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Die chemische Aufarbeitung der bestrahlten Kernbrennstoffe

Von Giinter Koch *
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Die Wiederaufarbeitung abgebrannter Kernbrennstoffe aus Kernkraftwerken verfolgt ein
doppeltes Ziel, Zum einen dient sie der Riickgewinnung nicht verbrauchter oder im Re-
aktor neu erzeugter Spaltstoffe und damit der Brennstoifversorgung, zum anderen berei-
tet sie die radioaktiven Abfallprodukie der Kernenergieerzeugung fiir die dauerhafte
sichere Lagerung und Beseitigung vor. Herzstiick des chemischen Aufarbeitungsverfahrens
ist der PUREX-ProzeB, ein Gegensirom-Extraktionsverfahren mit Tributylphosphat (TBP)
als Extraktionsmitiel fiir Uran und Plufonium. Die chemischen Grundlagen und die tech-
nische Durchfithrung des Verfahrens werden diskutiert.

The reprocessing of nuclear fuels from alomic power stalions has a twofold goal. On the
one hand it is serving for fuel supply by recovering the fissile materials which have not
been consumed or which have been freshly generated in the reactor. On the other hand
the radioactive waste products from nuclear power generation are pretreated for long-
lerm save disposal, The core of the chemical processing is the PUREX Process, a counter-
current solvent extraction procedure using itributyl phosphate (TBP) as the solvent for
uranium and plutonium. The chemical basis and the technological performance of the

process are discussed.

1. Einleitung

1ie Wiederaufarbeitung der im Reaktor abgebrann-
ten Brennelemente ist, wie in zwei anderen Beitrigen
dieser Reihe [1, 2] eingehender diskutiert wird, aus
zwel QGriinden erforderlich: Einerseits erfordert der
Gesichtspunkt der Entsorgung, daB die radioaktiven
Abfallprodukte der Kernenergieerzeugung in eine
Form gebracht werden, welche eine dauernde sichere
Endlagerung gestatten, Andererseits erfordert der Ge-
sichtspunkt der Versorgung die Riickgewinnung von
unverbrauchten oder im Reaktor erbriiteten spaltba-
ren Nukliden fiir den Wiedereinsatz zur Energieerzeu-
gung.

In diesem Aufsatz soll das heute und in absehbarer
Zukunft fiir Uran-Plutonium-Brennstoffe ausschlieB3-
lich verwendete Wiederaufarbeitungsverfahren, der
PUREX-ProzeB, ausfiihrlich besprochen werden, Al-
tere, heute nicht mehr angewandte Verfahren, oder
Entwicklungen, die nicht zur technischen Reife gelangt
sind, werden im néchsten Abschnitt lediglich stich-
wortartig angefithrt; im Ubrigen sei auf verschiedene
Handbiicher, Monographien und Ubersichtsartikel
[3-7] verwiesen, welche ausfiilhrliche Zusammenstel-
lungen der Originalliteratur enthalten. Die Aufarbei-
tung von Thorium-Brennstoffen wird an anderer Stelle
in dieser Reihe [8] beschrieben.

2. Kurzer historischer Riickblick

Bei den bisher im industriellen Mafstab angewand-
ten Wiederaufarbeitungsverfahren handelt es sich
durchweg um ,wdBrige” Prozesse. Bei diesen wird der
feste Brennstoff zunédchst durch Auflésung in Salpeter-
sdure in eine wilBrige Losung tbergefiihrt. Anschlie-
Bend werden die Wertstoffe Uran und Plutonium
durch ein chemisches Trennverfahren, wie Féallung, Lo-
sungsmittelextraktion, Ionenaustausch o. dgl.,, abge-
trennt und gereinigt.

JNichtwdBrige” Verfahren sind in groBer Zahl un-
tersucht worden, in der Hoffnung, zu einfacheren, bil-
ligeren Prozessen und kompakteren Anlagen zu ge-
langen. Diese Hoffnungen haben durchweg getrogen,
und nur in zwei Féllen ist es wenigstens zu einer

Erprobung im halbtechnischen Mafistab gekommen.
Die nichtwéBrigen Verfahren lassen sich grob in zwei
Gruppen unterteilen, die Verfliichtigungs--und die
pyrometallurgischen Verfahren.

Bei der Auswahl des Verfahrens spielt unter ande-
rem der erforderliche Reinheitsgrad der Produkte eine
Rolle, der wiederum stark von der Art der: anschlie-
Benden Weiterverarbeitung abhéngt. Wird-die Brenn-
elementherstellung — wie heute tiblich — mittels ,di-
rekter Handhabungsverfahren” gemacht, d. h. ohne
fy-Strahlenabschirmung, sondern allenfalls (bei Pu-
Brennstoffen) unter Verwendung der Handschuhka-
stentechnik [9], so mufl die von den Spaltprodukten
herriihrende f,y-Aktivitdt auf ein sehr niedriges MaB
herabgesetzt werden, das heiBt in der Prakis auf etwa
das gleiche f§,y-Aktivitdtsniveau, wie es im natiirlichen
Uran von den Tochterisotopen herriihrt, Der hierfiir
erforderliche Dekontaminationsfaktor DF, definiert
gemaB '

