 50-107"" m?/s
Y (H,O/DEPA in i-Dodekan)| 22,3 mN/m 17 mN/m
[Daiminger 1996¢]

Tabelle 12.3:  Stoffdaten in Abhangigkeit von der Komplexbildnerkonzentration (vgl. Tab. 5.7)

In Abbildung 12.18 ist der EinfluR der DEPA-Konzentration auf die Extraktionsleistung
fir beispielhafte Betriebsbedingungen dargestellt. Zur Berechnung wird eine lineare
Abhangigkeit der Stoffdaten (Tab. 12.3) von der Komplexbildnerkonzentration ange-
nommen. Ab einer bestimmten Konzentration [(DEPA),]o 18Rt sich die Zinkaustritts-
konzentration [Zn2+]end,ex,aq nicht mehr weiter verringern. Durch eine Reduzierung des
Phasenverhaltnisses (Qaq/Qorg) 18Rt sich auch [(DEPA),]o. zu geringeren Konzentratio-

nen hin verschieben.
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Abb. 12.18: Einflu der DEPA-Konzentration auf die Extraktionsleistung; Modul 1,
Qaq =10 1/h, [an"]o,ex,aq =100 mgl/l, pHy = 5,7 walrige Phase im Mantelraum

Zur Wahrung der Prozess-Stabilitat sollte die Komplexbildnerkonzentration jedoch nicht
zu niedrig gewahlt werden, da die Austrittskonzentration [an"]end,ex,aq in diesem Fall
sehr sensitiv reagiert (Abb. 12.18 linke Seite).

Fur den gekoppelten Prozess (Extraktion/Reextraktion) wird man die Komplexbildner-
konzentration im Sinne des angestrebten Konzentrierungsverfahrens mdglichst hoch

wahlen.

12.7.2 Einflul der Saurekonzentration

Die zum Erreichen einer bestimmten Zinkkonzentration im wafrigen Austritt der
Reextraktion [Zn2+]end,reex,aq thermodynamisch minimal notwendige Saurekonzentration
liegt genau dann vor, wenn sich [Zn2+]end,reex,aq mit der eintretenden organischen Phase
im Gleichgewicht befindet. Strenggenommen gilt dies nur fur ein Parallelstrommodul im
Gegenstrombetrieb, da sich die Konzentrationen im Falle der Kreuzstromfuihrung (Abb.
12.19) axial andern. Eine exakte Optimierung kann hier nur tber die Modellierung er-

folgen, zumal diese auch die Kinetik des Stofftransportes berticksichtigt.

?

|
Abbildung 12.19: Konzentrationsprofil Reextraktion (rot: ,Organik®, blau: walrige Phase)
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Vernachlassigt man zur Bestimmung einer Startkonzentration fir die Optimierung in
erster Naherung den kinetischen Einflul, so hangt die minimale Saurekonzentration
von der gewilnschten Zinkkonzentration [Zn2+]end,reex,aq am waldrigen Austritt der
Reextraktion und von der Zinkkonzentration [Zn]engexorg = [ZN]oreexorg iN der ,Organik®
ab.

Zur Bestimmung von [H'].i» berechnet man zunéchst fiir verschiedene Protonenstart-
konzentrationen [H*], und wéaRkrige Gleichgewichtskonzentrationen [an"]aq,GGW die da-
zugehdrige Zink-Gleichgewichtskonzentration in der organischen Phase [Zn]ogcew
(Abb. 12.20). Die Gesamtkomplexbildnerkonzentration (komplexierter und unkom-
plexierter) wird dabei konstant gehalten. Aus Abbildung 12.20 ist ersichtlich, daf} eine
Erhdhung der Saurekonzentration [H'], zu einer erheblichen Verringerung der organi-
schen Gleichgewichtskonzentration [Zn]oqcew fuhrt. Die Auswirkung auf den Prozess

soll an folgendem Zahlenbeispiel verdeutlicht werden.

100
—— [Zn*"lag.eow = 10 g/l
= 10 [Zn*"ag,cow = 50 g/l
3 —— [Zn*"]ag.cow = 100 g/l
= 1:
o
o
£ 01
c
N,
0.01
0.001

0 2 4 6 8 10 12
[H], [mol/l

Abbildung12.20: Verteilungsgleichgewichte; [(DEPA),] = 0,5 mol/l

Betragt die Zinkkonzentration der im Extraktionsschritt beladenen organischen Phase
ca. 450 mg/l, so muB zur Reextraktion mindestens eine 6 normale Saure ([H'], = 6)
verwendet werden, um eine Zinkkonzentration von 100 g/l am walrigen Austritt der
Reextraktion erreichen zu kénnen (Abb. 12.20). Bei einer Beladung der ,,Organik® von
ca. 3 g/l kann die Saurekonzentration auf 4 mol/l reduziert werden.

Die thermodynamisch minimal benétigte Saurekonzentration [H*].i» wird bei maximaler
Beladung der organischen Phase erreicht. In Abbildung 12.21 ist fiir die maximale Be-
ladung der organischen Phase (21796 mg/l fir [(DEPA).] =0,5 mol/l) die Abhangigkeit
der minimalen Protonenkonzentration [H'], von der gewiinschten Zinkkonzentration

[Zn*]aq.6ew im Konzentrat (entspricht [Zn**long reexaq) dargestellt.
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Abbildung 12.21: Minimale Protonenkonzentration in Abhangigkeit von der gewlinschten
Zinkkonzentration; [(DEPA),] = 0,5 mol/l, [Zn]o reex,org = 21,8 9/l

Bei der Auslegung bzw. Optimierung des Prozesses startet man mit der minimalen

Saurekonzentration.

