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1 Projektiiberblick

1.1 Ausgangslage

Das 1873-76 entstandene Wasserwerk Ebnet versorgt heute die Stadt Freiburg mit 800 bis 1.000
m3/h Trinkwasser, was einer Jahresmenge von etwa 9,4 Mio. m3 Trinkwasser entspricht. Das Roh-
wasser wird aus zwei Rohwassersammlern und neun Tiefbrunnen gewonnen, wobei bei letzteren die
Hungerbrunnen 1 und 2 ca. zwei Drittel des gesamten Rohwassers liefern. Das Rohmischwasser ist
geogen bedingt gering mineralisiert und enthalt relativ hohe Mengen an Kohlensdure. Im Wasser-
werk erfolgt daher im Anschluss an die Desinfektion eine chemische Entsdauerung durch Zugabe von
Kalkwasser. Dadurch wird das Wasser in den Zustand des Kalk-Kohlensadure-Gleichgewichts versetzt.
Das Kalkwasser wird iber separate Dosierleitungen in Zwischenbehalter sowie in die Haupt-
versorgungsleitungen von Ebnet nach Freiburg zugegeben.

Tab. 1.1: Wasserbeschaffenheit vor und nach Zugabe von Kalkwasser

Parameter Einheit Rohwasser Trinkwasser
vor Kalkzugabe nach Kalkzugabe

pH-Wert 6,27 (10,9 °C) 8,06 (9,5 °C)
HCO, mmol/L 0,72 1,58
co, mmol/L 0,99 0,02
Calcitlosekapazitat mg/L 89 <1
Harte °dH 3,1 5,3
Calcium mg/L 15,8 32,0

Fir die Herstellung des Kalkwassers im Wasserwerk sind mehrere Etappen erforderlich. In der ersten
Etappe erfolgt die Herstellung von Kalkmilch aus Calciumhydroxid (Kalkhydrat). Dazu wird Calcium-
hydroxid diskontinuierlich aus einer Kalksiloanlage lGber eine Forderschnecke in einen Ansetzbehalter
gefordert. Der Ansetzbehalter wird mit Rohwasser gespeist. In der zweiten Etappe gelangt die Kalk-
milch in sogenannte Kalkwassersattiger (Bild 1). Hierbei handelt es sich um zylindrokonische Behal-
ter. In diesen erfolgen eine Sattigung des Wassers mit Calciumhydroxid sowie eine Sedimentation
von ungeldsten Calciumhydroxidteilchen bzw. inerten Kalkbestandteilen. Dazu wird die Kalkmilch in
den unteren Bereich der Kalkwassersattiger eingeleitet. Die Kalkmilchsuspension steigt mit abneh-
mender Stromungsgeschwindigkeit auf. Im oberen Teil bildet sich eine Klarwasserzone aus. Aus die-
ser wird relativ triibstoffarmes Kalkwasser abgezogen. Dessen Harte betragt im vorliegenden Fall ca.
110 °dH, entsprechend 800 mg Ca”*/L bzw. 1.500 mg Ca(OH),/L. Das Kalkwasser weist somit eine ca.
90 %ige Sattigung von Calciumhydroxid in Wasser auf. Das Kalkwasser wird in das desinfizierte Roh-

wasser eingemischt.



Dem Wasserwerk Ebnet stehen jeweils drei Kalksilos, Ansetzbehalter und Kalkwassersattiger zur Ver-
fugung. Diese produzieren insgesamt etwa 500 m? Kalkwasser pro Tag.

Bild 1.1: Kalkwassersattiger (links) und Kalksilo (rechts) im Wasserwerk Ebnet

In den nachsten Jahren muss die Kalkwasseranlage technisch erneuert werden. Der Betrieb der Kalk-
wassersattiger gestaltet sich zudem aufwendig. Besonders nachteilig ist der Anfall von Sediment. Das
Sediment besteht aus 3 Komponenten:

- im Prozess der Kalkwasserherstellung gebildetes Calciumcarbonat
- unl6sliche Kalkbestandteile
- weniger reaktive und langsamer l6sliche Calciumhydroxidpartikel.

Wahrend des Prozesses der Kalkwasserherstellung kommt es in den Kalkwassersattigern zur Bildung
von schwer I6slichem Calciumcarbonat. Dieses entsteht dadurch, dass Kohlenstoffdioxid und Hydro-
gencarbonat des Rohwassers, das als Ansetzwasser verwendet wird, mit Calciumhydroxid reagiert:

- CO, + Ca(0OH), —» CaCoO; + H,0
- Ca(HCO;), + Ca(OH), —» 2 CaCO3 + 2 H,0



Bei der vorliegenden Rohwasserzusammensetzung entstehen aus der Reaktion mit Kohlenstoffdioxid
etwa 100 mg/L CaCO; und aus der Reaktion mit Hydrogencarbonat etwa 70 mg/L CaCO;. Wird bei-
spielsweise von einer mittleren Kalkwasserproduktion von 20 m3/h ausgegangen resultiert aus diesen
Reaktionen ein Anfall von Calciumcarbonat — Sediment von

- 20m3/h *24h/d *365d/a* 170 g/m3®=30t/a.

Jedes Kalkprodukt enthalt unlésliche Bestandteile. Im Wasserwerk Ebnet wird das Handelsprodukt
PRECAL56 eingesetzt. Die Jahresliefermenge betrug im Jahr 2015 etwa 379 t. Lésungsversuche im
Labor mit PRECAL56-Proben aus dem Wasserwerk ergaben einen relativ geringen unléslichen Anteil
von etwa 1 % (Tab. 1.2). Dieser ist wesentlich geringer als im Datenblatt mit 2 % angegeben.

Tab. 1.2: Im Labor bestimmte unldsliche Bestandteile des eingesetzten Lieferkalks (PRECAL56)

Datum Einwaage Caing/L
02.09.13 1 g/L PRECAL56 unfiltriert 0,506
filtriert 0,499

unléslich 1,4%

24.09.15 0,5 g/0,5 L PRECAL56 unfiltriert 0,514
filtriert 0,511

unloslich 0,6%

Mit diesem Ansatz errechnet sich ein Feststoffanfall von:
- 379t/a*0,01=4t/a.

Damit ist der Anteil aus unléslichen Bestandteilen des Handelsproduktes (4 t/a) im Sediment etwa
um siebenmal hoher als der Anteil, der aus Komponenten des Rohwassers (30 t/a) entsteht.

Das Sediment aus den Kalkwassersattigern wird abgezogen und in Absetzbecken tiberfihrt. Beim
Abzug des Sediments aus den Kalkwassersattigern gelangt technisch bedingt eine erhebliche Menge
an Kalkwasser mit in die Absetzbecken, das als Abwasser zu entsorgen ist. Der Abzug aus den Kalk-
wassersattigern erfolgt, indem jeweils nach einer Produktion von 30 m® Kalkwasser das Ablassventil
der Sattiger fur 45 s gedffnet wird. Mit einer seitens bnNETZE GmbH installierten Wasseruhr im Ab-
lauf von Sattiger 1 wurden pro Abschlammazyklus 800 | Abwasser gemessen. Wird eine Kalkwasser-
produktion von 500 m3/d angenommen, errechnet sich daraus folgende Jahresabwassermenge:

- 500 m3/d Kalkwasser / 30 m® Kalkwasser/Abschlammzyklus = 17 Abschlammzyklen/d
- 17 Abschlammzyk./d * 365 d/a * 0,8 m® Abwasser/Abschlammzyk. = 4.964 m3® Abwasser/a

Diese Zahl stimmt gut mit den Betriebserfahrungen von bnNETZE GmbH (iberein, nach denen jahrlich
aus den Absetzbecken etwa 4.700 t als Klarwasserphase (ca. pH 12) abgesaugt und abgeleitet werden
missen. Das Sediment aus den Absetzbecken wird im Abstand von etwa 14 Tagen durch einen Tank-

wagen abtransportiert. Da vor dem Abtransport ein Teil Klarwasser bereits abgesaugt wurde, gelangt
im Wesentlichen die sedimentierte Phase in den Tankwagen, die Uber die StraRe abtransportiert



wird. Im Jahr 2015 wurden auf diesem Wege etwa 500 t Sediment mittels Tankwagen abgefahren.
Wie oben beschrieben, wird ein Feststoffanfall von 34 t/a erwartet. Wird dieser Anteil auf die ab-
transportierte Schlammmenge bezogen ergibt sich rechnerisch ein TS-Gehalt von 34/500 bzw. ca.

7 %. Die GroRenordnung des Wertes erscheint plausibel. Das bedeutet, dass etwa 93 % des mittels
Tankwagen abtransportierten Sedimentes auf Wasser zuriick zu flhren ist. Aus diesem Grund ist die
mittels Tankwagen abgefahrene Stoffmenge grolRer als das als Feststoff eingekaufte Kalkprodukt
PRECAL 56 (379 t). Eine Zusammenstellung der erlduterten Annahmen zur Massenbilanz enthalt Bild
1.2, wobei die Ordinate zur besseren Darstellung der unléslichen Anteile logarithmisch eingeteilt
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Bild 1.2: Modellvorstellung zur Massenbilanz des Sedimentes im Wasserwerk Ebnet

1.2 Wissenschaftliche und technische Ziele

Zur Minimierung des Sedimentanfalls wurden folgende Losungsansatze fokussiert:

(1) Verwendung von demineralisiertem Wasser aus einer zusatzstofffrei betriebenen Umkeh-
rosmoseanlage als Losewasser fiir Kalk, um die Bildung von Calciumcarbonat aus der Reakti-
on von Inhaltsstoffen des Rohwassers mit Calciumhydroxid zu vermeiden

(2) Herstellung des Kalkwassers aus Weilfeinkalk (Calciumoxid) zu hochreaktiver Kalkmilch, um
die Losekinetik zu verbessern und den Anteil an ungeléstem Calciumhydroxid zu minimieren

(3) Herstellung des Kalkwassers aus Kalkhydrat und Restpartikelabtrennung durch keramische
Membranen zum Ersatz der bestehenden Kalkwassersattiger



(4) Herstellung des Kalkwassers aus Kalkhydrat zur Restpartikelabtrennung durch Poly-
mermembranen zum Vergleich der Versuchsergebnisse mit keramischen Membranen

(5) Beim Einsatz von keramischen Membranen sowie besonders bei Polymermembranen fallen
schlammbhaltige Wasser aus der Spiilung an. Hierbei sind geeignete technische Verfahren zu
etablieren, um die Riickstande der Membranstufe zu minimieren.

1.3 Herausforderungen Chancen und Risiken des Vorhabens

Keramische Membranen fir den Einsatz im Wasserwerk befinden sich in Europa derzeit noch in der
Entwicklungsphase. Im Rahmen des Projektes werden Membrantypen eingesetzt, fur die es keine
Betriebserfahrungen fiir die Wasseraufbereitung gibt. Bei Projektbeginn war unbekannt, welche Leis-
tung diese neuartigen Membranen im Praxisbetrieb tatsachlich aufweisen.

Bei einer Anlagenkonzeption zur Herstellung von Kalkwasser mit keramischen Membranen weichen
die hydromechanischen und physikalisch-chemischen Parameter deutlich von dem bisherigen Wis-
senstand ab. Desweiteren kann der relativ hohe Partikelgehalt der Kalkmilch zu einem starkeren
Membranfouling flihren als erwartet. Unter Umstanden sind konstruktive bzw. verfahrenstechnische
Modifikationen notwendig, um einen aus technischer und wirtschaftlicher Sicht zielflihrenden Be-
trieb zu ermdoglichen.

Den erfolgreichen Einsatz von keramischen Membranen in der Wasserversorgung belegen Erfahrun-
gen aus den Niederlanden und Japan. In den Niederlanden wurde im Jahr 2014 das Wasserwerk
Andijk Il mit einer Kapazitit von 5.000 m3/h in Betrieb genommen. Das Wasserwerk verfligt u.a. iber
eine partikelabtrennende Stufe mit keramischen Membranen. In Japan werden bereits in 100 Anla-
gen ca. 486.000 m3 Trinkwasser pro Tag Uber keramische Membranen aufbereitet. In diesen Anlagen
werden die keramischen Membranen zur Partikelentfernung aus Rohwassern verwendet.

Fir die Kalkwasserherstellung sind keine Praxiserfahrungen mit keramischen Membranen bekannt.
Bei einer Umsetzung im groBtechnischen Malistab ware dies die erste Anwendung seiner Art in der
offentlichen Wasserversorgung. Erkenntnisse aus dem Versuchsbetrieb aus dem vorliegenden Vor-
haben sind verallgemeinerbar, da im Wesentlichen die Herstellung von Kalkwasser behandelt wird.
Damit sind Einflisse der Rohwasserbeschaffenheit relativ gering. Dies erlaubt, die im Versuchsbe-
trieb gewonnen Erfahrungen als Grundlage fiir Verfahrenskonzepte fiir andere Wasseraufbereitungs-
anlagen zu nutzen. Die Ergebnisse des Projektes kdnnen durch die badenova AG & Co. KG auf andere
Wasserwerke im Versorgungsgebiet und dariber hinaus auf die gesamte Wasserversorgung in
Deutschland libertragen werden.

1.4 Vor- und Nachteile keramischer Membranen

Keramische Membranen sind qualitativ hochwertige Produkte und bieten gegentiiber den herkémm-
lichen Polymermembranen eine Reihe von Vorteilen. Dazu zdhlen insbesondere die Bestandigkeit
gegeniber mechanischen, chemischen und thermischen Einwirkungen, eine lange Lebensdauer so-
wie eine hydrophile Oberflache. Die Eigenschaften der keramischen Membranen erlauben in Abhan-
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gigkeit von der Feedbeschaffenheit deutlich hohere spezifische Fliisse im Vergleich zu Poly-
mermembranen einzustellen. Alternativ kann eine héhere Ausbeute bei langen Filtrationsintervallen
angestrebt werden. Im Vergleich zu Polymermembranen gestatten keramische Membranen eine
deutlich effizientere Spuilung. Bei der Splilung kann mit hohen Driicken von beispielsweise 5 bar ge-
arbeitet werden, so dass sich entsprechend hohe Spiilfliisse (z. B. 500 - 1.000 L/m?/h) einstellen im
Vergleich zu etwa 250 L/m?/h bei Polymermembranen. Sollen diese Vorteile genutzt werden, sind
allerdings entsprechende Materialanforderungen an die Peripherie wie Membrangehause, Rohrlei-
tungen oder Spilwasserpumpen zu stellen. Das Handling keramischer Membranen gestaltet sich
prinzipiell einfach. Im Gegensatz zu Polymembranen ist bei langerem Anlagenstillstand oder bei Lage-
rung keine Konservierung erforderlich. MaBnahmen zum Schutz vor Austrocknen, z.B. bei ldngeren
Stillstanden sind entbehrlich. Allerdings gelten keramische Membranen dhnlich wie Glas als bruch-
empfindlich, so dass diesbeziiglich ein entsprechend sorgfaltiger Umgang erforderlich ist. Aufgrund
der hohen Festigkeit wird dauerhaft eine einwandfreie Integritat erwartet. Dies erlaubt, die Aufwen-
dungen fiir die Uberwachung zu minimieren. In Hinblick auf die chemische Bestindigkeit gegeniiber
hohen pH-Werten sollen zwischen den verschiedenen Keramikmembrantypen Unterschiede beste-
hen. Eine vergleichsweise besonders gute chemische Bestandigkeit wird von Membranen auf Basis
von Siliziumcarbid erwartet.

Der Hauptnachteil der keramischen Membranen besteht in héheren Investitionskosten im Vergleich
zu Polymermembranen. Diese beruhen auf den Membranmodulen an sich, auf der anspruchsvolleren
Peripherie und der geringeren Membranflache pro Modul. Oft sind keramische Membranen in Edel-
stahlgehdusen montiert. Dies ist aus Sicht der Korrosion zu bertcksichtigen, wenn als Spul- bzw. Rei-
nigungschemikalie Salzsdaure verwendet werden soll. Bei der Ausfiihrung der Spiilung von kerami-
schen Membranen hat sich der Aufbau des Spiildrucks tGiber Druckluft etabliert. Bei der Kalkwasser-
herstellung muss die Druckluft vorher von Kohlenstoffdioxid befreit werden, um die Bildung von Cal-
ciumcarbonat zu vermeiden. Alternativ kann der Spuldruck auch tGiber Pumpen analog dem Vorgehen
bei Polymermembranen aufgebaut werden.
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2 Aufbau der Pilotanlage

2.1 Verfahrensiibersicht

Die Pilotanlage im Wasserwerk Ebnet wies mehrere Besonderheiten auf. Hierbei handelt es sich zu-
nachst um das Verfahrenskonzept bei der Herstellung von Kalkwasser, das bisher in Wasserwerken
nicht angewendet wird. Zudem wurde die Pilotanlage direkt in die groRtechnische Anlage des Was-
serwerks eingebunden. Dies flihrte zwar zu einem erheblichen Mehraufwand bei dem Betrieb von
Pilot- und Grof3anlage, ergab dafiir jedoch praxisrelevante Aussagen.

In der Pilotanlage wurde Rohwasser aus der GroRanlage zuerst tiber eine Umkehrosmose gefiihrt,
wobei alle geldsten Salze, insbesondere Hydrogencarbonat, zurlick gehalten werden. Lediglich Gase,
wie Kohlenstoffdioxid (CO,) passieren die Umkehrosmosemembranen. Um auch das CO, zu entfer-
nen, gelangte das Permeat der Umkehrosmose in einen Riesler. Im Ablauf des Rieslers lag praktisch
reines Wasser ohne Inhaltsstoffe vor. Ein Teil des Wassers wurde in der Grof3anlage als Losewasser
fiir die Kalkmilch- bzw. Kalkwasserherstellung fiir Sattiger 3 verwendet. Ein weiterer Teil des Wassers
wurde fiir die Kalkwasserherstellung in der Pilotanlage verwendet. Uberschiissiges Wasser wurde
gemeinsam mit dem Konzentrat der Umkehrosmose wahrend der Pilotversuche der Versickerung
zugefihrt (Bild 2.1).

ilch- ierbehi roBtechnische
Rohwasser Kalkmilch: —» sittiger 3 Dosierbehilter zentrale g
ansatzbeh.3 Kalkwasserversorgung Anlage
r
: Kalkmilch
Umkehrosmose
[ |
Gt 1
v‘_l Permeat v - 1
Konzentrat Einmisch- u. !
- Kontaktbeh. I
Spiilwasser |
mechan. Membran :
Entsauerung | Keramik- bzw. | Kalkwasser
Polymer- 1
Behalter - D -
! |
! |
Sedimenta- Klarwasser
Losewasser tions-
behalter
Schlamm Pilotanlage
A J -
Versickerung Sedimentationsbecken groBtechnische
Anlage

Bild 2.1: Verfahrensschema der Pilotanlage mit keramischen Membranen zur Kalkwasserherstellung und Schnittstellen
zur GroRanlage

11



Die Kalkmilch fiir die Pilotanlage wurde von der grotechnischen Anlage des Wasserwerks Ebnet
bezogen. Hierbei wurde der Kalkmilchansetzbehalter von Sattiger 3 verwendet, da dieser mit entsau-
ertem Permeat der Umkehrosmose betrieben wurde. Im Einmisch- und Kontaktbehalter der Pilotan-
lage erfolgte eine Mischung zwischen Kalkmilch und Wasser vom Ablauf des Rieslers. Im Ablauf des
Einmisch- und Kontaktbehalters lag tribstoffhaltiges Kalkwasser vor. Die Triibstoffe wurden durch
eine keramische Mikrofiltrationsmembran abgetrennt. Als Filtrat entstand partikelfreies Kalkwasser.
Dieses wurde in den groBtechnischen Prozess eingespeist.