Verunreinigung / Produkt vor der Reinigung

DF = -
Verunreinigung / Produkt nach' der Reinigung

liegt bei der Verarbeitung von hochabgebrannten
Kernbrennstoffen (LWR- oder SBR-Brennstoffen) ) bei
etwa 107, Derart hohe Reinigungseffekte werden nur
durch mehrfach wiederholte wéfirige und eventuell
Verfliichtigungs-Verfahrensschritte erzielt. Die pyro-
chemischen Verfahren liefern erheblich niedrigere
DF-Werte, typischerweise von der Gréenordnung 10,
und wiirden daher eine fernbediente Weiterverabei-
tung der Produkte erfordern, eine zur.Zeit industriell
nicht verfiighare Technik,

2.1. Altere wiafirige Verfahren

Das erste industriell angewandte Wiederaufarbeitungs-
verfahren war der Wismulphosphat-Prozef3, ein Féllungs-
verfahren. Es wurde in den USA gegen Ende des 2. Welt-
kriegs zuné#chst in einer Pilotanlage in den Clinton Works
(spdter Oak Ridge National Laboratory) und anschlieBend
in der ersten industriellen Plutoniumproduktionsanlage in
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Hanford eingesetzt und dort bis 1951 ausgelibt., In groben
Zigen bestand das Verfahren in folgenden Schritten: Auf-
16sung des Brennstoffs in HNO,, Uberfiihrung von Pluto-
nium mittels Nitrit in PulV, Fdllung durch Wismut und
Phosphorsdure, wobei PulV mit dem BiPO, mitfiel, wéhrend
Uran und Spaltprodukte groBtenteils in Lésung blieben. Der
Niederschlag wurde gelost, Pu durch Dichromat oder Bis-
mutat zu PuV! oxidiert und erneut BiPO, gefillt, wobei fall-
bare Verunreinigungen mitfielen, wéhrend PuO,** in L6-
sung blieb, Diese alternierende Fdllung von BiPO, in Ge-
genwart von Pu** bzw. PuO,?* wurde insgesamt sechs mal
durchgefiihrt, anschlieBend folgten zwei LaF;-Fédllungen in
Gegenwart von PuO,* (Mitfdllung insbesondere von Selte-
nen Erden, Pu bleibt in Lésung) bzw. von Put* (Mitfdllung
von Pu). Das Verfahren ergab DF-Werte von etwa 107 bei
ca, 95 %0 Pu-Ausbeute. Seine Hauptnachteile bestanden dar-
in, daB nur Pu, nicht aber U zurlickgewonnen wurde (der
ProzeB diente ausschliefilich der Produktion von Pu fiir mi-
litdrische Zwecke), ferner in den relativ hohen Pu-Verlusten
(ca, 5%0) und in der diskontinuierlichen Verfahrensweise;
eingehendere Beschreibungen vgl. z. B. in [4,5, 10], dort
auch Hinweise auf die Originalliteratur.

Alle weiteren industriell angewandten Verfahren basier-
ten auf der Technik der Ldsungsmittelextrakiion. Bereits
1948 wurde in der kanadischen Chalk River Anlage der sog.
Trigly-Proze zur Gewinnung, von Plutonium angewandt,
welcher Triglykoldichlorid (.Ttigly") als Extraktionsmittel
im ersten Zyklus sowie Hexo'r,L und Thenovyltrifluoraceton
(TTA) fiir die weitere extraktive Reinigung des Pu be-
niitzte. Nachteilig waren die diskontinuierliche Verfahrens-
weise, die relativ hohen Pu-Verluste (ca. 8 %), die Anwen-
dung mehrerer Extraktionsmittel sowie dhnlich wie beim
Wismutphosphat-Proze die Tatsache, daB Uran nicht zu-
riickgewonnen ‘wurde, Der ProzeB wurde mehrfach abgeén-
dert und 1954 durch ein Ionenaustauschverfahren ersetzt,
ehe die Chalk River Anlage 1956 geschlossen wurde. Né-
heres z. B, in [4, 5,10].

Sehr viel besser bewéhrte sich das Redox- oder Hexon-
Verfahren, das zwischen 1951 und 1966 in der Redox-An-
lage in Hanford, Washington, USA, angewandt wurde und
Hexon (Methyl-isobutylketon) als Extraktionsmittel be-
niifzte, Das Verfahren wurde als kontinuierlicher Gegen-
stromprozeBl durchgefithrt und erlaubte erstmals die gleich-
zeitige Rickgewinnung von Plutonium und Uran. Seinen
Namen hat das Verfahren, weil zur Abtrennung des Pluto-
niums wechselweise Oxidations- bzw. Reduktionsschritte
eingesetzt wurden. Die Extrahierbarkeit der einzelnen Plu-
toniumwertigkeitsstufen durch Hexon &ndert sich gemdB
PuVI > PulV > Pulll; zur Extraktion wurde das Pu daher
mittels Na,Cr,O, zu PuVl oxidiert, zur Abtrennung vom
mitextrahierten Uran dagegen mittels Eisen(II)-amidosulfat
(,Eisen(Il)-sulfamat”, Fe(SOz;NH,),} zu Pulll reduziert und
unter Trennung vom Uran in eine wiéfirige Lésung zuriick-
extrahiert. Der Hauptnachteil bestand darin, da wegen der
chemischen Unbestdndigkeit von Hexon gegeniiber HNO,
Metallnitrate als ,Aussalzmittel” zugesetzt werden muBten;
in der Praxis wurde Aluminiumnitrat verwendet, Dies hat
zur Folge, daB die radioaktiven Abfall- oder ,Waste"-
Strome einen hohen inaktiven Salzballast tragen, der ihre
Konzentrierung begrenzt und ihre Weiterverarbeitung und
Lagerung erschwert. Naheres z. B. in [4-7, 10].