12.7.3 Einflul® der Phasenfihrung

Eine Konfigurationsvariante bei der fl./fl. Reaktivextraktion im Hohlfasermodul ist die
Phasenfiihrung. Hierbei stromt entweder die walkrige Phase (Abwasser fur Extraktion,
Saure fur Reextraktion) im Mantelraum und die organische Phase in den Hohlfasern
oder umgekehrt. Im Folgenden werden flr die Extraktion und Reextraktion Kriterien zur

Wahl der Phasenfluihrung angegeben.

Extraktion:

Bei der Extraktion sind in vielen Fallen groRe waRrige Volumenstréme (z.B. 70 m*h
Aufarbeitung von Viskosefaser-Spulwassern) aufzuarbeiten. Da der Druckverlust im
Mantelraum wesentlich geringer ist als bei Durchstréomung der Hohlfasern (siehe Kapi-
tel 12.9) ist es von Vorteil die walkrige Phase im Mantelraum zu flhren. Insbesondere
gilt dies fur Systeme mit einer geringen Grenzfachenspannung und damit einer gerin-
gen maximalen Druckdifferenz Apnax Zwischen organischer und waldriger Phase (siehe
Kapitel 5.2).
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Abbildung 12.22 zeigt fir das Modul 1 beispielhaft den Einflu® der Phasenflihrung.
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Abbildung 12.22: Vergleich der Phasenflihrung; Modul 1, Qqg = 1 Ih, [an"]o,ex,aq =100 mgll,
pHq = 5,7, [[DEPA),] = 0,5 mol/l

Far geringe walrige Volumenstrome Q,q ist die Extraktionsleistung wesentlich besser,
wenn die walrige Phase durch die Hohlfasern strémt, flir hohe Volumenstréme ist die
umgekehrte Phasenflihrung besser. Bei einem Volumenstrom von ca. 7 I/h (Qaqeq) ist
die Extraktionsleistung unabhangig von der Phasenfihrung.

Gilt es einen groen (Qaq > Qaqeq) Volumenstrom aufzuarbeiten (Abreicherung auf den
Grenzwert), ist es deshalb glnstiger die walrige Phase im Mantelraum zu flihren und
mehrere Module in Serie zu schalten (siehe Abb. 12.5), um den Grenzwert einzuhalten.
Der Wert von Quqeq , der von der verwendeten Modulgrée und den jeweiligen Be-
triebsbedingungen abhangig ist, kann dabei mit Hilfe der Modellierung abgeschatzt

werden, wodurch sich die Zahl der bendétigten Vorversuche drastisch reduziert.

Reextraktion:
Bei der Reextraktion ist es unter den gewahlten Betriebsparametern fir das Modul 1

gunstiger die organische Phase in den Hohlfasern zu fihren (Abb. 12.23).
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Abbildung 12.23: Vergleich der Phasenfihrung; Modul 1, Qg = 125 ml/h, [H'lo = 4 mol/l

Vermutlich wird unter diesen Bedingungen der bei gro3en organischen Volumen-
stromen im Mantelraum bessere Stofftransport durch den Stofftransportwiderstand der
Membran gebremst. Fir Modul 1 (Abb. 12.24) ergibt sich erst bei organischen Volu-
menstromen von mehr als 7 I/h eine minimal bessere Reextraktionsleistung fir die

Flhrung der organischen Phase im Mantelraum.

120 ‘
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Abbildung 12.24: ,Reextraktionsleistung” in Abhangigkeit von der Phasenfiihrung;
Modul 1, Queiq = 125 ml/h, [H']o = 4 mol/l

Fir Modul 2 (Abb. 12.25) ergibt sich ein anderes Bild. Durch die veranderte Modulgeo-
metrie liefert die Variante ,Organik“ im Mantelraum flr hohe organische Volumen-

strome jetzt eine wesentlich bessere Reextraktionsleistung.
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Abbildung 12.25: Vergleich der Phasenfiihrung fir die Reextraktion; Modul 2, Q,.iq = 2 I/h,
[H'lo = 4 moll/l

Eine Verallgemeinerung zur Wahl der Phasenflihrung ist nicht méglich, die Entschei-
dung welche Phasenfiihrung gewahlt wird a8t sich nur mit Hilfe des Modells und

ausgewahlter Experimente treffen.



Anhang 177

12.8 Optimierungsbeispiel

Bei einer Erhdhung der Stoffaustauschflache zum Beispiel durch den Einsatz eines
gréReren Moduls (Abb. 12.26) gelten die gleichen Abhangigkeiten wie fir Modul 1 be-
schrieben (siehe Abb. 7.4). Durch die Erhéhung der Membranflache Iaf3t sich allerdings

die maximale Aufkonzentrierung wesentlich steigern.
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Abbildung 12.26: Optimierung fir Q,q = 200 I/h, [(DEPA),] = 0,5 molll, [Zn”]o,ex,aq =100 mgl/l,
[H2SO4] = 2 mol/l, Modul 3, organische Phase in den Hohlfasern
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12.9 Druckverluste im Hohlfasermodul
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Abbildung 12.27: Druckverlust in Modul 1 [Hoechst Celanese Corporation; PC-D21-6/95-HC]
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Abbildung 12.28: Druckverlust in Modul 2 [Hoechst Celanese Corporation; PC-D14-12/93-
GE200]
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Abbildung 12.29: Druckverlust in Modul 3 [Hoechst Celanese Corporation; PC-D23-6/95-HC]
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Abbildung 12.30: Druckverlust in Modul 4 [Hoechst Celanese Corporation;, PC-D33-4/97-HC]
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