Das schlammhaltige Wasser aus der Spilung der keramischen Membran gelangte in einen Sedimen-
tationsbehalter. In diesem sedimentierten unldsliche Kalkbestandteile. Dort konnten sich bislang
nicht geloste Bestandteile auflésen. Die Klarwasserphase wurde periodisch abgepumpt und in den
Einmisch- und Kontaktbehélter zurlckgefihrt. Damit entstand ein geschlossener Kreislauf der flissi-
gen Phase. Als Senke diente dem Prozess allein der periodische Abzug von Sediment aus dem Sedi-
mentationsbehalter.

In einem separaten Versuchslauf wurden anstelle der keramischen Membranen auch Polymermemb-
ranen eingesetzt. Die anderen Komponenten der Pilotanlage blieben davon unbeeinflusst.

Versuche zur Herstellung von Kalkwasser aus WeiRfeinkalk wurden ausschlieBlich im LabormaRstab
durchgefihrt.

2.2 Umkehrosmose

Bei der Umkehrosmose der Pilotanlage handelte es sich um den Typ Sirion Mega RO 211x4, die kom-
plett mit Vorfilter, Hochdruckpumpe und Regeleinheit bestlick war (Bild 2.2). Serienfertigung und der
minimierte Ausstattungsgrad von diesem Anlagentyp wirken sich glinstig auf die Investitionskosten
aus. Beispielsweise war die Ausbeute Gber das Konzentratregelventil manuell einzuregeln.

Als Vorfilter waren schmelzgesponnene Tiefenfilter mit einem Trenngrad von 5 um installiert. Als
maximal zulassiger Differenzdruck im Vorfilter wurde seitens des Anlagenbauers ein Wert von 0,7 bar
eingestellt.

Die Umkehrosmoseanlage war dreistufig aufgebaut. Sie bestand aus 2 Druckrohren in der ersten
Stufe und jeweils einem Druckrohr in der zweiten und dritten Stufe. Jedes Druckrohr enthielt 4 Nie-
derdruckumkehrosmosemodule der Dimension 8“ vom Typ TMH20A-440 C der Firma Toray, Japan.
Jedes Modul weist eine Membranflache von 40,9 m? auf. Somit waren in der Anlage 16 Module mit
einer Gesamtfliche von 654 m? enthalten. Die Anlage wurde auf eine Permeatproduktion von 13
m3/h eingestellt, so dass ein relativ geringer Flux von 19,9 L/m?/h resultierte. Ein geringer Flux hat
einen geringeren Feeddruck und damit einen niedrigen Energieverbrauch zur Folge.

Die hohe Calcitlosekapazitat des Rohwassers erlaubte, die Anlage ohne Dosierung von Zusatzstoffen
mit einer Ausbeute von 80 % zu betreiben.
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Bild 2.2: Ansicht der Umkehrosmoseanlage, mittig manuell zu bedienendes Konzentratregelventil

2.3 Mechanische Entsduerung

Permeat der Umkehrosmose beinhaltet das Kohlenstoffdioxid des Rohwassers. Dieses wurde in einer
Flllkorperkolonne entfernt. Die Fillkdrperkolonne mit Behalter (Bild 2.3) hatte einen Durchmesser
von 800 bzw. 1.250 mm und eine Gesamthdhe von 5 m. Darin enthalten ist die Schiitthéhe der Fiill-
korper mit 2 m.

Die Fullkérperkolonne wurde mit einem Permeatvolumenstrom von 13 m3/h und einem Luftstrom
von 400 m3/h beschickt. Dies entspricht einem Wasser:Luft-Verhiltnis von 1:30.

Die Basekapazitat bis pH8,2 lag bei 0,02 mol/m?3 (Analytik 10.05.16). Bei einem Kg-Wert von 0,99
mol/m?3 im Zulauf ergibt sich ein Wirkungsgrad von 98 %.
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Bild 2.3: Fiillkorperkolonne zur mechanischen Entsdauerung

2.4 Einmisch- und Kontaktbehilter

Die Mischung von Kalkmilch aus der GroRBanlage und entsdauertem Permeat der Pilotanlage erfolgte
in einem Behalter. Eine Mischung im Behalter wurde aus betrieblichen Griinden in Hinblick auf die
Realisierung der GroRanlage gegeniiber einer Rohrmischung bevorzugt. Der Behalter hatte einen
Durchmesser von 0,8 m und eine Hohe von 0,7 m. Daraus ergibt sich ein Nutzvolumen von ca. 0,26
m3. Der Behilter war unterteilt in einen Mischbereich und einen Kontaktbereich. In den Mischbe-
reich wurden kontinuierlich entsduertes Permeat und Kalkmilch sowie temporar das Klarwasser aus
dem Sedimentationsbehalter in Kontakt gebracht. Die Durchmischung wurde mittels Riihrer reali-
siert. Die gemischten Volumenstrome flossen anschlieBend in den Kontaktbereich des Behalters und
von dort aus der Membran zu.

Auf Grund der unterschiedlichen Volumenstréme von Keramik- und Polymermembranen lag die Kon-
taktzeit bei den Versuchen mit Keramikmembranen bei ca. 15 min und bei Polymermembranen (2
Module in Betrieb) bei ca. 3 min.
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Bild 2.4: Ansicht des Einmisch- und Kontaktbehalters

2.5 Anlage zur Filtration iiber keramische Membranen

Fir die Versuche kam eine Mikrofiltrationsmembran vom Typ CeraMem mit Vertrieb Uber die Firma
Veolia Water zum Einsatz. Das Modul weist die typische monolithische Bauweise auf (Bild 2.5). Es
besteht aus einer Supportschicht von Siliciumcarbid und einer Trennschicht von Titaniumdioxid. Die-
se Materialauswahl gewahrleistet eine bessere Bestandigkeit gegeniliber hohen pH-Werten im Ver-
gleich zu anderen keramischen Membranen beispielsweise aus Aluminiumoxid (Tab. 2.1). Die Filtrati-
onsrichtung ist innen nach aulRen. Das Modul befand sich in einem Edelstahlgehause. Eine Vorfiltrati-
on fand nicht statt.

Bild 2.5: Ansicht des Membranmodul (Foto: Veolia Water)

Die Anlage war mit einer speziellen Spiilvorrichtung ausgestattet. Hierbei wird das Spillwasser in
einem Druckbehilter mit Druckluft vorgespannt auf ca. 5 bar. Bei der Spiilung gelangt nach Offnen
eines Ventils das unter Druck stehende Spilwasser sofort in die keramische Membran. Dieses Vorge-
hen erlaubt einen hohen Spiildruck und vermindert den Spiilwasserbedarf. Wahlweise ist eine Was-
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sersplilung, Wasser-Luft-Spiilung oder eine reine Luftspiilung moglich. Im vorliegenden Fall ist zu

beachten, dass das in der Luft befindliche Kohlenstoffdioxid mit dem Calciumhydroxid regiert. In ei-
ner GroRBanlage ist daher ein Arbeiten mit kohlenstoffdioxidfreier Druckluft empfehlenswert. Die
Membran war in einem Edelstahlgehause eingebaut.

Tab. 2.1: Herstellerangaben der eingesetzten keramischen Membran

Membrantyp CeraMem 0,1 um Titania Membrane Element
Membranflache 10,7 m?

Dimensionen D 144 mm, L 864 mm

Anzahl Filtratkanale 1.750

Geometrie eines Filtratkanals 2x2mm

Leergewicht Membranelement 13 kg

Leervolumen Filtratkanale 6L

Membranmaterial Support: SiC, Trennschicht: TiO2

pH-Bereich 2-13

Bild 2.6: Ansicht der keramischen Membran im Druckrohr, im Hintergrund Spiilwasserbehalter und Kompressoren

16




Die Spulung erfolgte mit entsduertem Permeat. Die chemisch unterstitzte Spllung (CEB, chemical
enhanced backwash) wurde mit 31 %-iger Salzsdure ausgefiihrt, so dass im Spllwasser pH-Werte
zwischen 1 und 2 vorlagen. Eine chemische Reinigung (CIP, cleaning in place) war wahrend des Ver-
suchsbetriebes nicht erforderlich.

Die Anlage verfiigte (iber frei wahlbare Steuerungsparameter und erlaubte einen vollautomatischen
Betrieb.

2.6 Anlage zur Filtration iiber Polymermembranen

Fir Polymermembranen wurden im Rahmen der Versuche beispielhaft Produkte der Firma inge
GmbH eingesetzt. Es wurden zwei Membranmodule getestet. Beide Module enthielten Ultrafiltrati-
onsmembranen mit einem Trenngrad von 0,02 um. Unterschiede bestanden im Kapillarinnendurch-
messer der Membranen. Hierbei war von besonderem Interesse, ob der im Trinkwasserbereich ein-
gesetzte Membrantyp mit einem Kapillarinnendurchmesser von 0,9 mm moglicherweise bei Behand-
lung des Kalkwassers verblockt.

Tab. 2.2: Herstellerangaben der eingesetzten Polymermembranen

Modul Typ Mem!)ran:lache Kaplllar:durchmesser
inm in mm
1 XLOSMB60OW 60 0,9
2 XL15MB40W 40 1,5

Bild 2.7: 200 pm Vorfilter fiir die Polymermembranen
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Flr den direkten Vergleich der Module standen zwei unabhéngig betreibbare StralRen in einem Ver-
suchscontainer zur Verfligung. Fir die Vorfiltration wurden Scheibenfilter mit einem Trenngrad von
200 um eingesetzt und deren automatische Spilung bei Versuchsbeginn auf einen Differenzdruck
von 0,2 bar eingestellt (Bild 2.7). Dieser wurde im Laufe der Versuche auf 0,4 bar erh6ht.

Analog dem Vorgehen bei den keramischen Membranen wurde mit entsdauertem Permeat gespiilt.
Die Spiilung erfolgte jedoch mit dem fiir Polymermembranen typischerweise eingesetzten Fllssen
und Driicken. Die chemisch unterstiitzte Spllung (CEB) erfolgte mit 31 %-iger Salzsaure, um im Spul-
wasser etwa ein pH-Wert 1 bis 2 einzustellen. Eine chemische Reinigung (CIP) war wahrend des Ver-
suchsbetriebes nicht erforderlich.

Die Anlage verflgte liber frei wahlbare Steuerungsparameter und erlaubte einen vollautomatischen
Betrieb.

1044

Bild 2.8: Ansicht der Versuchsanlage mit Polymermembranen

2.7 Sedimentationsbehalter

Der Sedimentationsbehalter diente dazu, das schlammhaltige Wasser aus der Spilung der Memb-
rananlage aufzunehmen. Unl6sliche Bestandteile sedimentierten, wahrend die Klarwasserphase in
den Einmisch- und Kontaktbehalter zurlickgefiihrt wurde. Dies erfolgte, indem héhen- und zeitge-
steuert eine Pumpe betrieben wurde. Durch die Rickfiihrung der flissigen Phase entstand ein ge-
schlossener Kreislauf. Als einzige Senke im Prozess verblieb damit das Sediment.
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Der Sedimentationsbehalter hatte einen Durchmesser von 0,8 m und eine Héhe von 0,7 m. Das ergibt
ein Nutzvolumen von 0,67 m3. Dieses Nutzvolumen wurde in drei Zonen aufgeteilt: Sedimentations-,
Arbeits- und Klarwasserzone. Wahrend des Testes mit Keramikmembranen lag die Aufenthaltszeit in
der Klarwasserzone bei ca. 3 Stunden, wahrend der versuche mit Polymermembranen bei ca. 1 Stun-
de.

Der Sedimentationsbehilter verfiigt Giber einen Schriagboden. Uber ein manuell zu 6ffnendes Ventil
wurde das Sediment ausgesplilt.

Bild 2.9: Sedimentationsbehilter
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3 Laborversuche zur Losekinetik von Calciumhydroxid

3.1 Loslichkeit

Uber die Léslichkeit von Ca(OH), liegen unterschiedliche Angaben vor. Die Angaben bewegen sich
zwischen 1,2 kg/m? (25°C)* und 1,76 kg/m3 (10 °C) bzw. 1,64 kg/m? (20 °C)>. Im Weiteren wird von
einer Kalksattigung von 1,64 kg/m?3 (10 °C)° ausgegangen.

3.2 Losung von Kalkhydrat, Weifd3feinkalk und Sediment in Wasser

Fir die Bewertung der Kalkwasserherstellung aus Weilfeinkalk (CaO) im LabormaRstab wurde die
Kalkléschanlage ersetzt durch den Bezug fertiger Kalkmilch (Precal 72) direkt vom Hersteller. Der
Hersteller setzt zur Produktion dieser Kalkmilch die gleiche Anlagentechnik ein, wie sie auch im Was-
serwerk installiert wird. Damit ist eine Vergleichbarkeit der Ergebnisse sicher gestellt.

Bei Precal 56 handelt es sich um das groRtechnisch im Wasserwerk Ebnet eingesetzte Produkt auf
Basis von Kalkhydrat bzw. Calciumhydroxid (Ca(OH),). Dies wurde ebenfalls fiir die Laborversuche
eingesetzt.

Weiterhin wurde Sediment aus Sattigern der GroRanlage in die Versuche einbezogen. Dies sollte
einen Vergleich erlauben, inwieweit eine weitere Nutzung des Sedimentes bei der Kalkwasserherstel-
lung zielfiihrend ist (Leaching).

Im Labor wurden mit den Handelsprodukten Precal 56 und Precal 72 Léseversuche in demineralisier-
tem Wasser durchgefiihrt. Aus Bild 3.1 ist ersichtlich, dass mit zunehmender Calciumhydroxidkon-
zentration die Tribung ansteigt. Der starkste Anstieg ist dann zu verzeichnen, wenn die Loslichkeits-
grenze erreicht wird. Das weist darauf hin, dass bei der Kalkwasserherstellung eine Konzentration
von ca. 70-80 % der Loslichkeitsgrenze technisch weniger aufwandig behandelt werden kann. Precal
72 zeigt bei einer gegebenen Calciumhydroxidkonzentration in der Tendenz eine etwas geringere
Triibung im Vergleich zu Precal 56.

Ein deutlicher Vorteil fiir Precal 72 zeigt sich in Bild 3.2 bei der Losegeschwindigkeit in demineralisier-
tem Wasser. Dargestellt ist die elektrische Leitfahigkeit als Funktion der Zeit. Die Konstanz der
elektrischen Leitfahigkeit zeigt den abgeschlossenen Losevorgang an. Bei Precal 72 wird praktisch
eine sofortige Losung erreicht, wahrend bei Precal 76 etwa 2 Minuten vergehen, bis die Leitfahigkeit
konstant verlauft. Auch wenn Unterschiede zwischen beiden Produkten bestehen, erscheint im vor-
liegenden Fall der praktische nutzbare Vorteil von Precal 72 relativ gering, da fiir Precal 56 bereits
eine Kontaktzeit von 2 min fir die Einmischung einen akzeptablen Wert darstellt.

! Gordon, H.A,; Tristan, J.V.F.: Datensammlung Chemie in SI-Einheiten. 4. Aufl. WILEY-VCH Verlag Weinheim
(2014), S. 32
? National Lime Association: LIME Fact Sheet. Arlington (2007). http://www.lime.org
* DVGW Arbeitsblatt W629. Anlagen zum Herstellen und Dosieren von Kalkmilch und Kalkwasser. Bonn (2010)
S. 21.
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Folgeversuche dienten dazu, die weitergehende Nutzung von Sediment der GroRRanlage zu betrach-

ten. Hierbei ist der geringe Restgehalt an 16slichem Ca(OH), im Sediment zu bericksichtigen, so dass
entsprechend wenig heraus gelost werden kann (Kap. 7). Wie Bild 3.3 zeigt, verursacht das Sediment
selbst bei geringen Zugabemengen hohe Triibungswerte. Allerdings ist das Calciumhydroxid aus dem
Sediment weiterhin schnell wasserl@slich. Dies ist am Beispiel des pH-Wertes bei einem Losevorgang
in Bild 3.4 dargestellt. Der theoretische pH-Wert wird bereits nach weniger als einer Minute erreicht.

Die Versuche haben gezeigt, dass bei der Kalkwasserherstellung aus Weissfeinkalk (Precal 72) gewis-
se Vorteile bestehen, diese jedoch im vorliegenden Fall in der Praxis nicht zum Tragen kommen. Zu-
dem sind nach Angaben des Kalklieferanten Kalkldschanlagen erst ab Bedarfsmengen von etwa 500 t
CaO/a wirtschaftlich, was deutlich den Bedarf des Wasserwerks Ebnet Gbersteigt. Ein Leaching des
Sedimentes aus der GroRanlage erscheint ebenfalls nicht Ziel fihrend. Demnach verbleibt als Vor-
zugsvariante die Kalkwasserherstellung aus Kalkhydrat.

1000 - . + 1.500 mg/L Ca(OH)2
= 1.300 mg/L Ca(OH)2
. 1.100 mg/L Ca(OH)2
- -3¢- Sediment 36 mg/L Ca(OH)2
S S— TS TSR Semnno- R Kemmm FYSE Kemmmmmm 3 S¢--- - s
-)
prd *
: S
> 100 - u ¢
5 1 ¢ . . . .
(= = m - m . .
m demin. Wasser Kz < 0,01 mmol/L
10 T T L] L] L] 1
0 20 40 60 80 100 120

Kontaktzeitin s

Bild 3.3: Triibung bei unterschiedlichen Konzentrationen an Calciumhydroxid aus Precal 56 sowie dem Sediment der
GroRanlage
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4 Ergebnisse beim Betrieb der Umkehrosmose

4.1 Beschaffenheit von Rohwasser und Konzentrat

Rohwasser und Konzentrat der Umkehrosmose wurden beziiglich der Parameter des Kalk-
Kohlensaure-Gleichgewichtes sowie auf Foulingbildner, z.B. Eisen, Mangan oder Huminstoffe, unter-
sucht. Das Rohwasser wurde vor dem Vorfilter der Umkehrosmoseanlage entnommen. Die Wasse-
rinhaltsstoffe des Konzentrates lagen nach Tab. 4.1 um etwa das Fiinffache héher als im Rohwasser.
Dies entspricht den Erwartungen bei einem Betrieb der Umkehrosmoseanlage mit 80 % Ausbeute.