In vieler Hinsicht dhnlich war der zwischen 1952 und 1964
in der Windscale I-Anlage in Grofbritannien angewandte
Butex-Prozef}, vgl. z, B. in [4-7,10]. Plutonium und Uran
wurden durch kontinuierliche Gegenstromextraktion ge-
wonnen, Der als Extraktionsmittel dienende Polyéther
JButex"” oder ,Dibutylcarbitol” erlaubte jedoch die Extrak-
tion von Plutonium (als PulV oder PuVl) und Uran aus sal-
petersaurer wifliriger Losung o hne Salzzusatz, war also
,waste-freundlicher” als Hexon; nur bei der U/Pu-Tren-
nung, die gleichfalls durch Reduktion des vier- oder sechs-
wertigen Pu zu Pulll mittels Eisen(II)-sulfamat erfolgte,

muBte NH;NO, als Aussalzmittel zugesetzt werden. Der
Haupthachteil des Verfahrens bestard darin, daB das radio-
aktive Spaltprodukt Ruthen durch Butex relativ gut extra-
hiert wird, so daB die Reinigung des U und Pu von diesem
Element ungeniigend war. Die Weiterreinigung der Pro-
dukte erfolgte daher durch Extraktion mit Tributylphosphat
(TBP), dem Extraktionsmittel des Purex-Prozefi. Folgerich-
tig wurde in der Windscale II-Anlage, welche 1964 die alte
Butex-Anlage abloste, der Purex-ProzeBl angewandt, der
sich seit 1954 in den USA sehr gut bewdhrt hatte,

2.2. Nichtwidfirige Verfahren

Wie bereits eingangs erwdhnt, haben nichtwéfrige Wie-
deraufarbeitungsverfahren keine industrielle Anwendung
gefunden. In den meisten Landern sind die Entwicklungs-
arbeiten fiir solche Verfahren inzwischen stark reduziert
oder ganz eingestellt worden. Die beiden Verfahren, die
bis zu einer aktiven Erprobung im PilotmaBstab entwickelt
wurden, sollen nachstehend kurz skizziert werden.

Das Fluorid-Veriliichtigungsverfahren (vgl. [11], dort wei-
tere Literatlur) beniitzt zur Abtrennung des U und Pu von
den Spaltprodukten die hohe Fliichtigkeit der Hexafluoride
dieser Elemente (UF;, Subl. 56,2°C / 1 bar; PuF, Sdp.
62,1 °C / 1 bar). Die -Fluorierung des Brennstoffs geschieht
vorteilhaft in einem Al,O,-Fliefbett, Die Abtrennung des
U und Pu von den Spaltprodukten erfolgt durch mehrere
Destillations-Kondensationsschritte, Zu den Problemen des
Verfahrens zdhlen insbesondere die thermodynamische und
chemische Instabilitdt des PuF,, die zu Verlusten und un-
kontirollierlen Ablagerungen von Plutonium fiihren kann,
die Anwendung hochkorrosiver Reaktionsmedien (F,) bei
hoher Temperatur und damit verbundene Material- und
Reparaturprobleme, eine ungeniigende Dekontamination
von gewissen Verunreinigungen, Schwierigkeiten bei der
Abhgasreinigung sowie im Gefolge dieser und anderer
Probleme eine ungeniigende verfahrenstechnische Beherr-
schung des Verfahrens. Die letztere Feststellung wurde
insbesondere durch das Schicksal der ,Midwest Fuel Re-
covery Planl" der General Electric in Morris, Illinois,
USA, deutlich, in welcher das Fluorierungsverfahren in
einer chemisch und verfahrenstechnisch erheblich ,ent-
schirften” Version angewandt werden sollte, ndmlich als
Endreinigungsschritt nur fiir Uran nach einem vorausge-
gangenen wéfrigen Purex-Zyklus (,Aquafluor-Prozef"), In
einer mehrjéhrigen ,kalten” (d. h. inaktiven) Versuchsbe-
triebsphase stellten sich jedoch untiberwindliche Schwierig-
keiten im nichtwéBrigen Teil des Verfahrens heraus, die die
Inbetriebnahme der mit einem Kostenaufwand von 64 Mio $
erstellten 300-jato-Anlage verhinderten [12].