Kohlenstoffdioxid wurde nicht zurtick gehalten wie aus dem kaum veranderten Wert fiir die Baseka-
pazitat bis pH 8,2 hervorgeht. Das Konzentrat wies eine Calcitlésekapazitit von 34 mg/L auf. Somit
kann Calciumcarbonatscaling nicht auftreten, was die Dosierung eines Antiscalants entbehrlich
macht.

Weder im Rohwasser noch im Konzentrat waren Foulingbildner wie Eisen und Mangan nachweisbar.
Die TOC-Konzentration lag in einem Bereich, in dem organisches Fouling nicht erwartet wird. Auch
bei einer weiteren Probenahme wurde weder Eisen noch Mangan im Konzentrat nachgewiesen (Tab.
4.2).

Tab. 4.1: Beschaffenheit von Zulauf (vor Vorfilter) und Konzentrat der Umkehrosmose vom 21.06.16

Konzentrations-
Datum Zulauf Konzentrat

faktor

Wassertemperatur °C 10,2 10,2 -
El. Leitfahigkeit bei 25°C uS/cm 580 581

pH-Wert (FT) 6,46 7,05 -
Basekapazitat pH 8,2 mmol/L 0,71 0,85 1,2
Saurekapazitat pH 4,3 mmol/L 0,77 3,53 4,6
Harte °dH 3,1 15,7 5,1
Calcium mg/L 16,1 81,3 5,0
Magnesium mg/L 3,7 18,7 5,1
Natrium mg/L 8,7 40,7 4,7
Kalium mg/L 1,8 8,4 4,7
Chlorid mg/L 14,6 75,7 5,2
Nitrat mg/L 12,7 64,8 5,1
Sulfat mg/L 10,6 55,5 5,2
Calcitlésekapazitat mg/L 66 34 -
Eisen mg/L <0.01 <0.01 -
Mangan mg/L <0.005 <0.005 -
Organ. geb. Kohlenstoff (TOC) mg/L C 0,42 1,7 4,0
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Tab. 4.2: Analyse des Konzentrates der Umkehrosmose vom 10.05.16 auf Foulingbildner

Parameter Einheit Messwert
Eisen mg/L <0.01
Mangan mg/L <0.005
TOC mg/L 1,5

An wenigen Tagen im Jahr kdnnen als Folge von Starkniederschlagsereignissen erhéhte Triibstoffge-
halte im Rohwasser auftreten.

4.2 Druckverlustanstiege

Uber den gesamten Versuchszeitraum wurde die Umkehrosmoseanlage, abgesehen von Vorfilter-
wechseln ohne Wartung betrieben. Bei einem Permeatfluss von 13 m3/h, entsprechend einem Flux
von 19,9 L/m?/h, stellte sich ein Druck von 7,7 bis 8,1 bar im Feed bzw. 5,3 bis 5,8 bar im Konzentrat
ein. Der Permeatdruck betrug bei der vorliegenden Konfiguration der Pilotanlage 1,2 bar. Dies
stimmt gut mit dem vorausberechneten Wert fir den Zulauf von 7,5 bar bzw. von 5,3 bar fiir das
Konzentrat Gberein (Tab. 4.3). Fir die Berechnung wurde das Designprogramm des Membranherstel-
lers Toray DS2 verwendet und ein anlageninterner Druckverlust von 0,2 bar pro Stufe angenommen.
Da das Rohwasser bereits mit einem Druck von ca. 4 bar ansteht, sinkt der fiir den Betrieb der Um-
kehrosmose erforderliche Energiebedarf von 0,37 kWh/m?3 (Annahme Wirkungsgrad Pumpe 77%,
Wirkungsgrad Motor 93 %) auf ca. 0,2 kWh/m?3.

Tab. 4.3: Gemessene Driicke und Fliisse an der Umkehrosmoseanlage im Vergleich zur Rechnung

Roh-

nach

Zulauf

Zulauf

Zulauf

Kon-

Per-

Datum | . asser VF UO | stufe2 Stufe3  zentrat meat Qrohw. | Qermeat
bar bar bar bar bar bar bar m3/h m3/h

21.09.15 4,2 4,0 4,8 4,2 3,5 3,0 0,6 12,8 8,0
28.10.15 51 4,7 7,7 6,9 6,1 5,8 1,2 16,1 12,9
15.12.15 4,1 3,8 7,7 7,0 6,1 5,8 1,2 16,2 12,9
21.12.15 51 4,8 7,7 6,9 6,1 5,7 1,2 16,4 13,1
27.01.16 4,2 3,8 7,9 7,1 6,2 5,8 1,2 16,3 13,0
11.02.16 4,0 3,5 7,8 6,9 6,0 5,6 1,2 16,2 12,9
06.03.16 4,2 3,7 7,5 6,6 5,7 5,3 1,2 16,1 13,0
21.06.16 51 4,5 7,4 6,6 5,7 5,3 1,2 16,3 13,0
07.07.16 5,0 4,7 7,7 6,8 5,8 5,4 1,2 16,4 13,0
Rechnung 7,5 6,7 5,8 5,4 1,2 16,3 13,0
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Wird der Druckverlust Gber die gesamte Umkehrosmoseanlage wahrend des Versuchszeitraumes
betrachtet zeigt sich ein Anstieg von 1,9 bar auf 2,2 bar bei einem Zulaufvolumenstrom von 16 m3/h.
Der Anstieg verlangsamte sich im letzten Betriebshalbjahr. In der Tendenz findet der Anstieg in der
ersten beiden Stufe statt (Tab. 4.4).

Tab. 4.4: Anstieg der Druckverluste im Vorfilter und der Umkehrosmoseanlage

Datum Ap Vorfilter Ap UO gesamt ApUOStufel | Ap UO Stufe2 | Ap UO Stufe 3

bar bar bar bar bar

21.09.15 0,2 1,8 0,6 0,7 0,5

28.10.15 0,4 1,9 0,8 0,8 0,3

08.12.15 Wechsel

15.12.15 0,3 1,9 0,7 0,9 0,3

21.12.15 0,3 2,0 0,8 0,8 0,4

27.01.16 0,4 2,1 0,8 0,9 0,4

11.02.16 0,5 2,2 0,9 0,9 0,4

03.03.16 Wechsel

03.06.16 0,5 2,2 0,9 0,9 0,4

21.06.16 0,6 2,1 0,8 0,9 0,4

30.06.16 Wechsel

07.07.16 0,3 2,3 0,9 1,0 0,4

Die weist darauf hin, dass partikulares Fouling fiir den Anstieg des Druckverlustes ursachlich sein
sollte. Hierbei scheiden sich partikuldre Stoffe aus dem Rohwasser, welche die Vorfilter durchdringen
auf der Membranoberflache ab. Die partikuldren Stoffe miissen in grofReren zeitlichen Abstanden
(z.B. jéhrlich) durch eine chemische Reinigung der Membranmodule (CIP) entfernt werden.

Einen deutlicheren Anstieg im Druckverlust zeigte der Vorfilter. Am 08.12.15 wurde bereits nach
einer Betriebszeit von ca. 80 Tagen ein Wechsel der Vorfilter erforderlich. Erneute Wechsel erfolgten
am 03.03.16 und 30.06.16. Die Wechsel wurden durch automatisches Abschalten der Anlage beim
Erreichen eines Differenzdruckes von 0,7 bar ausgelost. Demnach sind die Vorfilter etwa viermal pro
Jahr zu wechseln.

Augenscheinlich waren die Vorfilter mit Eisenoxiden belegt (Bild 4.1). Um dies zu verifizieren wurde
ein Vorfilter im sauren und basischen Milieu eluiert. Aus Bild 4.2 ist zu erkennen, dass der Filters au-
Ren am starksten verfarbt war.
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Bild 4.1: Mit Eisenoxiden belegte Vorfilter der Umkehrosmose nach ca. 80 Tagen Betriebszeit

-
. ot s

Bild 4.2: Teil des beladenen Vorfilters bei der Elution, starkere Verfiarbung des AuBenbereiches

Die chemische Analyse des Eluats gemaR Tab. 4.5 zeigte einen erhéhten Gehalt an Eisen und Man-
gan. Dieses Ergebnis wurde zundchst nicht erwartet, da weder im Rohwasser noch im Konzentrat
Eisen und Mangan nachgewiesen wurde wie im vorangegangenen Kapitel diskutiert. Es wird davon
ausgegangen, dass Eisen sich im Vorfilter akkumuliert hat. Dies soll nachfolgendes Beispiel verdeutli-
chen: Es wird angenommen, dass alle drei Monate ein Filterwechsel erfolgt. Damit werden ca. 35.000
m?3 Rohwasser behandelt. Weiterhin wird angenommen, dass die Eisenkonzentration um 50 % unter
der Bestimmungsgrenze von 0,01 g/m?3 liegt. Unter diesen Bedingungen kénnten sich auf den Filtern
etwa 180 g Eisen anreichern. Unter dieser Annahme erscheinen die Ergebnisse der Eluatbestimmung
plausibel.
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Tab. 4.5: Analyse des Eluats eines beladenen Vorfilters (AuBenfliche 191 cm?, Elutionsvolumen 1 L)

Saurer Auszug Basischer Auszug mit
mit HCI NaOH
Eisen mg/L 224 0,6
Mangan mg/L 1,82 <BG
TOC mg/L 11 (108")

* Mittelwert aus 8 Messungen einschlieBlich Anteil aus Filtermaterial

Erhohte TOC-Konzentrationen im sauren und basischen Auszug des Vorfilters deuten auf die Ablage-
rung von organischen Stoffen im Vorfilter und somit vermutlich auch auf den Membranen hin. Es ist
nicht auszuschlieRen, dass kolloidale Verbindungen organischen Ursprungs des Rohwassers fiir den

Anstieg des Druckverlustes mit verantwortlich sind. Den hohen TOC-Konzentrationen des basischen
Auszugs lagen starke Streuungen der Messwerte bei der Analyse zugrunde und kdnnen teilweise

auch durch das Filtermaterial bedingt sein.
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5 Ergebnisse mit keramischen Membranen

5.1 Calciumhydroxid-Ausgangskonzentration im Feed

Bislang lagen keine Erfahrungen vor, mit welcher Konzentration an Calciumhydroxid (Ca(OH),) ein
kontinuierlicher Betrieb ohne Verblockung der Membran moglich ist. Aus diesem Grunde wurde die
Ca(OH), - Konzentration im Feed sukzessive erhoht. Hierbei wurde der Bereich zwischen 0,4 und 1,2
mg/L Ca(OH), getestet.

Damit liegt der mit Membrantechnik getestete Konzentrationsbereich noch unterhalb der Loslich-
keitsgrenze und ebenso unter dem Ca(OH),-Gehalt des derzeit mit den Sattigern produzierten Kalk-
wassers. Die Begrenzung der maximalen Konzentration an Ca(OH), im Zulauf der Membrananlage
war fiir einen stabilen Betrieb erforderlich. Dies erfordert bei einer kiinftigen GroRanlage mit Memb-
rantechnik einen hoheren Kalkwasservolumenstrom als bei Kalkwasserbereitung mit den bestehen-
den Sattigern, um die erforderliche Calciumfracht in das Trinkwasser einzubringen. Durch geringere
Calciumkonzentrationen im Kalkwasser sollten sich Kalkablagerungen in der Aufbereitungsanlage in
gewissem Umfang vermindern. Allerdings lassen sich Ablagerungen insbesondere an den Mischstel-
len auch bei der etwas geringeren Kalkwassersattigung nicht vermeiden.

Fiir die online-Uberwachung des Calciumgehaltes im Feed der Membrananlage wurde die elektrische
Leitfahigkeit bei 25 °C verwendet. Eine Ca(OH),-Konzentration von 1,1 bis 1,2 kg/m?3 entspricht einer
elektrischen Leitfahigkeit von etwa 6.500 puS/cm (Bild 5.1).
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Bild 5.1: Calciumhydroxidkonzentrationen im Feed der Anlage mit keramischen Membranen wahrend des Versuchszeit-
raumes
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Die Permeabilitat gibt den auf die Membranflache und die transmembrane Druckdifferenz bezoge-
nen Volumenstrom des Filtrates an. Damit lautet die Einheit der Permeabilitdt L/m?/h/bar. Die Anga-
be ist typischerweise auf eine Temperatur von 20 °C bezogen, da bei fallender Temperatur auf Grund
der sich andernden Viskositat des Wassers mehr Druck aufgewendet werden muss, um den ge-
winschten Filtratvolumenstrom zu produzieren.

Der Verlauf der Permeabilitat (20°C) ist flr eine Leitfahigkeit im Feed von 4.000 uS/cm, 5.000 uS/cm,
6.500 uS/cm und 7.300 puS/cm in Bild 5.2 zusammengestellt. Die Versuche wurden fir jede Einstel-
lung UGber einen Zeitraum von 2-4 Wochen im Dauerbetrieb gefahren. Dargestellt sind beispielhaft die
Daten Uber 2 Tage, um wesentliche Effekte besser sichtbar zu machen. In jedem Bild sind Filtrations-
zyklen mit Permeatspilung und CEB zu erkennen. Der Flux wurde wahrend dieser Versuche bei 100
L/m?/h konstant gehalten.
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Bild 5.2: Verlauf der Permeabilitidt innerhalb am Beispiel von jeweils 2 Tagen Betriebszeit bei elektrischer Leitfahigkeit
(25°C) im Feed von 4.000 puS/cm, 5.000 uS/cm, 6.500 uS/cm und 7.300 uS/cm

Wie aus dem fallenden Verlauf der Permeabilitat zu erkennen ist, reicht eine einfache Spilung mit
Permeat (Filtrationsintervall 30 min) bereits bei einer Leitfahigkeit im Feed von 4.000 uS/cm (0,6
kg/m?3 Ca(OH),) nicht aus, um einen kontinuierlichen Betrieb zu gewahrleisten. Durch periodische
Zugabe von Salzsaure in das Splilwasser (CEB: chemical enhanced backwash) erreicht die Permeabili-
tat wieder ihren Ausgangswert. Zunachst wurde die CEB einmal taglich ausgefiihrt. Bei einer Feed-
Leitfahigkeit von 4.000 uS/cm bewegte sich die Permeabilitat zwischen zwei CEB im Bereich von 150
und 300 L/m?/h/bar. Bei 5.000 uS/cm fiel bereits die Permeabilitat auf 100 L/m?/h/bar ab. Bei weite-
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rer Erh6hung der Ca(OH),-Konzentration im Feed mit der sich eine Leitfahigkeit von 6.500 puS/cm
einstellte, gelang mit einer taglichen CEB kein Betrieb mehr. Erst durch hdufigere CEB-Spilungen
wurde wieder eine kontinuierliche Kalkwasserproduktion erreicht. Als Folge der Erhéhung der Leitfa-
higkeit im Feed auf 7.300 puS/cm war nur noch mit 6 CEB pro Tag ein kontinuierlicher Betrieb maoglich,
wobei lediglich Permeabilitdten im Bereich von 100 bis 150 L/m?2/h/bar erzielt wurden.

Die Versuche haben gezeigt, dass mit zunehmender Leitfahigkeit im Feed die Permeabilitdt abnimmt
bzw. sich das Filtrationsverhalten verschlechtert. Fiir den Praxisbetrieb erscheint eine Kalkwasser-
produktion mit einer Leitfahigkeit von ca. 6.500 uS/cm bei 3 CEB pro Tag und einem Flux im Bereich
von 100 L/m?/h als empfehlenswert.

5.2 Filtrationsintervall

Um die Auswirkung des Filtrationsintervalls auf die Permeabilitat zu verdeutlichen, wurde bei einem
erhdhten Flux von 150 L/m?/h das Filtrationsintervall von 30 min auf 20 min verkuiirzt. Es wird deut-
lich, dass mit kiirzerem Filtrationsintervall die Permeabilitdt ansteigt und somit mehr Wasser produ-
ziert werden kann (Bild 5.3). Nachteilig ist die damit verbundene Verminderung der anlageninternen
Ausbeute von 97 % auf 95 %, da die Anzahl der Spilungen zunimmt bzw. die Anlagenverfiigbarkeit
sinkt. Ein Filtrationsintervall von 20 min erscheint fiir den Dauerbetrieb in der Praxis als zu kurz. Mit
einer Verkiirzung der Filterintervalle auf 20 min kdnnen allenfalls noch gewisse Kapazitatsreserven,
beispielsweise fir die Abdeckung von Bedarfsspitzen, genutzt werden.
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Pilotanlage Kalkwasserherstellung, WW Ebnet, 28.1./14.2.16, Membran: 0,1 um SiC/TiO,
Flux: 150 L/m?/h, Leitfahigkeit Feed: 6.500 pS/cm, Spiilmedium: entsiuertes Permeat, CEB-Anzahl: 3/24 h
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Bild 5.3: Permeabilitét bei Filtrationsintervall von 20 und 30 min (Flux 150 L/m?/h, Lf Feed 6.500 uS/cm).
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5.3 Flux

Fiir die Gestaltung eines wirtschaftlichen Prozesses wurden verschiedene Fluxwerte zwischen 100
und 200 L/m?/h im PilotmaRstab getestet. Bei diesen Versuchen wurde der Gehalt an Calciumhydro-
xid konstant gehalten, so dass sich im Feed eine elektrische Leitfdhigkeit von ca. 6.500 uS/cm ein-
stellte. Das Filtrationsintervall wurde mit 30 min gewahlt.

Aus Bild 5.4 ist ersichtlich, dass mit einem Flux von 100 L/m?/h eine CEB pro Tag nicht genligt. Wird
die Anzahl der CEB erho6ht, sind zudem hohere Flachenbelastungen maoglich. Bei einem Flux von 150
L/m?2/h und 3 CEB/d war ein konstanter Betrieb moglich, allerdings unter Inkaufnahme einer etwas
geringeren Permeabilitdt. Die Erh6hung des Flux auf 170 L/m?/h zeigt zwar immer noch einen kon-
stanten Betrieb an. Allerdings sinkt hier die Permeabilitat bereits auf unter 100 L/m?/h/bar. Ein Flux
von 200 L/m?/h gelang ebenfalls, wobei die Anzahl der CEB auf 6 pro Tag erhéht wurde.
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Bild 5.4: Verlauf der Permeabilitdt am Beispiel von jeweils 2 Tagen bei Flux von 100 L/m?/h, 150 L/m?/h und 200 L/m?/h
(Filtrationsintervall 30 min, Leitfahigkeit im Feed 6.500 uS/cm)

5.4 Druck und Transmembrandruck

Die vorangegangen Angaben basieren auf normalisierten Angaben, um verschiedene Betriebseinstel-
lungen direkt miteinander vergleichen zu kdnnen. Gemessene Parameter fiir mehrere Filtrationszyk-
len zwischen zwei CEB stellt beispielhaft Bild 5.5 flir den Feeddruck und die transmembrane Druckdif-
ferenz dar. Diese Messwerte resultierten bei einem Flux von 100 L/m?/h und einer elektrischen Leit-
fahigkeit im Feed von 6.500 uS/cm. Demnach arbeiteten die keramischen Membranen bei einer
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transmembranen Druckdifferenz von ca.
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Bild 5.5: Beispiel fiir die Druckverhaltnisse in der Anlage

5.5 Beschaffenheit von Kalkwasser und Klarwasser aus dem Einmisch-

und Kontaktbehalter

Die Beschaffenheit des mit der keramischen Mikrofiltrationsmembran (MF) produzierten Kalkwassers
wurde Uber Tribung, Leitfahigkeit, pH-Wert und Calciumkonzentration charakterisiert. Diese Para-
meter wurden auch auf den Feed der keramischen Membran, das Klarwasser des Sedimentationsbe-

halters und das groBtechnisch produzierte Kalkwasser von Sattiger 3 angewandt.

Aus Bild 5.6 ist ersichtlich, dass mit der keramischen Membran ein Kalkwasser mit einer Triibung von

ca. 0,1 NTU resultierte. Dies ist erheblich besser im Vergleich zum Kalkwasser aus dem Sattiger 3, bei
dem die Triibung um etwa das 100-fache héher lag. Fiir die Kalkwasserherstellung geniigt somit eine
Mikrofiltration fiir eine ausreichende Partikelentfernung. Im Feed der keramischen Membran beweg-

te sich die Tribung im Bereich von 50 NTU. Die Werte unterlagen Schwankungen und wurden durch

die Rickfiihrung des Klarwassers aus dem Sedimentationsbehélter beeinflusst.

Eine noch hohere Tribung trat im Klarwasser des Sedimentationsbehélters auf. Zu den Zeitpunkten

der Probenahme wurden zwischen 100 und 1.000 NTU bestimmt. Diese Schwankungen beruhen auf
den Zyklen der Einleitung des schlammhaltigen Wassers aus der Spiilung der keramischen Membran.

Beispielsweise ist unmittelbar nach der Einleitung die Trilbung am hochsten.
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Bild 5.6: Einzelmessungen zur Triibung des in der Pilotanlage produzierten Kalkwassers im Vergleich zum Kalkwasser aus
Sattiger 3 und zum Klarwasser aus dem Uberstand des Sedimentationsbehilters

Um Triibungspeaks im Feed der keramischen Membran bedingt durch die Riickfihrung des Klarwas-
sers aus dem Sedimentationsbehalter zu erfassen, wurde zeitweise ein kontinuierlich aufzeichnendes
Tribungsmessgerat im Feed betrieben. In Bild 5.7 ist ersichtlich, dass bei Riickflihrung des Klarwas-
sers aus dem Sedimentationsbehalter im Einmisch- und Kontaktbehdlter periodisch tiber etwa eine
halbe Stunde die Triibung auf ca. 300 FNU ansteigt. Dies stellt einen hohen Wert dar. Fir den Filtrati-
onsprozess mit der keramischen Membran erschien dies jedoch von untergeordneter Bedeutung, da
Auswirkungen auf die Permeabilitat nicht zu erkennen waren. Offensichtlich beeinflusst nicht nur die
Hohe der Triibstoffbelastung sondern auch deren Zusammensetzung die Filtrierbarkeit.

Fir einen effizienten Betrieb wurden Uber die Kalkmilchdosis die Gehalte an Calcium im Filtrat der
keramischen Membran immer unter den entsprechenden Werten von Sattiger 3 eingestellt. Zwi-
schen den Calciumkonzentrationen in Feed und Filtrat der keramischen Membran bestanden kaum
Unterschiede. Demnach lagen die Calciumionen im Feed weitgehend in geloster Form vor. Dies wur-
de durch zusatzliche Messungen untersetzt, bei denen Proben aus dem Feed vor der Analyse auf
Calcium im Labor Giber Membranfilter mit 0,45 um Porenweite geflihrt wurden. Im Klarwasser der
Sedimentation waren die Calciumkonzentrationen am geringsten, da im Sediment Calciumhydroxid
bereits weitgehend heraus gel6st war. Die gemessenen Calciumkonzentrationen sind in Bild 5.8 zu-
sammengestellt. Die etwas niedrigeren Calciumkonzentrationen in der Pilotanlage zu Projektstart
beruhen auf den anfanglich geringeren Kalkmilchdosen.

Die pH-Werte des Kalkwassers von Sattiger 3 lagen mit pH 12,5-13 auf Grund des hoheren Calcium-
hydroxidgehaltes immer (iber den Werten des mit der keramischen Membran hergestellten Kalkwas-
sers (Bild 5.9). Das Klarwasser aus dem Sedimentationsbehélter wies einen um etwa 2 pH-Einheiten
verminderten Wert auf, wenn eine CEB erfolgte.
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Bild 5.7: Online-Erfassung der Triibung im Feed der keramischen Membran
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Bild 5.8: Calciumkonzentrationen des Filtrats der keramischen Membran im Vergleich zum Kalkwasser aus Sattiger 3 und
zum Klarwasser aus dem Sedimentationsbehalter
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Bild 5.9: pH-Wert des Filtrats der keramischen Membran im Vergleich zum Kalkwasser aus Sattiger 3 und zum Klarwas-
ser aus dem Sedimentationsbehilter
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Bild 5.10: Korrelation zwischen Calciumhydroxidgehalt und elektrischer Leitfahigkeit fiir drei Systeme mit unterschiedli-
chen Kontaktzeiten
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Korrelationen zwischen dem Gehalt an Calciumhydroxid und der elektrischen Leitfahigkeit kénnen
zur online-Uberwachung der Dosierung von Calciumhydroxid genutzt werden. Allerdings ist die Kor-
relation abhangig der Kontaktzeit zwischen Wasser und Calciumhydroxid und damit fiir jedes System
einmalig neu aufzunehmen (Bild 5.10).

5.6 Spiilmedien

Ein Vorteil keramischer Membranen liegt darin, dass diese mit Wasser und Luft unter hohen Ge-
schwindigkeiten gespllt werden kdnnen. Davon wird insbesondere bei der Entfernung von partikula-
ren Stoffen eine Verbesserung der Reinigungswirkung durch den kombinierten Luft-Wasser-Einsatz
erwartet.

Inwieweit die Luft-Wasser-Spilung auch bei der Kalkwasserherstellung vorteilhaft ist war bisher un-
bekannt. Weiterhin ist zu beachten, dass die Verwendung von Umgebungsluft nachteilig sein kann,
da diese Kohlenstoffdioxid enthalt. Letzteres reagiert mit Calciumhydroxid zu unerwiinschtem
schwer l6slichen Calciumcarbonat, das sich langfristig auf der Membran ablagern kann. Dementspre-
chend sollte in einer GroRRanlage kohlenstoffdioxidfreie Druckluft verwendet werden. In der Pilotan-
lage verwendeten die Kompressoren Umgebungsluft fur die Druckluftherstellung.

Die Pilotversuche konzentrierten sich zunachst auf die Spllung mit entsduertem Permeat. Danach
wurde gezielt ein Zustand eingestellt, bei dem reproduzierbar kein kontinuierlicher Betrieb gelang.
Bild 5.11 zeigt den Verlauf der Permeabilitdt nach einer CEB. In diesem Beispiel wurde nach ca. 18
Stunden Betrieb programmierte, anlageninterne Grenzwerte erreicht, worauf diese entsprechend
ihrer Programmierung automatisch die Anzahl der Wasserspllung erhohte. Dies zeigte sich jedoch als
nicht ausreichend, so dass die Anlage nach ca. 3 Stunden weiteren Betriebes automatisch abschalte-
te.

Daraufhin wurde die Spilung mit entsduertem Permeat durch eine kombinierte Luft-Wasser-Spilung
ersetzt. Als Wasser wurde weiterhin entsduertes Permeat verwendet. Unter diesen Bedingungen
resultierte ein Permeabilitatsverlauf entsprechend Bild 5.12. In der Tendenz kann eine geringfligig
hohere Permeabilitdt insbesondere unmittelbar nach der CEB vermutet werden. Allerdings war der
Effekt zu gering, um den Filterlauf nachhaltig zu verdndern. Auch mit der kombinierten Luft-Wasser-
Spulung wurde nach ca. 18 h Betriebszeit die Spilfrequenz automatisch erhoht. Im weiteren Verlauf
schaltete die Anlage ab, da die vorab programmierte Mindestpermeabilitdt nicht mehr eingehalten
werden konnte.

Diese Versuche haben gezeigt, dass unter den vorliegenden Versuchsbedingungen durch die kombi-
nierte Luft-Wasser-Spilung keine nutzbaren Vorteile gegeniiber der alleinigen Spilung mit Wasser
erzielt werden konnten. In den weiteren Versuchen wurde daher nur die Splilung mit Wasser ange-
wandt.
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Bild 5.12:Spiilung mit entsduertem Permeat in Kombination mit Luft
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5.7 Praktische Folgerungen fiir den Einsatz von keramischen Membranen

Pilotversuche zur Herstellung von Kalkwasser mit keramischen Membranen wurden im Zeitraum vom
16.09.15 bis 08.03.16 durchgefiihrt. In diesem Zeitraum von 174 Tagen war die Anlage an 97 Tagen in
Betrieb (Bild 5.13).

Wahrend der Betriebstage wurde im Dauerbetrieb hochwertiges Kalkwasser mit einer geringen Trii-
bung von < 0,1 bis 0,2 FNU und einer elektrischen Leitfahigkeit (25 °C) von ca. 6.500 uS/cm, entspre-
chend einem Ca(OH),-Gehalt von 1,1 bis 1,2 kg/m? produziert. Ein weiterer Vorteil des Verfahrens
besteht darin, dass eine unbeabsichtigte Erh6hung des pH-Wertes im Kalkwasser, wie es bei den
klassischen Sattigern nicht auszuschlielRen ist, vermieden wird. Zudem kann die Kalkwasserprodukti-
on mittels Membrantechnik ohne Zeitverzogerungen an aktuelle Betriebsbedingungen angepasst
werden.

Nach den Betriebserfahrungen mit der Pilotanlage steigt mit zunehmendem Ca(OH),-Gehalt im Feed
und zunehmendem Flux die erforderliche Anzahl der Spilungen unter Zusatz von Salzsdure (CEB), um
einen kontinuierlichen Betrieb der Membrananlage zu gewahrleisten. Allerdings kénnen die haufige-
ren CEB einen Riickgang der Permeabilitdt in Folge eines zunehmenden Flux bzw. zunehmenden
Ca(OH),-Gehaltes im Feed nicht verhindern. Der Zusammenhang zwischen der Feedkonzentration,
Flux und Anzahl der CEB wurde in einer Matrix gemal Bild 5.14 dargestellt. Mehr als 3 CEB pro Tag
werden als nicht zielflihrend eingeschatzt. Fiir eine groRtechnische Umsetzung mit der hier geteste-
ten keramischen Membran werden folgende Betriebsparameter empfohlen:

- Flux Normalbetrieb: 100 L/m?/h

- Flux Spitzenlast: 150 L/m?/h

- Filtrationsintervall: 30 min

- Anzahl CEB: bis 3/d in Abhangigkeit vom Flux

Ablagerungen von Calciumcarbonat an Anlagenbauteilen traten insbesondere beim Ansatz- und Kon-
taktbehalter auf, wo Kalkmilch und entsduertes Permeat gemischt werden. Entsprechende Ablage-
rungen an Behalterwdanden und Sensoren zeigt Bild 5.15 nach einer Betriebszeit von ca. 4 Monaten.
Die Calciumcarbonatablagerungen wurden méglicherweise durch den Kohlenstoffdioxidgehalt der
Luft beglinstigt, obwohl wahrend des Betriebes der Behalter mit einem Deckel verschlossen war. Bei
der Gestaltung des Ansatz- und Kontaktbehalters fiir die Groanlage erscheint neben einer einfachen
Reinigung der Ausschluss von Umgebungsluft bzw. deren vorhergehende Behandlung zu Eliminierung
von Kohlenstoffdioxid empfehlenswert.

Der Sedimentationsbehalter war hingegen weitgehend frei von Ablagerungen, obgleich dieser auch
mit Umgebungsluft in Berlhrung kam.
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A

Bild 5.15: Calciumcarbonatablagerungen im Ansatz- und Kontaktbehalter

Das keramische Filterelement wurde ohne Vorfilter betrieben. Nach Versuchsende wurde das Ge-
hduse auf der Feedseite gedffnet und das im Gehause befindliche Modul im Zulaufbereich einer
Sichtpriifung unterzogen. Demnach waren 1 bis 2 % der Feedkanile verstopft (Bild 5.16). Da sich die
Verstopfungen mit einem Draht entfernen lieBen wird nur eine oberflachliche Verstopfung vermutet.
Von einer Autopsie wurde auf Grund der hohen Kosten des Keramikmoduls abgesehen.

Bild 5.16:Feedseite der keramischen Membran bei Versuchsende, 1-2 % der Kandle mit Verstopfungen
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In einer GroRanlage kdnnen keramische Membranen durch sptlbare Vorfilter (z.B. 200 um) vor gro-
Ren Partikeln geschitzt werden. In jedem Fall sind diese planerisch vorzusehen. Wie im Folgenden
bei den Polymermembranen noch gezeigt wird, besitzen die Vorfilter bei der Kalkwasserproduktion
auch Nachteile.

Eine chemische Reinigungsstation soll planerisch vorsorglich vorgesehen werden, auch wenn chemi-
sche Reinigungen (CIP) wahrend des Pilotversuches nicht erforderlich waren.

Das Leervolumen des hier betrachteten Membranmoduls betrédgt ca. 6 L. Um groRtechnisch 50 m3/h
Kalkwasser herzustellen beispielsweise 42 Module erforderlich. Bei drei CEB pro Tag werden jahrlich

0,00605 m3 / Modul * 42 Module * 3 CEB/Tag * 365 d/Jahr = 280 m?3

CEB-Spiilwasser benotigt. Fir die Einstellung des pH-Wertes im CEB-Splilwasser sind etwa 3,3 t Salz-
saure (31%) jahrlich erforderlich. Hinzu kommt ein Zuschlag fiir das Volumen der Verrohrung und ggf.
ein Abschlag durch Einsparungen durch Anheben des pH-Wertes im CEB-Splilwasser. Rlickstande
fallen durch die Verwendung von Salzsaure nicht an, da Salzsdaure mit Kalkbestandteilen zu 16slichem
Calciumchlorid reagiert. Dieses liegt gelost im Klarwasser des Sedimentationsbehalters vor. Bedingt
durch die Rickfihrung erhoht sich dadurch die Chloridkonzentration im produzierten Kalkwasser
geringfligig auf 2-3 mg/L. Weitere Zusatzstoffe sind nicht erforderlich.

Obgleich im Zeitraum der Pilotierung alle CEB mit Salzsdaure durchgefiihrt wurden, war visuell am
Modulgehause keine Korrosion zu beobachten. Dies ist jedoch nicht ohne weiteres auf langere Zeit-
raume lbertragbar, so dass die Auswahl des Materials flir das Membrangehause auch aus korrosi-
onschemischer Sicht bei der Detailplanung abzuklaren ist.

Insgesamt haben die Versuche gezeigt, dass die hier verwendete keramische Membran fiir die Parti-
kelabtrennung aus Kalkwasser unter Wasserwerksbedingungen eingesetzt werden kann.
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6 Ergebnisse mit Polymermembranen

6.1 Betriebseinstellungen

Basierend auf den Erfahrungen mit der Kalkwasserherstellung mit keramischen Membranen wurde
bei beiden parallel betriebenen Polymermembranen ein Flux von 50 L/m?/h eingestellt. Daraus erge-
ben sich folgenden Kalkwasservolumenstrome:

- Modul XLOSMB60W: 3 m3/h
- Modul XL15MB40W: 2 m3/h

Die elektrische Leitfahigkeit (25 °C) im Feed betrug ca. 6.500 uS/cm. Dies entspricht Kalkwasser mit
einem Gehalt von ca. 1,1 kg/m® Ca(OH).. Flux und Ca(OH),-Gehalt im Feed blieben im Versuchszeit-
raum unverdandert.

Das Filtrationsintervall wurde zunachst auf 60 min eingestellt. Daraus resultierte eine anlageninterne
Ausbeute von ca. 95 %. Damit wird die gleiche Ausbeute wie bei vorangegangenen Versuchen mit
keramischen Membranen erreicht. Am Ende der Versuche wurde das Filtrationsintervall auf 30 min
verkiirzt, so dass die anlageninterne Ausbeute auf ca. 90 % sank. Der Betrieb erfolgte im dead-end,
wahrend Anwendungen in der Getrankeindustrie auf den energieintensiveren cross-flow-Betrieb
orientieren®. Bei Inbetriebnahme wurde die Haufigkeit der CEB-Spiilung unter Zusatz von Salzsaure
auf 1 pro Tag eingestellt. Nach Anlagenstillstinden wurde die CEB temporar auf 2 pro Tag erhoht.
Das Modul XLOSMB60W wurde ab 18.06.16 kontinuierlich mit 2 CEB/Tag betrieben (Tab. 6.1).

Tab. 6.1: Ubersicht der Betriebseinstellungen im Untersuchungszeitraum (elektrische Leitfihigkeit im Feed 6.500 uS/cm,
Flux 50 L/m?/h)

Modultyp XLO9MB60W XL15MB40W
Filtrationsintervall CEB-Intervall Filtrationsintervall CEB-Intervall
min n pro Tag min n pro Tag
17.03.-12.05.16 60 1 60 1
12.05.-17.05.16 60 2 60 2
17.05.-08.06.16 60 1 60 1
08.06.-18.07.16 60 2 60 1
18.07.-26.07.16 30 2 30 1

Bei Parallelbetrieb beider Module und 60 min Filtrationsintervall lag die Aufenthaltszeit im Einmisch-
und Kontaktbehalter lediglich bei 3 min. Die Sedimentationszeit im Sedimentationsbehalter betrug
im Tagesmittel etwa 20 min.

4 Eumann, M.: Patentschrift DE 10 2010 044 966 B4 2012.11.15. Deutsches Patent- und Markenamt
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Zeitweise Stillstande der Pilotanlage (iber einen Zeitraum von wenigen Tagen waren im Wesentlichen
auf Defekte an Bauteilen der Pilotanlage (z.B. Ausfall der CEB-Pumpe, verklemmter Schwimmer im
Sedimentationsbehilter) oder auf WartungsmaBnahmen an der GroRanlage zurlick zu fiihren. Es gab
im Untersuchungszeitraum keinen Ausfall der Membrananlage, die auf den Filtrationsprozess an sich
zurickzufihren war. Vor planméaRigen AuBerbetriebnahme n wurden die Module der Pilotanlage mit
entsduertem Permeat gespiilt, um den Ausfall von Sediment im Modul zu vermeiden.

Die Versuche mit Polymermembranen wurden vom 17.03. bis 26.07.16 durchgefiihrt. Wahrend des
viermonatigen Zeitraumes wurden mit dem Modul XLO9MB60W 6.336 m3 Kalkwasser, entsprechend
106 m?® Kalkwasser pro m?> Membranflache behandelt. Das zweite Modul produzierte 3.382 m?® Kalk-
wasser. Das entspricht nur 85 m® Kalkwasser pro m?> Membranflache, da diese StraRe haufiger abge-
schaltet werden musste, um Anlagenkomponenten zu reparieren.