Der EBR 1I-ProzeB [13] gehort zu den pyrometallurgischen
Verfahren [14] und wurde eine Zeit lang in einer ,integrier-
ten” Pilotanlage zur Aufarbeitung und Refabrikation des
Brennstoffs aus dem EBR Il in der National Reactor Testing
Station, Idaho, USA, durchgefithrt (EBR = Experimental
Breeder Reactor). Dieser Brennstoff bestand aus einer Uran-
legierung mit 5% Edelmetallen, das Uran war auf etwa
529/y 235U angereichert; die Plutoniumerzeugung im Brenn-
stoff wéhrend der Bestrahlung war daher niedrig, so daB
auf die Riickgewinnung des Plutoniums verzichtet werden
konnte. Der Brennstoff wurde nach mechanischer Entfer-
nung der Brennstabhiille in einem induktiv beheizten ZrO,-
Tiegel geschmolzen und unter Argon 3 h bei 1400 °C gehal-
ten, wohei flichtige Spaltprodukte ausgetrieben und unedle
Spaltprodukte, wie Rb, Cs, Sr, Ba und Seltene Erden, durch
Reaktion mit dem Tiegelmaterial ,verschlackt”, edlere
Spaltprodukte wie Zr, Mo, Ru, Rh, Pd, Sn, Ag, Tc usw.
jedoch nur geringfligig oder gar nicht abgetrennt wurden.
Die Schmelze wurde sodann fernbedient zu neuen Brenn-
stdben vergossen, Nachteile des Verfahrens sind insbeson-
dere die Anreicherung der nicht abtrennbaren Spaltpro-
dukte im Brennstoff, zu deren Vermeidung eine Sonderauf-
arbeitung eines Teilstroms des Brennstoffs nach einem an-
deren Verfahren erforderlich ware, die hohen Verluste von
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U (und ggf. Pu) in der Tiegelschlacke, welche eine geson-
derte Verarbeitung der Schlacke erfordern wiirden, der ge-
ringe DF sowie die Beschrdnkung auf metallische Brenn-
stoffe, was seinen Einsatz fiir moderne Leistungsreaktor-
brennstoffe von vornherein ausschlieBt.

3. Entwicklung des Purex-Verfahrens

Der Purex-ProzeB ist ein Gegensiromextraktions-
verfahren, welches mit Tri-n-butylphosphat (abge-
kiirzt TBP), gelst in einem inerten Verdiinnungsmit-
tel, arbeitet. Die F&higkeit des TBP, vier- und sechs-
wertige Metallnitrate zu extrahieren, wurde zuerst
von Warf [15] erkannt. Seinen ersten halbindustriel-
len Einsatz fand TBP in der Metfal Recovery Plant in
Oak Ridge, Tennessee, USA, zur Riickgewinnung des
Urans aus den stark salpetersauren Mutterlaugen des
Wismutphosphat-Prozesses [16, 18]. Der gute Erfolg
dieses Verfahrens fiihrte dann zur Entwicklung eines
Prozesses zur unmittelbaren Gewinnung von Uran
und Plutonium aus bestrahlten Kernbrennstoffen, wel-
cher im Gegensatz zum Redox-Prozef kein Alumi-
niumnitrat als Aussalzmittel benétigte [17]; aus den
Anfangsbuchstaben der den Prozel charakterisieren-
den Kennworte Plutonium, Uran, Reduktion, EXtrak-
tion wurde der Name PUREX gebildet [17]. 1954 wur-
de die erste industrielle Purex-Anlage, die Savannah
River Plant, nahe Aiken, South Carolina, USA, in Be-
trieb genommen. Bereits 1956 folgte die zweite US-
amerikanische Purex-Groflanlage in Hanford im Staa-
te Washington, in unmittelbarer Nachbarschaft zur Re-
dox-Anlage (vgl. Abschnitt 2.1), Weitere Purex-Anla-
gen wurden in der Folge in Frankreich, England, Bel-
gien, Indien, den USA, der UdSSR und der Bundesre-
publik Deutschland errichtet, vgl. Abschnitt 5, Das Ver-
fahren ist in seiner urspriinglichen Form und in seiner
weiteren Entwicklung mehrfach beschrieben worden,
vgl. z. B. [4-%, 10, 18-22].

Urspriinglich wurde der Purex-Prozef zur Aufarbei-
tung von Natururan-Brennstoffen aus militdrischen
Reaktoren (sog. ,Produktionsreaktoren”, d. h. Reak-
toren zur Produktion von Plutonium fiir militdrische
Zwecke) verwendet. Mit der Einfiihrung der fried-
lichen Nutzung der Kernspaltung zur Energieerzeu-
gung zeigte sich, daB das Verfahren auch zur Aufar-
beitung der Brennstoffe aus Leistungsreaktoren her-
vorragend geeignet ist. Leistungsreaktorbrennstoffe
sind den Produktionsreaktorbrennstoffen hinsichtlich
des Uran-Anreicherungsgrades &hnlich (Natururan
bzw. schwach angereichertes Uran). Andererseits un-
terscheiden sie sich stark hinsichtlich der chemischen
Form (Produktions- und &ltere Leistungsreaktoren:
Uranmetall; moderne Leichtwasserreaktoren: UQy)
und des Abbrandes (Produktionsreaktoren: einige
hundert MWd/t; édltere Leistungsreaktoren, z. B, vom
englischen Calderhall-Typ: ca. 3000 MWd/t; moderne
Leichtwasserreaktoren: ca, 35 000 MWd/t). Die Folgen
fir das chemische Aufarbeitungsverfahren werden in
Abschnitt 5.3 ausfihrlicher diskutiert.