6.2 Vorfiltration

Die beiden Polymermembranmodule wurden durch jeweils einen automatisch spiilenden Scheiben-
filter mit einer Trenngrenze von 0,2 mm vor abrasiv wirkenden Partikeln geschiitzt. Die Splilung wur-
de zu Versuchsbeginn beim Uberschreiten eines Differenzdruckes von 0,2 bar ausgeldst. Einen Aus-
schnitt aus den Betriebsdaten des Vorfilters zeigt Bild 6.1. Dargestellt ist die kumulative Anzahl der
Spilungen des Vorfilters vor dem Modul XLO9MB60W (iber die Betriebszeit. Demnach waren mit
zunehmender Betriebszeit immer mehr Spilungen erforderlich, um den vorgegebenen Differenz-
druck aufrecht zu erhalten.
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0,40 I ' i [l i . 140
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Bild 6.1: Zunahme der Anzahl der Spiilungen des Vorfilters vor dem Modul XLOOMB60W zur Gewahrleistung eines Diffe-
renzdruckes von 0,2 bar mit zunehmender Laufzeit

44



Bild 6.2: Calciumcarbonat-Ablagerungen im oberen Teil des Vorfilters nach einer Behandlung von 5.000 m? Kalkwasser

Aus weiteren Betriebsdaten geht hervor, dass Anfang Juni entsprechend einer kumulativ aufbereite-
ten Kalkwassermenge seit Inbetriebnahme von ca. 3.800 m3, eine Spulung fiir die Produktion von 30
m? Kalkwasser ausreichte. Anfang Juli, nach einer Behandlung von kumulativ 5.000 m3 Kalkwasser,
konnten mit einer Spulung nur noch 10 m® Kalkwasser behandelt werden. Dieses Ergebnis tiberrascht
insofern, da Partikel mit Durchmessern gréRer als die Trenngrenze des Vorfilters nicht im groRBeren
Umfang im zu behandelnden Kalkwasser vorliegen. Es ist daher davon auszugehen, dass Calciumcar-
bonat in den Vorfiltern ausfallt. Ursachlich dafiir wird eine Reaktion von Calciumhydroxid mit Kohlen-
stoffdioxid der Umgebungsluft angesehen. Dies fand Bestadtigung bei einer visuellen Kontrolle des
Vorfilters. Bild 6.2 zeigt im oberen Teil des Vorfilters eine Verblockung durch Calciumcarbonat. Um
den Versuchsbetrieb weiterzufiihren wurde der zulassige Differenzdruck nach Absprache mit dem
Anlagenbauer auf 0,4 bar angehoben. Mit dieser Einstellung konnten die Versuche abgeschlossen
werden.

6.3 Permeabilitatim Dauerbetrieb

Im fabrikneuen Zustand erreichten beide Polymermodule relativ hohe Permeabilitatswerte von Gber
200 L/m?/h/bar. Mit der getesteten keramischen Membran unterschritt die Permeabilitit i.d.R. 200
L/m?/h/bar. Dies bedeutet, dass die Filtration von Kalkwasser bei den Polymermembranen mit einem
geringeren Membranwiderstand erfolgte. Die Ursache dafiir ist neben dem unterschiedlichen Flux
(Keramik: 100-200 L/m?/h, Polymer 50 L/m?/h) vermutlich in dem hier verwendeten keramischen
Modultyp zu suchen, der im Wesentlichen fiir den industriellen Bereich in relativ kleinen Stiickzahlen
gefertigt wird. Im Bereich der Wasseraufbereitung finden sich bisher keramische Membranen aus
Aluminiumoxid, die geringere Membranwiderstdande aufweisen. Diese wurden jedoch im vorliegen-
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den Projekt u.a. auf Grund offener Fragen zur Stabilitat gegentiber dauerhaft hohen pH-Werten nicht
betrachtet.

Unmittelbar nach Inbetriebnahme der Polymermembranen trat ein Defekt bei der Pumpe fiir die
Sauredosierung fiir die CEB auf mit der Folge, dass die CEB nicht mehr ausgefiihrt wurde. Wie im
oberen Teil von Bild 6.3 zu erkennen ist, sank bereits ein Tag ohne CEB die Permeabilitat stark ab.
Nach drei Tagen ohne CEB war ein Weiterbetrieb der Anlage praktisch nicht mehr moglich. Dies ent-
spricht den Erfahrungen mit keramischen Membranen, nach denen ein Betrieb ohne CEB bei einer
elektrischen Leitfahigkeit im Feed von 6.500 puS/cm nicht moglich ist. Nach Wiederinbetriebnahme
gelang es durch Erhohung der CEB-H&ufigkeit auf 2 CEB/Tag die Permeabilitat wieder auf das Niveau
bei Erstinbetriebnahme zu heben, wie das im folgenden Bild der Grafik dargestellt ist.

Nach Riicknahme der CEB-Frequenz auf eine CEB pro Tag stellte sich bei beiden Modulen zunachst
eine stabile Permeabilitat ein, allerdings auf einem tieferen Niveau. Im weiteren Betriebsverlauf zeig-
te sich zuerst bei Modul XLOOMB60OW ein beginnender Abfall der Permeabilitat. Ab Anfang Juni wur-
den Werte von 200 L/m?2/h/bar am Ende eines Filtrationszyklus unterschritten. Aus diesem Grund
wurde bei Modul XLOSMB60W die Haufigkeit der CEB auf 2/d am 08.06. erhoht. Dadurch gelang es
nur kurzfristig, den Abfall der Permeabilitdt zu stoppen. Bereits etwa 3 Wochen spater unterschritt
am Ende eines Filtrationszyklus die Permeabilitat erneut 200 L/m?/h/bar. Das Modul XL15MB40W
wurde weiterhin mit einer CEB/Tag betrieben. Anfang Juli wurde auch bei dem Modul XL15MB40W
ein Abfall der Permeabilitdt deutlich.

Als GegenmaRnahme wurde die Einwirkzeit der CEB von 30 min auf 4 h erhoht, was im unteren Teil
von Bild 6.3 dargestellt ist. Eine signifikante Verbesserung resultierte daraus jedoch nicht. Eine Kon-
trolle des pH-Wertes des CEB-Abwassers am 07.07.16 ergab einen pH-Wert > 3,85. Dies weist auf
Reaktionen zwischen der Sdure aus dem CEB-Splilwasser mit Ablagerungen in den Modulen hin. Zu
diesem Zeitpunkt wies die CEB-Dosierpumpe vom Typ Alldos Primos DMX 16-10 folgende Einstellun-

gen auf:

Hubfrequenz 1/min 120
Hub 50%
Qist L/h 8
Qist mL/s 2,22
Dosierdauer 3 55
Dosiervolumen mL 122,22
Dichte HCI30% g/cm3 1,18
Dosierung HCI30% g 144,22

Unter diesen Bedingungen resultiert im Spllwasser etwa pH 2. Um eine h6here Sduremenge einzu-
tragen wurde am 08.07.16 der Hub auf 100 % gestellt und somit die Dosis auf ca. 300 g HCI 31 % pro
CEB verdoppelt. Dadurch sinkt der pH-Wert von 2 auf 1,65. Im CEB-Abwasser wurden daraufhin pH-
Werte >2,2 gemessen, so dass weiterhin von Reaktionen mit Ablagerungen im Modul auszugehen
war. Die Auswirkungen der erhéhten Sdurezugabe lieRen sich nicht eindeutig quantifizieren, da un-
mittelbar nach Erhéhung der Sduredosierung die Pilotanlage aus betrieblichen Griinden auRer Be-
trieb genommen werden musste.
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Bild 6.3: Permeabilitdtsverlauf der beiden parallel betriebenen Polymermembranen
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Um weitere Moglichkeiten der Wiederherstellung der Permeabilitat zu testen, wurde am 18.07.16
das Filtrationsintervall halbiert. Im Ergebnis aller MaBnahmen war wieder ein Anstieg der Permeabili-
tat zu erkennen, wie aus der letzten Grafik von Bild 6.3 hervor geht.

Bei Versuchsende wurde vor dem Abschalten der Pilotanlage die Anlage fiir etwa einen Tag ohne
Kalkdosierung betrieben. Entsprechend Bild 6.4 war daraufhin ein erheblicher Anstieg der Permeabi-
litdt an beiden Modulen auf Werte >1.000 L/m?/h/bar zu erkennen. Dies wird als Anzeichen dafir
gewertet, dass beide Module nach dem viermonatigem Betrieb nicht maligeblich verblockt waren.
Um diese Aussage zu untersetzen, werden weitergehende Untersuchungen der Module, wie bei-
spielsweise Splilversuche oder Modulautopsien, empfohlen.
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Bild 6.4: Permeabilitdt bei Versuchsende bei Betrieb mit entsduertem Permeat ohne Zugabe von Kalk

6.4 Unterschiede zwischen den Membranmodulen

Die verschiedenen Kapillardurchmesser der beiden Module von 0,9 bzw. 1,5 mm bedingen naturge-
maRk Unterschiede bei den Betriebsparametern. Bei der hier betrachteten Konfiguration bewegte sich
der Feeddruck des Moduls mit 1,5 mm Kapillarinnendurchmesser im Bereich von 0,5 bis 0,7 bar,
wahrend beim dem Modul mit 0,9 mm Kapillarinnendurchmesser die Driicke um etwa 0,2 bar héher
lagen (Bild 6.5).

Der Differenzdruck erreichte beim dem Modul mit 0,9 mm Kapillarinnendurchmesser mit 0,2 bis 0,4
bar hohere Werte im Vergleich zum anderen Modul, bei dem die entsprechenden Werte um ca. 0,2
bar tiefer lagen (Bild 6.6).
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Bild 6.5: Druck im Feed der Module XL09 und XL15 nach etwa viermonatigem Betrieb (Leitfdhigkeit Feed: 6.500 uS/cm,
Flux 50 L/m?/h)
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Bild 6.6: Differenzdruck beim Betrieb der Module XL09 und XL15 nach etwa viermonatigem Betrieb (Leitfahigkeit Feed:
6.500 uS/cm, Flux 50 L/m?/h)
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Bei beiden Modulen trat Fouling bei der Filtration von Kalkwasser auf. Bild 6.7 zeigt die Permeabilitat
flr ausgewahlte Filtrationszyklen nach unterschiedlichen Betriebszeiten. Mit relativ neuen Modulen,

entsprechend einer Kalkwasserproduktion von 30 bis 40 m3 pro m? Membranfldche wurden bei bei-
den Modulen Permeabilitdtswerte deutlich (iber 200 L/m?/h erzielt. Unmittelbar nach der CEB traten
noch deutlich héhere Permeabilitatswerte auf. Nach etwa 60 m3 Kalkwasser/m? Membranflache
sanken die Permeabilitdtswerte bei beiden Modulen bis etwa 200 L/m?/h ab. Im weiteren Betrieb
wies das Modul mit dem groReren Kapillarinnendurchmesser etwas hohere Permeabilitatswerte auf,

wie aus den letzten Grafiken von Bild 6.7 entnommen werden kann. Allerdings war dafiir bei dem

Modul mit 1,5 mm Kapillarinnendurchmesser nur eine CEB/Tag erforderlich wahrend das Modul mit

dem kleineren Kapillarinnendurchmesser mit zwei CEB/Tag betrieben wurde.
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Bild 6.7: Fallende Permeabilitat mit zunehmender Betriebszeit bei den Modulen XL09 und XL15
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Zusammenfassen unterliegen zwar beide Module Fouling gegentiber Ca(OH),. Insgesamt erscheint

jedoch das Modul mit 1,5 mmm Kapillarinnendurchmesser fiir den groRtechnischen Betrieb als die

bessere Alternative.

0:00
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Wird ein Bedarf von ca. 300 g 30 %-ige Salzsdure pro Modul fir eine CEB zugrunde gelegt, ist bei ei-
ner groRtechnischen Herstellung von Kalkwasser mit einer elektrischen Leitfahigkeit von 6.500 puS/cm
von 50 m3/h eine Membranfldche von mindestens 1.000 m? erforderlich. Dafiir sind mindestens 25
Module & 40 m? mit einem Kapillarinnendurchmesser von 1,5 mm erforderlich. Bei einer CEB pro Tag
werden somit

25 Module * 1 CEB/Tag * 365 Tage * 300 g HCI30% = 2,7 t HCI 30 %/Jahr

bendtigt. Hinzu kommt noch ein Zuschlag fiir zusatzliches Spulwasser bedingt durch die Verrohrung.
Der fir Polymermembranen ermittelte Verbrauch an Salzsaure fiir die CEB erreicht somit etwa die
gleiche GroBenordnung wie bei den keramischen Membranen.

In einer GroRRanlage sind auch die Vorfilter in die CEB einzubeziehen.

6.5 Beschaffenheit von Kalkwasser und Klarwasser aus dem Einmisch-
und Kontaktbehalter

Nach den Angaben von Tab. 6.2 bis Tab. 6.4 waren die Ergebnisse bei Polymermembranen vergleich-
bar mit denen der keramischen Membran, obwohl es sich bei den Polymermembranen um Ultrafilt-
rationsmembranen (Trenngrenze 0,02 um) handelte wahrend die keramische Membran mit einem
Trenngrad von 0,1 um der Mikrofiltration zuzuordnen ist. Somit wird fiir die Interpretation der Daten
auf die Ausfiihrungen bei keramischen Membranen verwiesen.

Tab. 6.2: Calciumkonzentrationen bei Pilot- und GroRanlage

10.05.16 21.06.16
Feed UF mg/L 591 627
Filtrat UF (Kalkwasser) mg/L 587 622
Klarwasser Sedimenation mg/L 356 326
Klarwasser Sattiger 1 mg/L 735 818
Klarwasser Sattiger 3 mg/L 606 809
Tab. 6.3: Triibung bei Pilot- und GroRBanlage

10.05.16 21.06.16 07.07.16
Ansatzbehalter Mischteil NTU 37,5 56,8 69,7
Feed UF (Ansatzbehalter Kontaktteil) NTU 39,0 45,7 56,2
Filtrat UF (Kalkwasser) NTU 0,26 0,13 0,14
Klarwasser Sedimenation NTU 258 163 164
Klarwasser Sattiger 1 NTU 12,4 13,5 9,1
Klarwasser Sattiger 3 NTU 26,5 12,1 11,3
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Tab. 6.4: pH-Wert bei Pilot- und GroRanlage

Datum 10.05.16 21.06.16 07.07.16
Feed UF 12,96 12,99 12,98
Filtrat UF (Kalkwasser) 12,86 12,88 12,81
Klarwasser Sedimenation 12,73 12,60 12,31
Klarwasser Sattiger 1 12,91 13,05 12,89
Klarwasser Sattiger 3 12,89 12,96 12,77

6.6 Praktische Folgerungen fiir den Einsatz von Polymermembranen

Im groBtechnischen Betrieb von Polymermembranen und einer elektrischen Leitfahigkeit im Feed
von 6.500 uS/cm werden ein Flux von 50 L/m?/h, ein Filtrationsintervall im Bereich von 30 bis 60 min
und eine CEB/Tag empfohlen. Das Membranmodul mit 1,5 mm Kapillarinnendurchmesser sollte ge-
geniber dem Modul mit 0,9 mm Kapillarinnendurchmesser bevorzugt werden.

Polymermembranen reagieren empfindlich auf DruckstoR3e. Fiir das vorliegende Einsatzgebiet ist das
insofern relevant, wenn als Feedpumpe keine Kreiselpumpe zum Einsatz kommen sollte.

Zusammenfassend haben die Versuche mit Polymermembranen gezeigt, dass diese prinzipiell im
Wasserwerk fiir die Partikelabtrennung aus Kalkwasser eingesetzt werden kénnen, sofern das hier
entwickelte Verfahrenskonzept der Kreislauffihrung angewandt wird. Allerdings beziehen sich diese
Aussagen auf den Versuchszeitraum von ca. 4 Monaten. Langzeiterfahrungen liegen nicht vor. Vor
diesem Hintergrund wird als Bedingung fiir den groRtechnischen Einsatz genannt, dass seitens des
Membranherstellers eine ausreichende Lebensdauer garantiert wird oder bereits bei der Planung
angemessene Membranwechselzyklen zugrunde gelegt werden.
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7 Qualitat und Quantitit der Sedimente

7.1 Qualitat

Sedimentproben wurden aus dem Sedimentationsbehélter der Pilotanlage und den groRtechnischen
Sattigern 1 und 3 entnommen. Die Pilotanlage sowie Sattiger 3 nutzten entsduertes Permeat der
Umkehrosmose fiir die Kalkwasserherstellung. Sattiger 1 erhielt wie bisher tblich weiterhin das un-
behandelte Rohwasser des Wasserwerks.

Das Sediment der Pilotanlage wies einen Trockenriickstand von ca. 18 % auf. Der Glihverlust betrug
13 %.

Visuell unterscheiden sich die Sedimentproben von Pilotanlage und Sattiger 3 einerseits und Sattiger
1 andererseits. Das Sediment von Séttiger 1 erschien als volumindse, weille Ansammlung von Mate-
rial. Die Sedimente der Pilotanlage bzw. von Sattiger 3 lagen augenscheinlich in deutlich geringerer
Menge vor und wiesen zudem eine dunklere Farbe auf (Bild 7.1).

Bild 7.1: Getrocknete Sedimente der groBtechnischen Sattiger 1 und 3 im Vergleich zum Sediment der Pilotanlage aus
dem Absetzbehalter der keramischen Mikrofiltration

Zur Ermittlung der Zusammensetzung der Sedimente wurde zuerst ein wassriger Auszug vorgenom-
men, um die wasserldslichen Bestandteile zu ermitteln. Hierbei handelt es sich im Wesentlichen um
nicht geloste Ca(OH),-Bestandteile. Der nicht in Wasser |6sliche Anteil wurde danach mit Salzsdure

aufgeschlossen. Bild 7.2 zeigt den farblichen Unterschied des Saureaufschlusses am Beispiel der Se-
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dimente der Sattiger 1 und 3.Hierbei ist erkennbar, dass der saure Aufschluss von Sattiger 3 eine
deutlich intensivere Farbe aufweist als die entsprechende Vergleichsprobe. Das gesamte Sediment
war praktisch in Saure 16slich, da nach Filtration iber 0,45 um Membranfilter abgesehen von einer
Farbung des Filters kein wagbarer Rickstand verblieb.

Bild 7.2: Sedimente der Sattiger 1 und 3 nach saurem Aufschluss (links) und nach Filtration iiber Membranfilter (rechts)

In den wassrigen und sauren Ausziigen wurden Elemente, wie Calcium, Magnesium, Silicium, Eisen,
Mangan und Aluminium bestimmt. Fir die Erstellung einer Massenbilanz wurden diese Elemente
Verbindungen zugeordnet. Beispielsweise wurde davon ausgegangen, dass Calcium unter den vorlie-
genden Bedingungen entweder |6slich als Calciumhydroxid (Ca(OH),) oder unléslich als Calciumcar-
bonat (CaCO:;) vorliegt. Bei dem Saureaufschluss wurde bei Magnesium angenommen, dass es als
Carbonat gebunden ist, wahrend Silizium bzw. die Metalle in oxidierter Form vorliegen sollten.

Mit diesen Annahmen lassen sich gemal Bild 7.3 die Sedimenteinwaagen mit 91 % bzw. ca. 108 %
relativ gut wieder finden. Somit sind die Ergebnisse der Aufschliisse plausibel. Es ist ersichtlich, dass
die Sedimente der Pilotanlage und von Sattiger 3 eine vergleichbare Zusammensetzung aufweisen.
Deren Sedimente bestehen etwa zur Halfte aus Calciumcarbonat und zu einem dhnlich hohen Anteil
aus Magnesiumcarbonat. Calciumhydroxid sowie Oxide von Metallen umfassen lediglich einen Anteil
von etwa 10 %. Das Sediment von Sattiger 1 besteht hingegen zu etwa 80 % aus Calciumcarbonat.
Hierbei handelt es sich, wie einflihrend bereits erlautert, um im Prozess gebildetes Material. Diese
Analyse stimmt gut mit dem visuellen Eindruck tiberein, nachdem das Sediment aus dem mit Roh-
wasser betriebenen Sattiger 1 eine deutlich hellere Farbe aufweist.

Der relative Anteil an I6slichem Calciumhydroxid (Ca(OH),) war bei allen Sedimenten vergleichbar. Da
die absolute Sedimentmenge aus dem Sattiger 1 (Rohwasser) deutlich hoher ist im Vergleich zu Satti-
ger 3 (entsduertes Permeat) wie im folgenden Kapitel noch gezeigt wird, liegt im Sediment von Satti-
ger 1 die groRte absolute Menge an nicht genutztem Calciumhydroxid vor. Dieser Anteil wird mit
dem Sediment entsorgt und geht damit fiir die Kalkwasserproduktion verloren. Allerdings erscheint
dieser Anteil als immer noch zu klein, um ihn fiir die Herstellung von Kalkwasser wirtschaftlich ver-
werten zu kdnnen.
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Das Sediment der Pilotanlage erwies sich als gut sedimentierbar. Demnach war nach ca. 10 min die
Sedimentation weitgehend abgeschlossen (Bild 7.4). Bei der groRtechnischen Umsetzung der Memb-
rantechnik kdnnen somit beim Bau des Sedimentationsbehalters relativ kleine Volumina realisiert

werden.

7.2 Quantitat

Ein merklich geringerer Anfall von Sediment allein durch Vorbehandlung mittels Umkehrosmose und
mechanischer Entsduerung wurde bereits beim Betrieb mit den groBtechnischen Sattigern des der-
zeitigen Anlagenbestandes beobachtet. Dies illustriert Bild 7.5. Es zeigt das Sediment, das wahrend
einer Probenahme beim Offnen der Ablasshiahne von Sattiger 1 bzw. 3 anfiel.

Bild 7.5: Sedimentanfall beim Abschlammen von Sattiger 3 (links) und 1 am 23.02.16

Hierbei wurde Sattiger 3 der GrolRanlage mit entsduertem Permeat der Umkehrosmose beschickt,
wahrend Sattiger 1 wie bisher unbehandeltes Rohwasser erhielt. Demnach reicht bereits eine Vorbe-
handlung durch Umkehrosmose aus, um den Sedimentanfall deutlich zu vermindern. Dies entspricht
den Erwartungen, wie aus den Ausfiihrungen von Kapitel 1.1 hervorgeht. Um die Mengen zu quanti-
fizieren, wurden am 21.06.16 weitere Proben aus dem Ablass der Sattiger 1 und 3 entnommen. Im
Absetzversuch im Imhoff-Trichter lag im Sattiger 3 wiederum ein deutlich geringerer Sedimentgehalt

vor (Bild 7.6).
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Bild 7.6: Sediment der Sattiger 1 und 3 vom 21.06.16 im Imhofftrichter

Der folgenden Behandlung durch keramische Mikrofiltration oder Ultrafiltration mit Polymermemb-
ranen fallt als Aufbereitungsziel die Entfernung partikuldrer Stoffe zu. Hierbei handelt es sich im We-
sentlichen um unldsliche Stoffe aus dem Kalkprodukt aber auch um Carbonatpartikel, deren Bildung
wahrend des pilottechnisch durchgefiihrten Membranprozesses durch Reaktion mit dem Kohlen-
stoffdioxid der Umgebungsluft nicht ausgeschlossen werden konnte.

Wahrend des Betriebes der Pilotanlage wurde der Anfall von Sediment durch Messen der Sediment-
héhe im Sedimentationsbehalter nach unterschiedlichen Betriebszeitraumen ermittelt. Aus der Se-
dimenthdhe wurde das Sedimentvolumen berechnet. Das Sedimentvolumen wurde auf die einge-
setzte Menge des Zusatzstoffes (PRECAL56) bezogen. Damit wird ein anlagenunabhangiger Ver-
gleichswert in m3 Sediment pro t zugegebenes PRECALS6 erhalten. Dies dient dazu, die Ergebnisse
der Pilotanlage mit dem Sedimentanfall der GroRanlage vergleichen zu kénnen.
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Bild 7.7 stellt den Sedimentanfall wahrend der Pilotierung dar. Im Versuchszeitraum fielen zwischen
0 und 1,3 m3 Sediment pro t eingesetzten Lieferkalk als PRECAL56 an.
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Sediment in m¥t
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Bild 7.7: Schlammanfall im Sedimentbehilter der Pilotanlage im Vergleich zum Sedimentationsbecken der GroRanlage

Wahrend der Startphase des Projektes war der Anfall von Riickstanden etwas héher. Als ursachlich
dafiir werden weniger die keramischen Membranen sondern die Versuchsbedingungen angesehen.
Zu Versuchsbeginn waren die Grenzbereiche des Verfahrens unbekannt. U.a. wurden geringere
Kalkmengen dosiert, was die Werte des hier verwendeten spezifischen Sedimentanfalls erh6ht. Zu
zwei Zeitpunkten war der Sedimentanfall deutlich erhéht: am 21.12.15 mit 1,3 m3/t und am 21.06.16
mit 0,21 m3/t. Ursachlich war vermutlich haufiges An- und Abfahren der Pilotanlage mit Stillstands-
zeiten in Verbindung mit zeitlich erhéhter Anzahl von CEB. Ausgeschlossen werden kann nicht eine
gewisse Bildung von Sediment beim Spllen der keramischen Membranen. Zur Einstellung des Spiil-
druckes fir die keramischen Membran wurde kohlenstoffdioxidhaltige Druckluft eingesetzt, die mit
Resten von Kalkwasser unldsliches Calciumcarbonat bildet. Bei den folgenden Versuchen mit Poly-
mermembranen lagen Erfahrungen zur Kalkwasserfiltration vor. Das erlaubte, die Pilotanlage von
Anfang an mit optimierten Parametern zu betreiben. Dadurch war ein gleichmaRiger Betrieb moglich,
was zu einem geringeren Sedimentanfall im Vergleich zum Betrieb mit den keramischen Membranen
flhrte.

Insgesamt wird davon ausgegangen, dass der Anfall von Sediment unabhangig von der eingesetzten
Membran ist. Es wird daher im Weiteren mit einem mittleren Sedimentanfall wahrend des Pilotie-
rungszeitraumes gerechnet. Dieser betrug lediglich 0,15 m® Sediment pro t dosiertes PRECAL56. Die
im Pilotmalstab ermittelte Sedimentmenge bezieht sich auf das im Sedimentationsbehalter ange-
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sammelte Volumen. Wasservolumina, die beispielsweise dafiir bendtigt werden, um das Sediment
auszusplilen oder zu transportieren sind bei der Planung einer GrofRanlage gesondert zu erfassen und
zu den hier angegebenen Werten zu addieren.

In der GroRanlage wurden im Jahr 2015 ca. 380 t PRECALS56 geliefert und ca. 500 m3 Sediment abge-
fahren. Der grolRtechnische Sedimentanfall bezieht sich somit auf das aus den Sattigern ausgesplilte
Sediment in den Sedimentationsbecken, aus denen es vom Tankwagen abgesaugt wurde. Er ergibt
sich ein spezifischer Sedimentanfall von 1,3 m3 pro t dosiertes PRECAL56. Somit gelang es wahrend
der Pilotversuche selbst unter ungiinstigen Bedingungen, den Sedimentanfall gegeniliber dem derzei-
tigen grofRtechnischen Betrieb erheblich zu vermindern. Dies stimmt (iberein mit Erfahrungen im
Wasserwerk Eich. Hier wurde bei der Herstellung von Kalkmilch aus Branntkalk durch Verwendung
eines entharteten, sulfatarmen Losewassers eine verbesserte Reaktivitat der Kalkmilch und ein ver-
minderter Schlammanfall beobachtet, was letztlich zum Einsatz der Umkehrosmose fiir die Herstel-
lung des Lésewassers fir Kalkmilch fiihrte®.

7.3 Folgerungen fiir den Sedimentanfall in der Grofdanlage

Wird einer kiinftigen GroRanlage zur Kalkwasserherstellung mit Membrantechnik unter Verwendung
des hier entwickelten Kreislaufverfahrens eine mittlere Kalkwasserproduktion von beispielsweise 50
m3/h (1,1 kg/m?3 Ca(OH),) unterstellt, sollten Riickstdnde in folgendem Umfang anfallen:

- Kalkwasserproduktion: 50 m3/h * 24 h/d * 365 d/a = 438.000 m3/a

- Ca(OH), im Kalkwasser: 438.000 m3*/a * 1,1 kg/m3 =482 t/a

- PRECALS56 Verbrauch: 482 t/a * 1,02 (unlésliche Bestandteile) = 492 t PRECAL56/a
- Schlammanfall: 492 t PRECALS56 /a * 0,15 m3/t PRECAL56 = 74 m3 Schlamm/a

- Gesamtausbeute Membran: 1 -74 m3Schlamm /438.000 m3 Kalkwasser = 99,98 %

Hierbei wird davon ausgegangen, dass der Schlamm aus dem Sedimentationsbehalter ohne zusatzli-
ches Treibwasser direkt in Container abgelassen wird.

Durch die Riickfiihrung des schlammhaltigen Wassers aus der Spiilung der Membran gelingt es, einen
nahezu geschlossenen Kreislauf zu entwickeln. Die Gesamtausbeute des Prozesses ist somit weitge-
hend unabhéangig von der Ausbeute der Membran. Die Ausbeute der Membran liegt im Bereich von
90 bis 95 %. Die mittlere Gesamtausbeute des Prozesses erreicht jedoch einen sehr hohen Wert von
99,98 %.

> Brendl, H.-G.: Optimierung einer Schnellentkarbonisierung in der Trinkwasseraufbereitung mit hochreaktiver
Kalkmilch. gwf 136(1995)2, 78-84
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8 Vorschlage fiir die grofd3technische Umsetzung

8.1 Allgemeines Verfahrensprinzip

Fiir das Wasserwerk Ebnet steht zur Kalkwasserherstellung das Membrankreislaufverfahren zur Ver-
fligung. Kernstiick des Prozesses bildet die Membranfiltration und interne Kreislauffihrung.

Bei dem Verfahren gemaR Bild 8.1 wird zunachst mit UV desinfiziertes Rohwasser einer Umkeh-
rosmosebehandlung unterzogen. Die Umkehrosmoseanlage wird ohne Zusatzstoffe betrieben. Dies
erlaubt, das Konzentrat in das Rohwasser zurlick zu fihren. Das Permeat der Umkehrosmose wird
einer physikalischen Entsauerung unterzogen. Das entsduerte Permeat wird zum Ansetzen und zur
Verdiinnung von Kalkmilch benétigt. Die Mischung von Kalkmilch und entsauertem Permeat erfolgt
im Einmisch- und Kontaktbehalter. Anschlieffend wird das partikelhaltige Gemisch Gber die Membran
gepumpt. Das partikelfreie Filtrat der Membran ist das gewlinschte Kalkwasser mit einer Calciumhyd-
roxidkonzentration von ca. 1,1 kg/m3, das dem Trinkwasser zugegeben wird. Das schlammbhaltige
Wasser aus der Spilung der Membran wird in Sedimentationsbehalter eingeleitet. Das Klarwasser
aus der Sedimentation wird in den Einmisch- und Kontaktbehalter zurtickgefiihrt. Das Sediment wird
periodisch abgezogen und abgefahren.

Prinzipiell kdnnen keramische Membranen aus Siliciumcarbid oder Polymermembranen zur Filtration
des Kalkwassers eingesetzt werden. Entscheidungskriterien sind Garantiebedingungen und Kosten.

. >
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5 uv- L)

Desinfektion
Kalk Ca(OH),-
Silo

Konzentrat Umkehrosmose

Feed Umkehrosmose

Kalk
Kalkwasser
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Membran
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¥ |

Sedimentations-
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Umkehrosmose physikalische Kontakt- |— l
Entsauerung behalter Schlammwasser Membran
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Bild 8.1: Verfahrensprinzip der Kalkwasserherstellung mit keramischen Membranen
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8.2 Herstellung von Kalkmilch

Bisher erfolgte die Herstellung von Kalkmilch aus Kalkhydrat, wie in der Einflihrung beschrieben. Als
Handelsprodukt fur Kalkhydrat wird im Wasserwerk Ebnet PRECAL56 der Firma Schaferkalk einge-
setzt, der einen hohen Anteil an Calciumhydroxid aufweist. Der Lieferkalk wird im Wasserwerk in
Silos gespeichert.

Fir die Menge des Sedimentanfalls ist die Reinheit des gelieferten Kalks ausschlaggebend. Es soll
auch weiterhin ein Kalkprodukt mit einem hohen Gehalt an Calciumhydroxid (>98%) verwendet wer-
den.

Die Kalkmilchherstellung soll weiterhin nach dem gleichen Vorgehen erfolgen, mit der Ausnahme,
dass als Losewasser entsduertes Permeat anstelle Rohwasser eingesetzt wird. Damit wird kiinftig ein
vergleichbarer Ca(OH),-Gehalt der Kalkmilch von ca. 36 kg/m?3 erwartet (Tab. 8.1).

Tab. 8.1: Im Untersuchungszeitraum gemessene Ca(OH), - Konzentrationen der Kalkmilch

kg/m3 Ca kg/m3 Ca(OH),
16.04.14 20,0 37,0
23.04.14 19,7 36,4
05.05.14 21,3 39,4
05.06.14 20,8 38,5
04.08.14 17,8 32,9
10.11.15 17,2 31,8
Mittelwert 19,5 36,0

Bild 8.2: Kalkablagerungen im Ansaugbereich der Luft fiir die mechanische Entsauerung der Pilotanlage
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Die Anlagenkomponenten fiir die Herstellung von Kalkmilch, insbesondere Kalksilo und Kalkansatz,
sollten raumlich getrennt von anderen Anlagenbauteilen sein, um die Verbreitung von Kalkstaub
Uber die Luft zu vermeiden. Im derzeitigen baulichen Zustand, bei dem Kalksilos und Sattiger in ei-
nem Raum untergebracht sind, setzt sich unvermeidlich Kalkstaub an Anlagebauteilen ab, was bei-
spielhaft an der Pilotanlage bei der Bereitstellung von Luft flr die mechanische Entsduerung bereits
nach einem Monat Betrieb gut zu beobachten war (Bild 8.2). Kalk in der Umgebungsluft wiirde lang-
fristig auch Komponenten der Membrananlage von auRen korrosiv schadigen. Die Abmessungen der
Kalksilos sollten sich an der Bezugsmenge des Lieferkalks orientieren.

8.3 Umkehrosmose mit Vorbehandlung

Foulingbildner wie Partikel bzw. Kolloide als Folge von Niederschlagsereignissen oder selbst analy-
tisch nicht erfassbare Eisen- und Mangangehalte des Rohwassers sammeln sich im Vorfilter aber
auch auf den Membranen an. Dies flhrt zu einem Druckverlustanstieg. Beispielsweise kann ein ext-
remes Witterungsereignis zu einer vollstandigen Verblockung der Vorfilter fiihren, so dass ein Wei-
terbetrieb der Umkehrosmose nicht moglich ist. Es ist daher zu empfehlen, immer ausreichend Vor-
filtermaterial im Wasserwerk vorratig zu haben, um ohne Zeitverzug einen Wechsel der Vorfilter
vornehmen zu kénnen.

Dariber hinaus kann nach extremen Tribstoffbelastungen oder nach langerer Betriebsdauer, bei-
spielsweise einem Jahr, eine chemische Reinigung der Membranen (CIP: cleaning in place) erforder-
lich werden. Dies kann durch den Anlagenbauer, einen Dienstleister oder den Betreiber selbst erfol-
gen. Im letzteren Fall muss eine entsprechende Reinigungsstation im Wasserwerk vorhanden sein.
Ein standortangepasstes Konzept fiir die chemische Reinigung muss wahrend der Planungsphase
erarbeitet werden.

Ebenso denkbar fir die Vorbehandlung zur Umkehrosmoseanlage ist eine Ultrafiltration. Damit kann
auf Vorfilter in der Umkehrosmoseanlage verzichtet werden, was bei der Festlegung der Garantiebe-
dingungen bericksichtigt werden sollte. Durch Ultrafiltration werden einige Foulingbildner von den
Umkehrosmosemembranen fern gehalten, was zu langeren Betriebszeiten bis zur Erfordernis einer
chemischen Reinigung fiihrt. Ein weiterer Vorteil besteht darin, dass Mikroorganismen mit hohen
Wirkungsgraden (z.B. 4 log) entfernt werden. Somit kdnnen auch im Konzentrat keine Mikroorganis-
men aus dem Rohwasser enthalten sein. Dies ist auch sicherzustellen, da das Konzentrat in das Roh-
wasser zurilickgefiihrt wird. Voraussetzung fiir den Einsatz der Ultrafiltration ist, dass das sogenannte
schlammhaltige Wasser aus der Spiilung der Ultrafiltrationsanlage ohne zusatzlichen Aufwand in ein
FlieRgewdsser abgeleitet werden kann. Ob dies im vorliegenden Fall méglich ist muss gepriift wer-
den. Fir die Einleitung ist eine Einleiterlaubnis erforderlich. Sofern eine Einleitung des schlammhalti-
gen Wassers der Ultrafiltration nicht moéglich ist sollte von einer Ultrafiltration Abstand genommen
werden. Das Rohwasser ware in diesen Fall mittels UV zu desinfizieren und danach tber Vorfilter zu
flhren, bevor das Wasser auf die Umkehrosmose gelangt.

Die Umkehrosmoseanlage wurde wahrend des Pilotbetriebes im Wesentlichen mit einem mittleren
Flux von 19,9 L/m?/h, einer Ausbeute von 80 % ohne Dosierung von Antiscalants betrieben. Diese
Einstellungen kdnnen auf den groRtechnischen Betrieb libertragen werden. Es sind aber auch niedri-
gere oder hohere Fluxwerte moglich, was den Energiebedarf entsprechend beeinflusst. Eine Ausbeu-
te von 80 % darf keinesfalls tiberschritten werden.
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Einmal eingestellte Betriebsparameter sollten nur im Ausnahmefall gedndert werden und nicht im
taglichen Betrieb. Damit ergeben sich pro Stralle der Umkehrosmoseanlage lediglich zwei Betriebszu-
stande:

e Produktion einer vorgegebenen Permeatmenge
e auBer Betrieb.