TBP-Prozesse sind auch fiir die Aufarbeitung an-
dersartiger Reaktorbrennstoffe entwickelt worden. Bei
hochangereicherien Uranbrennstoffen, wie sie vor al-
lem in Forschungs- und Materialtestreaktoren verwen-
wendet werden (Anreicherungsgrad bis ca. 93 %/ 235U),
bestehen zwei grundsétzliche Unterschiede gegeniiber
Natururanbrennstoffen: Einmal ist die Bildung von Pu
so gering, daB sich eine Gewinnung nicht lohnt, Zum

anderen bedingt der hohe Anteil an spaltbarem 2%U
im Einzelfall unterschiedliche Maflnahmen zur Kriti-
kalitdtskontrolle in der Anlage (vgl. hierzu Abschnitt
5.3.3.2); eine Konsequenz ist z. B. die Verwendung
stdrker verdiinnter TBP-Ldsungen in den sog. ,TBP-
25-Verfahren” (,TBP-25" ist ein Codewort; die Zahl
25 ist abgeleitet aus den letzten Ziffern der Ordnungs-
und der Massenzahl von 2%U: Z = 92, M =235). Die
Aufarbeitung solcher Brennstoffe wird in diesem Arti-
kel nicht besprochen, Ubersichtsliteratur vgl. z. B. in
[6, 7 18}. Die Verwendung von TBP im Thorex-Pro-
zefl zur Aufarbeitung von Thoriumbrennstoffen wird
in einem anderen Beitrag dieser Reihe diskutiert [8].

4. Chemische Grundlagen des Purex-Verfahrens
4.1, Auflésung

Sowohl Uranmetall als auch UO, 16sen sich gut in
siedender Salpetersdure, entsprechend den folgenden
(vereinfachten) Pauschalgleichungen:

U+ 6 HNO; — UO,(NO3), + 3 NO, +NO + 3 H,0
2U0, + 6 HNO; —> 2 UOx(NO,), + NO, + NO + 3 H,0

Die entstehenden nitrosen Gase werden unter Ein-
blasen von Luft und Entgegenleiten von verdiinnter
Salpetersidure zu HNO, rekombiniert und aus dem
Abgasstrom ausgewaschen, dhnlich wie dies von der
Salpetersdureherstellung her bekannt ist. Bei der Auf-
16sung gehen auch das im Brennstoff gebildete Pluto-
nium und die Spaltprodukte in Losung mit Ausnahme
der gasformigen oder leichtfliichtigen Spaltprodukte,
welche in den Abgasstrom gelangen und aus diesem
bis auf zuldssige Konzentrationen ausgefiltert werden
miissen; die Abgasbehandlung wird in Abschnitt 5.2
besprochen.

Im Gegensatz zum UO, 16st sich PuO, selbst in sie-
dender konzentrierter Salpetersdure praktisch nicht,
erst mit FluBsdure als Katalysator erfolgt die Aufls-
sung mit nennenswerter Geschwindigkeit [23]. Die
Anwendung von HF ist jedoch wegen ihrer starken
Korrosionswirkung unerwiinscht. Fiir das Auflésungs-
verhalten von UO,-PuO,-Mischoxidbrennstoffen, wie
sie z.Zt. versuchsweise in Leichtwasserreaktoren (,Pu-
Recycle-Brennsioffe” mit etwa 3 %o Pu-Gehalt) sowie
in Schnellbriiter-Prototypen (mit bis zu etwa 25 % Pu-
Gehalt) eingesetzt werden, ist der Grad der (U,Pu)O,-
Mischkristallbildung im Brennstoff entscheidend [24,
25]. Dieser hédngt wiederum von der Art der Brenn-
stoffherstellung und von der Abbrandgeschichte des
Brennstoffs im Reaktor ab., Das bisher vorliegende,
begrenzte Erfahrungsmaterial ergibt folgendes Bild:
UOy-PuO,-Brennstoffe, die durch gemeinsame Fallung
(.Koprazipitierung”) hergestellt wurden und daher im
Brennstoff von vornherein weitgehend als Mischkri-
stall vorliegen, l6sen sich gut in siedender halbkon-
zentrierter Salpetersdure [24-26]. Dagegen ist bei nicht
bestrahltem Mischoxid-Brennstoff, der durch mechani-
sches Mischen von UQO,- und PuO,-Pulvern hergestellt
wurde, neben dem U nur ein Teil des Pu in HNO,
16slich; mit zunehmendem Abbrand im Schnellen
Brutreaktor verbessert sich jedoch die Léslichkeit des
Plutonium-Anteils, und bei hohen Abbrdnden ist der
Brennstoff in HNO; weitgehend 16slich {24]. Das Lo6-
sungsverhalten von entsprechend hergestellten Pu-
Recycle-Brennstoffen nach Bestrahlung in einem LWR
ist z.Zt. noch nicht geniigend bekannt und bedarf
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ebenso wie das detaillierte Verhalten von SBR-Brenn-
stoffen der weiteren Untersuchung.