Die AulRerbetriebnahme der Umkehrosmoseanlage ist auf 24 bis 48 Stunden beschrankt. Fir langere
Stillstandszeiten (Wochen, Monate) ist eine Konservierung der Membranmodule nach vorausgegan-
gener Reinigung und periodischen Wechsel (z.B. monatlich) der Konservierungsfliissigkeit erforder-
lich.

Bei der Umkehrosmoseanlage muss im groRtechnischen Betrieb mit folgenden Aufwendungen ge-
rechnet werden:

o Wechsel der Vorfilter: viermal pro Jahr
o CIP der Umkehrosmose: einmal pro Jahr
e Ersatz der Membranmodule durch fabrikneue Module: alle 5 Jahre

Insbesondere die Wechselfrequenz der Vorfilter ist als hoch einzuschatzen. Die beladenen Vorfilter
und die Membranmodule kdnnen liber den Hausmiill entsorgt werden, da diese nicht mit Schadstof-
fen beladen sind. Eine weitergehende Vorbehandlung, beispielsweise durch Ultrafiltration, sollte die
Wechselhaufigkeit der Vorfilter erheblich vermindern und auch die Reinigungszyklen fir die Umkehr-
osmosemembranmodule verlangern.

8.4 Membranen zur Partikelabtrennung

Polymermembranmodule sind entsprechend dem bisher tblichen Vorgehen durch Vorfilter vor gro-
Ren Partikeln zu schitzen. Dafiir kommen meist automatisch spiilende Filter zum Einsatz. Bei der
Kalkwasseraufbereitung neigen solche Vorfilter allerdings zu Verblockungen. Es sind daher Vorfilter
einzusetzen, die nicht nur bestandig gegeniber den hohen pH-Werten des Kalkwassers (pH 13) sind,
sondern auch gegentiber niedrigen pH-Werten (pH 1-2) bei einer chemikalienunterstiitzen Spilung.
Die Vorfilter miissen ebenso wie die Membranmodule regelmaRig unter Zugabe von Saure gespiilt
werden.

Bei keramischen Membranen kann ggf. auf den Einsatz von Vorfiltern verzichtet werden, da von die-
sen ein unginstiges Aufwand-Nutzen-Verhéltnis erwartet wird. Allerdings sind diese planerisch vor-
zusehen. Damit kdnnen diese nachtraglich installiert werden, sofern kiinftige Betriebserfahrungen
dies als sinnvoll erscheinen lassen.

Auf Basis der Vorversuche erscheinen sowohl keramische Membranen als auch Polymermembranen
flr die Kalkwasserherstellung im Wasserwerk Ebnet einsetzbar. Bei keramischen Membranen soll ein
Flux von 150 L/m?/h bei Spitzenlast nicht Gberschritten werden. Polymermembranen diirfen nicht
mit mehr als 50 L/m?/h ausgelegt werden. Die elektrische Leitfahigkeit (25°C) im Feed soll bei etwa
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6.500 uS/cm liegen und darf 7.000 puS/cm nicht Giberschreiten. Damit wird ein Kalkwasser mit einem
Calciumhydroxidgehalt von 1,1 bis 1,2 g/L erhalten.

Die Spiilung der Membranen soll ausschliefllich mit entsduertem Permeat bzw. periodisch mit Per-
meat unter Zugabe von Salzsdure (CEB) erfolgen. Die Zugabe anderer Sduren fir die CEB erscheint
nicht zielflihrend. Im CEB-Abwasser soll der pH 2 unterschritten werden. Die Sduredosierpumpe soll
es erlauben, die entsprechende Sauremenge innerhalb von 30 Sekunden zu dosieren. Auf eine Luft-
spilung der Membranen ist zu verzichten.

Eine Zusammenstellung ausgewahlter Parameter flir den Betrieb der Membranen zur Partikelabtren-
nung findet sich in Tab. 8.2.

Tab. 8.2: Zusammenstellung von Betriebsparametern fiir keramische und Polymermembranen fiir die Kalkwasserherstel-
lung

Einheit Keramische Membran Polymermembran
Elektr. Leitfahigkeit Feed (25 °C) uS/cm 6.500 - <7.000 6.500 - <7.000
Flux Dauerbetrieb L/m?/h ca. 100 50
Flux Spitzenlast L/m?/h ca. 150 50
Intervall Permeatspuilung min 30 30-60
Intervall CEB h 8-12 12-24
Anlageninterne Ausbeute % 95 -98 90 - 95

Muss bei keramischen Membranen der Druckaufbau fiir die Wasserspiilung mit Druckluft erfolgen,
soll die Druckluft kein Kohlenstoffdioxid enthalten. Dies kann dadurch erreicht werden, indem die
Ansaugluft fir den Kompressor liber entsprechende Kartuschen aufbereitet wird. Die keramischen
Membranen miissen regelmaRig mit Salzsdaure gespiilt werden. Dies ist u.a. bei der Materialauswahl
der Gehduse zu beachten.

8.5 Umgang mit dem Sediment

Das Sediment muss periodisch aus den Sedimentationsbehaltern abgelassen werden, ohne zusatzli-
ches Treib- bzw. Spilwasser zu verwenden.

Beispielsweise konnten Container direkt aus den Sedimentationsbehaltern beschickt werden. In Ent-

wasserungscontainern erreicht das Sediment einen TS-Gehalt von 15-20 %°. Entwasserungscontainer
stehen z.B. mit Volumina von 10 m® zur Verfligung. Somit wire im Wasserwerk Ebnet alle ein bis zwei
Monate der Inhalt eines 10 m3 Containers zu entsorgen, der mit marktiiblichen Fahrzeugen transpor-
tiert werden kann. Entwdasserungscontainer kénnten im vorliegenden Fall einen Vorteil aufweisen, da
das Sediment eine relativ hohe Absetzgeschwindigkeit aufweist. Zudem ist diese Losung kostengiins-

tig und vermeidet die Wartung bewegter Teile wie bei der maschinellen Entwasserung.

® DVGW-Arbeitsblatt W221-2: Riickstinde und Nebenprodukte aus Wasseraufbereitungsanlagen — Teil 2: Be-
handlung. Bonn April 2010
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Hohere TS-Gehalte von 15-30 % (DVGW W221-2) werden durch Bandfilterpressen (z.B. Vakuumband-
filter) erreicht. Da das Sediment Restgehalte an Calciumhydroxid aufweist ist im intensiven Kontakt
zwischen der Umgebungsluft und dem Sediment eine beschleunigte Verbackung der Filtertlicher
durch die Bildung von Calciumcarbonat nicht auszuschlieRen. Daher sind Versuche empfehlenswert.
Eine regelmaRige saure Reinigung der Filtertlicher wird erforderlich.

8.6 Beispiel fiir Anlagendesign mit keramischen Membranen

Seitens bnNETZE GmbH wurden fir die Dimensionierung der Anlage zur Kalkwasserherstellung drei
Lastfalle mit Trinkwasservolumenstromen von 1.000, 1.300 und 1.500 m3/h festgelegt, welche mit
Kalkwasser in den Zustand der Calcitsattigung gebracht werden sollen.

Seitens bnNETZE GmbH wird gewiinscht, dass wie in der Vergangenheit auch kiinftig der Calcium-
gehalt des Trinkwassers von 16 auf etwa 32 mg/L anzuheben ist. Im vorliegenden Dimensionierungs-
beispiel wurde von einer Erhéhung des Calciumgehaltes im Trinkwasser um 20 mg/L ausgegangen.

Die verfahrenstechnische Umsetzung erfolgte am Beispiel einer Anlage mit 3 Strallen. Das Layout der
Kalkwasserherstellung (ohne Kalkmilchbereitung) am Beispiel der keramischen Mikrofiltration ent-
halt Bild 8.3. Bei den Dimensionierungsangaben handelt es sich um vorlaufige Werte, die im Rahmen
der Detailplanung zu prifen sind.

Umkehrosmose

: Keramische Mikrofiltration
1 x Sirion Mega 210x4
3 x 14 CeraMem 0,1 pm
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Bild 8.3; Layout der neuen Anlage zur Kalkwasserherstellung
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Der Ansatz der Kalkmilch erfolgt mit PRECAL56 (oder vergleichbar) und entsduertem Permeat. Auf

Basis bisheriger Erfahrungswerte wird Kalkmilch in einer Konzentration von 19,5 kg/m?3 als Calcium

bzw. 36 kg/m?3 Calciumhydroxid eingesetzt (Tab. 8.3). Je nach Lastfall ist eine Kalkmilchproduktion
zwischen 1 und 1,5 m3/h erforderlich. Der Bedarf an PRECAL56 liegt zwischen 330 und 500 t/Jahr.

Trinkwasserproduktion

Erforderliche Kalkfracht
gewahlte Calciumdosis

berechnete Fracht
berechnete Fracht

berechneter PRECAL56-Bedarf + 2%

Kalkmilchproduktion

gemessener Ca-Gehalt der Kalkmilch

berechnet Q Kalkmilch

m3/h
m3/a

g/m3Ca
kg/h Ca
kg/h Ca(OH)2

t/a

kg/m3 Ca
kg/m3 Ca(OH)2

m3/h

1.000

8.760.000

20
20
37
331

19,5
36
1,03

1.300
11.388.000

20
26
48
430

19,5
36
1,33

1.500
13.140.000

20
30
56
496

19,5
36
1,54

Fir die Umkehrosmose steht bereits eine Anlage mit 16 Membranelementen der Dimension 8“ zur

Verfligung. Diese wird weiterhin in einer StralRe betrieben. Fir die verbleibenden beiden Strallen

werden Umkehrosmoseanlagen mit einer groReren Kapazitdt bendétigt, die jeweils wenigstens 4 zu-

satzliche Membranmodule enthalten sollten. Tab. 8.4 zeigt ein Dimensionierungsbeispiel der Umkeh-

rosmose fir 3 StralRen.

StraRe

Anzahl Druckrohre/Anlage

Anzahl UO-Elemente
Flache alle Elemente
Lastfall

mittlerer Flux
Permeat

Permeat, kumulativ
Lastfall

mittlerer Flux
Permeat

Permeat, kumulativ
Lastfall

mittlerer Flux
Permeat

Permeat, kumulativ

m3/h
L/m?/h
m3/h
m3/h
m3/h
L/m?/h
m3/h
m3/h
m3/h
L/m?/h
m3/h
m3/h

16
654
1.000
24

16

16
1.300
15

10

10
1.500
15

10

10

20
818

21
17
33

20
16
26

24
20
30

3

5
20
818

auller Betrieb
auller Betrieb
auller Betrieb

20
16
42

24

20
50

66



In diesem Beispiel wurde jedem Lastfall ein bestimmter Permeatfluss zugewiesen. Flir den grofStech-

nischen Betrieb wird unbedingt empfohlen, den Permeatfluss konstant zu halten. Mehr- oder Min-

derproduktion soll durch Zu- und Abschalten der StraRen erfolgen. Hintergrund fiir diese Empfehlung

ist der vorgesehene Automatisierungsgrad der Umkehrosmosetechnik, bei der die Regelung der Vo-

lumenstréme manuell vorgenommen werden muss. Ein Dimensionierungsbeispiel mit konstantem

Permeatfluss enthalt das folgende Kapitel.

Ein mittlerer Flux von 25 L/m?/h soll nicht GUberschritten werden, um den Umfang von Fouling auf den

Membranen zu begrenzen.

Die Entsduerung des Permeates erfolgt analog der Parametrierung und der Anlagentechnik bei der

Pilotierung. Sofern die Umkehrosmose mit einem hoheren Permeatvolumenstrom, beispielsweise

20 m3/h anstelle der 13 m3/h wahrend der Pilotierung, beeinflusst das die folgende mechanische

Entsduerungsstufe. Es ist anlagentechnisch sicherzustellen, dass der Wirkungsgrad fiir die CO,-

Entfernung auch bei héheren Durchsatzen unverandert bleibt.

Tab. 8.5 zeigt ein Dimensionierungsbeispiel fir die keramischen Membranen. Jede der drei Strallen

besteht aus 14 Membranmodulen mit einer Fldche von jeweils 10,7 m2. Der Flux liegt je nach Lastfall

zwischen 95 und 113 L/m?/h.

Stralle
Lf Feed
eingestellter Ca(OH)2-Gehalt

Feed/Filtrat MF

gewahlte Anzahl MF-Module
Lastfall

Flux

Feed/Filtrat MF

Feed/Filtrat MF kumulativ
berechnete Fracht, kumulativ
Lastfall

Flux

Feed/Filtrat MF

Feed/Filtrat MF kumulativ
berechnete Fracht, kumulativ
Lastfall

Flux

Feed/Filtrat MF

Feed/Filtrat MF kumulativ
berechnete Fracht, kumulativ

uS/cm
g/LCa

g/L Ca(OH)2
°dH

m3/h

m3/h

L/m?/h

m3/h

m3/h

kg/h Ca(OH)2
m3/h

L/m?/h

m3/h

m3/h

kg/h Ca(OH)2
m3/h

L/m?/h

m3/h

m3/h

kg/h Ca(OH)2

6.500
0,61
1,12

84

33

14
1.000
113
17

17

19
1.300
95

14

14

16
1.500
113
17

17

19

6.500
0,61
1,12

84
43
14

113
17
34
38

95
14
28
32

113
17
34
38

6.500
0,61
1,12

84
50
14

auller Betrieb
auller Betrieb
auller Betrieb

95
14
43
48

113
17
51
57

Als Zusatzstoff fur die chemikalienunterstiitzte Spilung (CEB) wird 31%-ige Salzsdure eingesetzt. Fiir

die Bevorratung ist ein Vorratsbehilter von ca. 3 m3 vorgesehen. Es wird erwartet, dass der Inhalt fir
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etwa ein Jahr reicht. Der Vorratsbehalter ist raumlich getrennt von der Membrananlage zu installie-
ren.

Fir die Mischung von Kalkmilch, Losewasser sowie temporar dem Klarwasser aus der Sedimentation
werden beispielsweise zwei zylindrische Behalter eingesetzt, die alle drei Strallen speisen. Die Kon-
taktzeit soll etwa 10 min nicht Gbersteigen. Mit der beispielhaften Dimensionierung gemal Tab. 8.6
ergeben sich Kontaktzeiten im Bereich von 7 min (Lastfall 1.500 m3/h) bis 11 min (Lastfall 1.000
m3/h).

Tab. 8.6: Beispiel fiir Dimensionierung von 2 Mischbehaltern zylindrische Ausfiihrung

Radius m 1,00
Hohe m 1,00
Volumen m3 3,14
Anzahl n 2

Fir die Sedimentation wurden beispielhaft zwei Behalter gewahlt, die aus einem zylindrischen Teil
und einen Kreiskegel fir Schlammspeicherung bzw. Schlammabzug bestehen (Tab. 8.7). Bei einer
anlageninternen Ausbeute von 95 % und zwei leeren Behaltern ergibt sich eine Aufenthaltszeit von
13 Stunden (Lastfall 1.000 m3/h) bzw. 8 Stunden (Lastfall 1.500 m3/h). Wird ein Sedimentanfall von
0,15 m?3 Sediment pro t PRECAL56 zugrunde gelegt, sinkt nach einem Monat die Aufenthaltszeit auf
10 bzw. 6 Stunden. Damit bieten die Behalter noch ausreichend Reserve selbst, wenn die anlagenin-
terne Ausbeute vermindert werden sollte. In keinem Fall darf die Kontaktzeit 0,5 Stunden unter-
schreiten.

Tab. 8.7: Sedimentationsbehdlter, bestehend aus Zylinder mit Kreiskegel

Radius m 1,25
zylindirscher Teil Hohe m 2,00
zylindirischer Teil Volumen m3 9,81
Kreiskegel Hohe m 0,50
Kreiskegel Volumen m?3 0,82
Volumen eines Behalters m? 10,63
Anzahl n 2

8.7 Beispiel fiir Anlagendesign mit Polymermembranen

Das Layout der Anlage mit Polymermembranen dhnelt dem der Anlage mit keramischen Membranen.
Bei diesem Beispiel wurde bei der Dimensionierung der Umkehrosmose der Flux mit konstant

21 L/m?/h fur die drei Lastfalle vorgeben (Tab. 8.8). Minder- bzw. Mehrbedarf an Kalkwasser wird
Uber die Betriebszeit der Umkehrosmose ausgeglichen. Diese Konfiguration kann auch mit kerami-
schen Membranen zum Einsatz kommen. Auch bei diesem Beispiel sind die Umkehrosmoseanlagen
der Straflen 2 und 3 etwas groRer als die Umkehrosmoseanlage der StraRe 1, um die bereits vorhan-
dene Anlagentechnik weiter nutzen zu kdénnen.

68



Tab. 8.8: Dimensionierung der Umkehrosmose mit konstantem Permeatvolumenstrom

Stralle 1 2 3

Lastl mh | 1500 |

Tab. 8.9: Dimensionierung der Polymermembranen

StralRe 1 2 3

eingestellter Ca(OH),-Gehalt g/L Ca
gewdhlte Anzah| UF-Module & 8 8

Feed/Filtrat UF kumulativ auler Betrieb

lastfll  m¥h . 130 |
Feed/Filtrat UFkumulaty  |m%h 16 32| 48
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Eine beispielhafte Dimensionierung der Polymermembranstufe zeigt Tab. 8.9. Die Betrachtungen
basieren auf dem Ultrafiltrationsmembranmodul XL15MB40W oder vergleichbar. Pro StraRe sind 8
Module mit einer Membranflache von 40 m? erforderlich. Alle Module wurden auf einen Flux von
50 L/m?/h ausgelegt. Wie bei der Umkehrosmose muss Minder- oder Mehrbedarf tiber die Betriebs-
zeit angepasst werden.

Die Dimension der anderen Anlagenbauteile, wie Einmisch- und Kontaktbehalter oder Sedimenati-
onsbehalter ist dhnlich denen mit keramischen Membranen. Da die anlageninterne Ausbeute bei
Polymermembranen etwas geringer ausfallen kann als bei keramischen Membranen wird ein Sicher-
heitszuschlag auf die Volumina der Behalter empfohlen.

8.8 Membrananlage: Typ der Feedpumpe und Verrohrung

Die Pumpe zur Beschickung der Membrananlage muss das partikelhaltige Kalkwasser (pH 13) auf die
Membran fordern. Kalkpartikel wirken abrasiv und neigen zu Abscheidungen beispielsweise in Kon-
takt mit Umgebungsluft oder auf Oberflachen. Die Eignung spezieller Kreiselpumpen, Exzenterschne-
ckenpumpen oder Drehkolbenpumpen mit gummierten Rotoren ist zu prifen. Hierfiir gibt es nach
Firmenangaben Erfahrungen aus der Papierindustrie mit der Forderung von Kaolin (Aluminiumsili-
kat)-Schlamm in dem hier interessierenden Volumenstrombereich ’. Polymermembranen reagieren
empfindlicher als keramische Membranen auf Druckst6Re, so dass bei Einsatz alternativer Pumpen
ggf. MaBnahmen fiir den Druckausgleich erforderlich werden kdénnen.

Im Langzeitbetrieb sind Kalkabscheidungen in den kalkfiihrenden Rohrleitungen nicht auszuschlie-
Ren. Diese sollten jedoch einen vergleichsweise geringeren Umfang aufweisen als bei den bestehen-
den Kalkwassersattigern, da der Gehalt an Ca(OH), im Kalkwasser bei Filtration mit Membranen nied-
riger ist. Bei der Demontage der Pilotanlage nach einem Betrieb tiber 8 Monate wurden seitens
bnNETZE GmbH die Rohrleitungen hinsichtlich Ablagerungen visuell beurteilt. Kalkabscheidungen in
geringem AusmalR waren lediglich in der Leitung zwischen Ansetz- und Kontaktbehalter und der Mik-
ro-/Ultrafiltrationsmembran, die unfiltriertes Kalkwasser transportierte, sichtbar. In den Leitungen
nach der Membran, durch die filtriertes Kalkwasser floss, waren keine Ablagerungen zu erkennen
(Bild 8.4). In einer groRtechnischen Anlage muss daher insbesondere die Leitung zwischen dem An-
setz- und Kontaktbehdlter und der Membran einfach demontier- und austauschbar sein.

Kostenglinstige verklebte Verbindungen zwischen Rohrleitungen und dem Membranmodul (z.B. in
vorgefertigten Membranracks bei Polymermembranen) erscheinen fiir den vorliegenden Einsatz-
zweck wenig geeignet, es sei denn anstelle des Modulwechsels wird das komplette Rack einschliel3-
lich Zuleitungen getauscht.

" https://pumpen.netzsch.com/de/materialien-applikationen/papierherstellung/ (Zugriff am 13.07.16)
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Bild 8.4: Demontierte Leitungen der Pilotanlage nach 8 Monaten Betrieb, Kalkablagerungen lediglich in der Leitung mit
unfiltriertem Kalkwasser zwischen Ansetzbehilter und Membran (vorn): Bild: bnNETZE GmbH (2016)

8.9 Einmischung von Kalkwasser in Rohwasser

Durch den verminderten Calciumhydroxidgehalt im Kalkwasser bei der Herstellung mit Membran-
technik wird prinzipiell ein Riickgang der Kalkabscheidungen an Anlagenteilen erwartet. Dies sollte
insbesondere Anlagenbereiche betreffen, in denen der Zugang von Umgebungsluft ausgeschlossen
ist. An Mischstellen von Kalk- und Rohwasser mit Kontakt zur Umgebungsluft werden hingegen auch
weiterhin deutlich Abscheidungen erwartet (Bild 8.5). Dies war selbst an der Pilotanlage beispiels-
weise im Einmisch- und Kontaktbehélter zu erkennen (vgl. Kap. 5.7). Als GegenmaBnahme wird eine
Neugestaltung der Kalkwasser-Einmischstellen in das Rohwasser empfohlen. Dies kann mit einer
numerischen Stromungssimulation erfolgen, um die Lage der optimalen Dosierstelle zu ermitteln.
Dazu liegen Praxiserfahrungen in anderen Wasserwerken vor®.

8 Wricke, B.; Aigner, D.; Miller, N.: Optimierung der Kalkwassereinmischung im Wasserwerk Gottleuba. Energie
Wasser Praxis 5/2014, 42-45
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Bild 8.5: Calciumcarbonatablagerungen im Zentralsammler an der Behalterwand und am Rohr durch Einmischung von
Kalkwasser und Rohwasser

8.10 Vor- und Nachteile der Kalkwasserherstellung mit Membrankreis-
laufverfahren im Vergleich zu konventionellen Verfahren

Die Herstellung von Kalkwasser erfolgt in Anlagen der 6ffentlichen Wasserversorgung bisher durch
Kalkwassersattiger oder nach dem Prinzip der Mehrkammerflockung (Bild 8.6). In beiden Fallen wird
Kalkmilch mit Losewasser in Kontakt gebracht, um ein nahezu mit Calciumhydroxid gesattigtes Was-
ser herzustellen.

Bei den Sattigern handelt es sich um groRvolumige Behalter, in denen bei einer ausreichenden Ver-
weilzeit iber mehrere Stunden Calciumhydroxid sich in Wasser 16st und unldsliche Bestandteile des
Lieferproduktes sedimentieren. Dieser Kalkschlamm wird periodisch abgezogen, in Kalkschlammbe-
cken abgeleitet und von dort aus zur Entsorgung abtransportiert. Sattiger werden kontinuierlich be-
trieben. Sattiger weisen erhebliche Anlagenkubaturen auf, produzieren Kalkwasser mit einer gewis-
sen Resttriibe und verursachen nicht unerhebliche Betriebsaufwendungen insbesondere beim An-
und Abfahren, schwankenden Durchsatzen und bei der Reinigung. Anpassungen der Betriebsweise
des Sattigers erfordern umfangreiche Betriebserfahrungen des Fachpersonals.

Wesentlich kiirzere Losezeiten werden in Kompaktanlagen mit Lamellenseparatoren erzielt. Bei der
Mehrkammerflockung wird Kalkmilch und Losewasser miteinander in Kontakt gebracht und mit opti-
onaler Zugabe eines Flockungshilfsmittels Gber einen Lamellenseparator gefiihrt. Die Kontaktzeit im
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Prozess unterschreitet 20 min°. Unlésliche und ungeldste Verbindungen aus dem Kalkprodukt bzw.
Magnesiumhydroxid fallen aus und werden aus einem Eindicker abgezogen. Es ist allerdings nicht
bekannt, in welchen Umfang Sediment mit diesem Verfahren unter den Bedingungen im Wasserwerk
Ebnet anfallt.
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Kalkwassersattiger Mehrkammerflockung Membrankreislaufverfahren

Bild 8.6: Verfahren der Kalkwasserherstellung

Im Wasserwerk Ebnet wurde die Kalkwasserherstellung mit dem Membrankreislaufverfahren im
PilotmaRstab getestet. Eine Mischung von Kalkmilch und Lésewasser wurde {iber eine Mikro- bzw.
Ultrafiltrationsmembran geflihrt. Im Ergebnis lag ein partikelfreies Kalkwasser vor. Das schlammhal-
tige Wasser aus der Spilung der Membranen wurde einem Sedimentationsbehélter zurlickgefihrt.
Das Klarwasser wurde in den Einmisch- und Kontaktbehalter zuriickgefiihrt, das Sediment periodisch
(z.B. monatlich) abgezogen. Im Wasserwerk Ebnet wurde zudem das Lésewasser mittels Umkeh-
rosmose und mechanischer Entsauerung aufbereitet. Dies stellt sicher, dass das Lésewasser praktisch
aus reinem Wasser besteht und keine Inhaltsstoffe enthalt, die mit Calciumhydroxid reagieren wie
beispielsweise Hydrogenkarbonat und Kohlenstoffdioxid. Das produzierte Kalkwasser ist partikelfrei.
Die Menge kann jederzeit problemlos an schwankende Trinkwasserproduktionsmengen angepasst
werden. Der Sedimentanfall beschrankt sich weitgehend auf die unléslichen Bestandteile des Liefer-
produktes.

Vor- und Nachteile der konventionellen Verfahren und des Membranverfahrens sind in Tab. 8.10
gegenibergestellt. Demnach liegen die Vorteile des Membranverfahrens in der Kompaktheit und der

° DVGW-Arbeitsblatt W 629: Anlagen zum Herstellen und Dosieren von Kalkmilch und Kalkwasser. DVGW Bonn,
Juli 2010, S. 33
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hohen Flexibilitat im Betrieb. Den konventionellen Verfahren liegen naturgemal langjahrige Be-

triebserfahrungen zugrunde.

Unabhangig vom gewahlten Verfahren kann durch Vorbehandlung des Losewassers mittels Umkeh-

rosmose und Entsdauerung eine merkliche Verminderung der Menge an Wasserwerksriickstanden

erzielt werden. Dessen Umfang hangt im Einzelfall jedoch von der Zusammensetzung des jeweiligen

Losewassers und von der Reinheit des Lieferkalkes ab.

Anlagenab-
messungen

Zusatzstoffe

Kalkwasser-
qualitat

Betrieb

Rickstande

Membrantechnik

Kompakt

Periodische Spiilung der

Membran mit Salzsaure
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Verminderter Ca(OH),-Gehalt im
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o hoherer Rohwasserbedarf
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der UO bei Vorbehandlung
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schnelle Anpassung an wech-
selnde Produktionsmengen
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o Einmischbehalter

o Sensoren

o Feedpumpe
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weniger
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Relativ groBes Volumen an um-

bauten Raum

ggf. Zusatz von Flockungshilfs-
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Je nach Verfahren partikelver-
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o geringerer Rohwasserbedarf

o erfordert geringere Kapazi-
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Trage Reaktionszeiten

teilweise schwankende Kalkwas-
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Langjahrige, grofStechnische Be-
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mehr

Bei Einsatz von Flockungshilfs-
mittel verbleibt dies im Schlamm
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9 Offentlichkeitsarbeit

Am 12.01.16 wurde im Rahmen eines Pressetermins die Pilotanlage der Offentlichkeit vorgestellt.
Dazu wurden Pressevertreter in das Wasserwerk Ebnet eingeladen. Dort bestand die Moglichkeit,
detaillierte Einblicke in das innovative Verfahrenskonzept durch Fachleute von bnNETZE, vom Inno-
vationsfonds Badenova und vom TZW zu erhalten. Uber die Ergebnisse wurde in der Presse berichtet.

Die wissenschaftlich-technischen Ergebnisse des Vorhabens werden in der Fachzeitschrift gwf Was-
ser/Abwasser sowie in der DVGW-TZW-Schriftenreihe publiziert. Dariiber hinaus werden die Ergeb-
nisse in zwei Prasentationen beim DVGW-TZW-Kolloquium 2016 in Karlsruhe prasentiert.
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10 Zusammenfassung und Fazit

Bei der Gewinnung von Trinkwasser flr die Stadt Freiburg wird im Wasserwerk Ebnet Grundwasser
durch Zugabe von Kalkwasser entsauert. Die Herstellung des Kalkwassers erfolgt vor Ort. Nach Anlie-
ferung von Calciumhydroxid als Feststoff wird nach klassischer Vorgehensweise aus Kalk und Roh-
wasser zunachst Kalkmilch und anschlieRend in Sattigern Kalkwasser hergestellt. Dabei fallen nicht
unerhebliche Mengen an Sediment und Abwasser an. Diese betragen im Jahresdurchschnitt 500 m?
Sediment und 4.700 m2 Abwasser, das einem pH-Wert im Bereich zwischen 12 bis 13 aufweist. Da
sich das Wasserwerk in einem Naturschutzgebiet befindet erfolgt der Abtransport der Riickstande
Uber die StralRe.

In den nachsten Jahren ist eine Erneuerung der Infrastruktur des Wasserwerks erforderlich. In die-
sem Zusammenhang wurde ein innovatives Verfahren auf Basis von Kreislauffiihrung und Membran-
technik erstellt und im PilotmaRstab mit direkten Schnittstellen zur Grof3anlage tber den Zeitraum
von etwa 10 Monaten erprobt. Fiir die Herstellung von Lésewasser werden zuerst aus dem Rohwas-
ser alle Bestandteile entfernt, die mit dem Lieferkalk schwer I6sliche Verbindungen bilden. Diese
Aufgabe Gbernimmt eine Umkehrosmose mit nachgeschalteter mechanischer Entsduerung. Das L6-
sewasser wird sowohl zur Herstellung von Kalkmilch aus Lieferkalk als auch zur Verdiinnung der
Kalkmilch verwendet. Losewasser und Kalkmilch werden im Einmisch- und Kontaktbehalter in Kon-
takt gebracht. Dafiir sind nur wenige Minuten Kontaktzeit erforderlich. Ungel6ste und unlésliche
Bestandteile des Kalkwassers werden mit einer Mikro- oder Ultrafiltrationsmembrananlage entfernt.
Als Filtrat wird partikelfreies Kalkwasser mit einer konstanten Beschaffenheit erhalten. Das
schlammhaltige Wasser der Membranspiilung gelangt in einen Sedimentationsbehalter. Dort sedi-
mentieren unlosliche und ungel6ste Partikel. Die guten Sedimentationseigenschaften erlauben eben-
falls geringe Behalterabmessungen. Das Sediment wird phasenweise abgezogen. Ungeldste Calcium-
hydroxidpartikel 16sen sich auf und gehen in die Klarwasserphase tber. Das Klarwasser wird in den
Einmisch- und Kontaktbehalter zurlickgefihrt. Das Verfahrenskonzept erlaubt somit kompakte Anla-
gendimensionen und basiert auf Kreislauffiihrung, bei der lediglich Sedimente als Riickstand anfallen.
In Pilotversuchen wurde der Anfall von Sediment um etwa 80 % gegeniliber dem derzeitigen Zustand
vermindert. Da Abwasser praktisch nicht mehr anfallt erreichte die Gesamtausbeute des neuen Ver-
fahrens fur die Kalkwasserherstellung im Pilotversuch etwa 99,98 %.

Wahrend des Betriebes der Pilotanlage mit groRtechnischen Modulen fiir Umkehrosmose, kerami-
schen Mikrofiltrationsmembranen und Polymer-Ultrafiltrationsmembranen wurden verschiedene
Betriebseinstellungen untersucht. Bei der Umkehrosmose wurde gezeigt, dass entsprechend den
vorausberechneten Werten ein Betrieb ohne Zusatz von Chemikalien gelingt. Allerdings war ein
Wechsel der Schutzfilter der Umkehrosmoseanlage im Abstand von etwa 3 Monaten erforderlich. Fir
einen effizienten Betrieb der keramischen Mikrofiltrationsmembranen als auch der Polymer-
Ultrafiltrationsmembranen sind sogenannte chemikalienunterstiitze Spiilungen (CEB, Chemical En-
hanced Backwash) erforderlich. Deren Haufigkeit nimmt mit steigendem Flux oder steigender Calci-
umhydroxidkonzentration zu. Die CEB wird mit Salzsdure durchgefiihrt. Riickstdnde entstehen
dadurch nicht. Zur Filtration von Kalkwasser kdnnen sowohl keramische Membranen als auch Poly-
mermembranen eingesetzt werden. Uber die Langzeitstabilitit von Polymermembranen, wenn diese
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durch das Kalkwasser dauerhaft pH-Werten im Bereich von 13 ausgesetzt sind, liegen bisher keine
Erkenntnisse vor.

Mit dem im Wasserwerk Ebnet erprobten Kreislaufverfahren mit Membrantechnik wird ein triib-
stofffreies Kalkwasser mit konstanter Qualitat bei einem Calciumhydroxidgehalt von 1,1-1,2 g/L er-
halten. Dies ist etwas tiefer als die Calciumhydroxidkonzentration des Kalkwassers aus den grofStech-
nischen Kalkwassersattigern mit ca. 1,5 g/L.

Das erprobte Verfahren weist neben dem geringen Riickstandsanfall eine Reihe von Vorteilen auf.
Das Kalkwasser ist partikelfrei und von konstanter Qualitat. Uberdosierungen von Calciumhydroxid
im Kalkwasser sind unwahrscheinlich. Die Kalkwasserproduktion ist gut automatisierbar und kann
schnell an wechselnde Trinkwasserproduktionsmengen angepasst werden. Die Abmessungen der
Anlage sind kompakt und benétigen somit wenig Raum.

Bisher wird Kalkwasser in der 6ffentlichen Wasserversorgung mit konventionellen Verfahren herge-
stellt. Dafiir liegen umfangreiche Erfahrungen vor. Das im Wasserwerk Ebnet erprobte Verfahren
erscheint prinzipiell auch unter Wasserwerksbedingungen einsetzbar und eréffnet eine neue Hand-
lungsoption fiir eine zukunftsorientierte Wasseraufbereitung.
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11 Anlage: Projekterkenntnisse

Darstellung drei wesentlicher Erkenntnisse aus dem Projekt.
(Je Punkt maximal 300 Zeichen.)

1. Bei der Kalkwasserherstellung fiihrt die Vorbehandlung des Losewassers mit Umkeh-
rosmose und mechanischer Entsduerung zu einem deutlich geringeren Sedimentan-
fall gegentber der derzeitigen Vorgehensweise mit unbehandeltem Rohwasser.

2. Die Abtrennung unléslicher Bestandteile aus dem Kalkwasser durch Mikro- oder
Ultrafiltrationsmembranen erlaubt ein kompaktes Anlagendesign und einen hohen
Automatisierungsgrad. Fouling wird begrenzt durch einen angepassten Flux und
Spulungen mit Filtrat, teilweise unter Zugabe von Salzséaure.

3. Das neuartige Verfahrenskonzept basiert auf Kreislauffihrung und nutzt dadurch den
angelieferten Kalk weitestgehend aus. Wahrend der Pilotversuche wurde gegenlber
dem derzeitigen grof3technischen Betrieb der Anfall von Sediment um 80 % und der
Anfall von Abwasser um 100 % vermindert.
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12 Projektkosten

Die Anbindung der Pilotanlage in die GrofStechnik stellte praxisnahe Ergebnisse der Untersuchungen
sicher. Damit verbunden waren entsprechende Aufwendungen, die wesentlich tber die bewilligten
Fordermittel hinausgingen und in Tab. 12.1 zusammengestellt sind. Um eine hohe Kosteneffizienz im
Projekt zu erreichen, wurden soweit dies technisch zielfiihrend erschein die Komponenten der Pilot-
anlage so gewahlt, dass diese auch in der GroBtechnik dauerhaft implementiert werden kdnnen. Dies
betrifft im Einzelnen folgende Bestandteile der Anlagentechnik:

e Umkehrosmoseanlage
e Riesler
e angepasste Anlagensteuerung

Diese Komponenten weisen einen Wert von ca. 166.000 Euro auf und werden auch nach Abschluss
des Projektes dauerhaft im Wasserwerk Ebnet eingesetzt. Dadurch gelingt es bereits derzeit, die
Kalkschlammmenge in der GroRRanlage des Wasserwerks Ebnet um etwa ein Drittel zu reduzieren.

Tab. 12.1: Zusammenstellung der Aufwendungen fiir das Projekt

Position Kosten in €
Verfahrenstechnische Ausriistung 410.000
Bauliche Anpassungen in der Bestandsanlage 2.500
Betrieb der Anlage wahrend der Testphase 12.000
Versicherungen und Geblhren 9.000
Planung und Projektleitung 75.000
Wissenschaftliche Begleitung durch TZW, Karlsruhe 144.000
Gesamtkosten netto, ohne Férdermittel 652.500
abziiglich Fordermittel -118.000
Kosten, netto nach Abzug der Fordermittel 534.500
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