4.2, Fliissig-Fliissig-Extraktion mit TBP
4.2.1. Extrahierte Komplexe

Die Extraktion des Urans und Plutoniums durch
TBP aus salpetersauren wdfBrigen Ldsungen beruht
auf der Bildung stabiler Komplexe zwischen den
vier- bzw. sechswertigen Metallnitraten und der
Phosphorylverbindung; ihre Zusammensetzung ist
MWV (NOy)4(TBP), bzw. MVIO,(NO,),(TBP), (M = Ac-
tinid) [27, 28], Wegen der relativ groBen Alkylgrup-
pen des TBP sind diese Komplexe ,organophil”, d.h.
in organischen L&ésungsmitteln 10slich. Die Struktur
dieser Verbindungen ist recht gut bekannt; wie die
Rontgenstrukturanalyse einer Modellverbindung, des
Uranylnitrat-bis(tridthylphosphat)-Komplexes ergab,
sind die Trialkylphosphat-Gruppen {iber den Phospho-
ryl-Sauerstoff und die Nitrat-Gruppen als zweizdhnige
Liganden gebunden, vgl. Abb. 1 [29].

4.2.2. Das Extraktionsgleichgewicht

Der Extraktionsvorgang fiir ein Kation Mmt 1&8t
sich in verallgemeinerter Form durch die folgende
Gleichung beschreiben:

P

Ml(lxn +m NOyqy + 1 TBPoryy == MINO)m(TBPY org) M

mit der Gleichgewichtskonsianten

- [M(Noa)m(TBP)n(org)] F
(Mg} INO3uq) ™ [TBP(org))"

(2)

Hierbei bedeutet [X] die Konzentration von X, F ist
das die Aktivitdtskoeffizienten enthaltende Glied,
und die Indices ag bzw. org bedeuten wéBrige bzw,
organische Phase. Die fiir das AusmaB der Extraktion
charakteristische Grofe, der Verteilungskoeffizient D,
ist definiert gemds

M
CM (aq)

3)

wobei ¢y die Gesamtkonzentration des Metalls in der
betreffenden Phase bedeutet. Da das in die organische
Phase extrahierte Metall im allgemeinen ausschliefl-

Struktur der Ver-

lich in Form eines einzigen Komplexes M(NOg)u(TBP)n
vorliegt, gilt gewdhnlich

CM(org) = [M(NO3)n\(TBP)n(0rg)] )

Die waBrige Metall-Gesamtkonzentration ergibt sich
als Summe der Konzentrationen der einzelnen Nitrat-
komplexe M{(NOg)™* (i = 0,1,...,p):

P .
Sy = Mag] (1 + 2 4iNOxap ) ®
. IM(NO,)! '] - .
mit p; = ———-—— = Stabilitdtskonstante. Die Kon-
M™F]INO; T

zentration an ,freiem”, d. h. nicht in irgend-
welchen Komplexen gebundenem TBP, also [TBP(org)]
in GL (2), ergibt sich aus der Differenz der TBP-Ge-
samtkonzentration crpp und den Konzentrationen des
komplex gebundenen TBP; auBler dem Metallnitrat-
TBP-Komplex M(NOy)w(TBP),y ist der Salpeterséure-
TBP-Komplex HNO, - TBP zu beachten, der sich zwi-
schen TBP und extrahierten HNOjz-Molekiilen bildet
und dessen Konzentration gleich der HNO;-Konzen-
tration in der organischen Phase, cHNOs(org), gesetzt
werden kann (die mogliche Existenz anderer TBP-
HNOy-Komplexe der allgemeinen Form xHNO;:yTBP
wird hierbei vernachléssigt):

[TBP(org)] = Cppp— I cM(org)A cHNO;(mg) (6)

Durch Kombination der Gl (1) bis (6) ergibt sich
folgender Zusammenhang zwischen D und K:

poX [NOsay]™ (r8p — 1 Cpporg) — CHNO(or))"
°F

- (7
1+ 3 4[NOyGuqy I
i=1

4.2.3. EinfluB der Sdurekonzentration

Mit Hilfe der Gl (7) lassen sich die experimentell
gefundenen Abhédngigkeiten des Verteilungskoeffi-
zienten von den verschiedenen Parametern verstehen,
In Abb. 2 ist die Abhéngigkeit des Verteilungskoeffi-
zienten verschiedener vier- und sechswertiger Acti-
nide sowie von Pu® bei Extraktion mit 19 Vol.-%
TBP/Kerosin von der HNOg-Konzentration angegeben.
Mit zunehmender HNOj-Konzentration steigt D zuerst

Abb., 1 (links). 2
bindung = UO,{NOy),[(C:H;0);POl,. 10
Die beiden Uranyl-Sauerstoffatome
liegen mit einem U-O-Bindungsab- 5
stand von 1,71 A iiber bzw. unter /—\
dem Uran und sind nicht einge-
zeichnet, Die anderen sechs direkt 2 - \
an das U-Atom gebundenen Sauer- 707 A
stoffatome bilden einen leicht ge- N
wellten Ring, dessen Abweichun- // /—5%7 AZ)\\\—',’T%/(JZD '
gen von der Mittelebene (in A) in 5 ,/ N < (1)
Klammern angegeben sind [29]. / /}_\‘\ <PL/</(I(Y_&)
i - b
a 2HH 7 — pu(ﬂ)_j
« I/
g 10 i
i
s
@
s U
& 2 l
IS
2 0
(]
T
25
A bb. 2 (rechts). Verteilungskoef-
fizienten von vier- und seciswerti- 2 Pl
gen Actiniden sowie von Pu3t (in 2 '\\U( )
Spurenkonzentrationen) bei Extrak- 10 1
tion_mit 19 Vol.-% TBP / Kerosin 0o 2 4 6 8 10 1 ®

als Funktion der HNO;-Konzentra-
tion {27, 28],
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steil, dann flacher an, durchlduft ein Maximum und
fallt nach héheren HNO;-Konzentrationen wieder ab.
Wie Gl. (7) lehrt, sollte D fiir vierwertige Actinide
{m = 4) mit der vierten, fiir sechswertige Actinide
(MO,*, m = 2) mit der zweiten Potenz der HNO;-
Konzentration steigen, sofern folgende Voraussetzun-
gen erfillt sind:

a) F ist konstant,

b) der Dissoziationsgrad « der Salpetersdure ist kon-
stant, so dafl die HNOj-Konzentration der Grofle
[NO;g a] proportional ist,

p
c) ‘/51 BilNOy ag]t <1,

i=1

d) T3P — N Chl(org) — CHNOs(ore) iSt konstant,

Die Bedingungen c) und d) sind bei kleinen HNO;-
Konzentrationen und kleinen Metallkonzentrationen
(d. h. careorg) == 0!) anndhernd erfiillt, wihrend a) und
b) selbst unter diesen Verhéltnissen nur schlecht er-
tallt sind, weil sowohl der Aktivitdtskoeffizient f . der
Salpetersdure als auch ihr Dissoziationsgrad « stark
konzentrationsabhéngig sind [30]. Der steile Anstieg
von D mit [HNO;@uq] im linken Teil von Abb. 2 er-
folgt daher nicht exakt mit der oben behaupteten vier-
ten bzw. zweiten Potenz von [HNOg,g]. Mit weiter
steigender HNOj-Konzentration sind auch ¢) und d)
immer weniger erfillt; zum einen wird der Nenner

1+ %ﬁi[Nog“(aq)]i zunehmend gréBer als 1, d. h, die
i=1

Bildung von Nitratkomplexen in der wéBrigen Phase
wird merklich; zum anderen steigt die HNOy-Konzen-
tration in der organischen Phase soweit an, dafB die
freie TBP-Konzentration |[TBP(org] merklich abnimmt.
Beide Effekte bewirken, dali der Verteilungskoeffi-
zient mit zunehmender HNO,;-Konzentration ein Ma-
ximum durchlduft und danach wieder sinkt.

4.2.4. EinfluB3 der Extraktionsmitielkonzentration

In Abb., 3 ist als Beispiel die Abhé&ngigkeit des
PulV-Verteilungskoeffizienten (bei Spurenkonzentra-
tionen) von der TBP-Konzentration bei konstanter
(1 M) wéaBriger HNO,-Konzentration aufgetragen, Un-

P
ter diesen Bedingungen sind ¢ und 2 Bi[NO; gl
i=1

konstant, cyorg) =~ 0, und cuNos(ore) <€ CrBP. Da der
extrahierte Komplex Pu(INOjy),(TBP), zwei TBP-Mole-

kiile enthélt, n = 2, ist ein Ansteigen von D mit dem
Quadrat der TBP-Konzentration zu erwarten, falls der
in F enthaltene Aktivitdtskoeffizient des TBP nicht
wesentlich konzenirationsabhéngig ist. Wie die dop-
pelt-logarithmische Auftragung in Abb. 3 zeigt, findet
man tatsédchlich eine anndhernd quadratische Abhdn-
gigkeit (Gerade mit Steigung 2), was als experimen-
telle Stiitze der oben angegebenen Zusammensetzung
des extrahierten Komplexes gewertet werden kann,

4.2.5. EinfluB der Metallbeladung der organischen
Phase; Dreiphasenbildung

Von besonderem Interesse ist die Frage nach der
Abhéangigkeit des Verteilungskoeffizienten von der
Metallkonzentration bei konstanter HNOy-Konzentra-
tion, da die praktische Verfahrensdurchfiihrung natur-
gemaéB bei moéglichst hohen Metallkonzentrationen er-
folgt. Unter diesen Bedingungen kann F in Gl (7) in
erster Naherung als konstant gelten. [NO; (aq)] dndert
sich mit zunehmender Zugabe von Metallnitrat zum
System, kann aber bei genligend hohen HNO;-Kon-
zentrationen als einigermaBen konstant angesehen
werden. CaNoa(org) ist gleichfalls nicht konstant, da bei
zunehmender Metallkonzentration (,Metallbeladung”)
in der organischen Phase eine Verdrangung von HNOg
durch Metall entsprechend der summarischen Glei-
chung

Mg, + (m-1)NOsiaq) + 1 TBP- HNO; torg) =
M(NO)m (TBP)ncorgy + 1 Hiag ®

erfolgt, jedoch kann cunozcorg) in erster (grober) Néahe-
rung liberhaupt vernachlédssigt werden, Als hauptséach-
liche Variable bleibt somit bei Systemen mit gent-
gend hohen HNOj-Konzentrationen die organische
Metallbeladung ci(org), und D sollte in erster Néahe-
rung mit {cTp — N Cy(org))® Oder mit anderen Worten
mit der n-ten Potenz der — mit zunehmender Metall-
beladung abnehmenden — ,freien” TBP-Konzentration
variieren. Wie Abb. 4 am Beispiel der Extraktion von
Uran durch 20 Vol.-% TBP zeigt, ist dies fiir das an-
gegebene System in guter Ndherung erfiillt (Gerade
mit Steigung = 2 in doppelt-logarithmischer Auftra-
gung). Bei Systemen mit sehr kleiner HNO;-Konzen-
tration wird dagegen auBer der GréBe (cTpp — I Cai(org))
auch die wialrige Nitrationenkonzentration zu einem
dominierenden Parameter, weil sich in diesem Falle
[NO3 ag] durch das Einbringen von M(NOj)y, dra-
stisch erhoht. Dies hat zur Folge, daf der Verteilungs-

2
A b b. 3 (links). Abhéngigkeit des Verteilungskoeffizienten des 20
/ Pu(lV) in Spurenkonzentrationen von der TBP-Konzentration
1 bei konstanter wéBriger HNOj-Konzentration (cunogaay =
1,0 M); nach [27].

05 10 —/
o /
g
c 7
R > ()
N 02 N /
& .

g / g

v} 0,7 N
o oy
< / g 3
3 005 £
C @ 2
¢
= 3

[
002 T
/ Abb. 4 (rechts). Abhéngigkeit des U(VI)-Verteilungskoeffi- Y
zienten von der Uranbeladung der organischen Phase (20 Vol.- 1
Qo1 % TBP = 0,73 mol/l TBP in n-Dodekan) bei Extraktion aus o1 02 03 05 07

7 2 5 10 20

TBP-Konzentration (Vol-%) von Ochsenfeld et al. [31].

3,0 M HNO,. Auf der Abszisse ist ¢ppp —~ 2 Cy(org) aufgetragen,
d. h. praktisch die ,freie’ TBP-Konzentration. Nach Werten

0,73 -2 CU/org)/mOl/I)——
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Abbb, 5 Gleichgewichiskurven fiir die Systeme UQO,(NOy), / 3 M
HNO, / 20 Vol.-% TBP / n-Dodekan (Kurve 1), Pu{NOy); / 3 M HNO,; /
20 Vol.-% TBP / n-Dodekan (Kurve 2) und UO,(NOy), / 0,02 M HNO,

20 Vol.-% TBP / n-Dodekan (Kurve 3) [31],

koeffizient anfénglich mit zunehmender Metallkon-
zentration sogar ansteigen kann (,Selbstaussalzungs-
Effekt"), ehe der Beladungseffekt eine Umkehrung
dieses Trends bewirkt. Man erkennt dies aus Abb. 5,
die anschlieBend erlédutert wird.

Gewohnlich wird der EinfluB der Metallbeladung in
einer fiir die praktische Anwendung vorteilhafteren
Weise dargestellt, indem die Metallkonzentration in
der organischen Phase gegen die Metallkonzentration
in der wafirigen Phase aufgetragen wird. In Abb. 5 ist
die der Abb. 4 entsprechende ,Gleichgewichiskurve”
des Systems UO,(NOy), / 3 M HNO, / 20 Vol.-%o TBP /
n-Dodekan zusammen mit der entsprechenden Kurve
des Pu(NO,), sowie einer Kurve des Systems
UO,(NOy), / 0,02 M HNQO;4 / 20 Vol.-%e TBP aufgetra-
gen [31]. Die letztgenannte Kurve demonstriert den
soeben diskutierten ,Selbstaussalzungseffekt”; er du-
Bert sich darin, dafl die organische Urankonzentration
zunéchst schneller ansteigt als die waBrige (nach oben
gekriimmter Kurventeil), Mit steigender wéaBriger Me-
tallkonzentration strebt die organische Metallbela-
dung bei allen drei Kurven einem Grenzwert zu, der
theoretisch dem vélligen Verbrauch des TBP fiir die
Bildung des TBP-Komplexes M({NO;)n(TBP), ent-
spricht, d. h, im Falle von UOy(NOy)y bzw., Pu(NO;),
(n = 2) der halben TBP-Gesamtkonzentration.

Im Falle des sechswertigen Urans kann diese ,maxi-
male Beladung” der organischen TBP-Lésung durch
Anwendung hoher wiéfBriger Uran-Konzentrationen
oder auch durch ,Aussalzmittel” (z. B. AI(NQy),) tat-

70

o il
ol % °c E\
o]

38 (‘/ 20‘°C
302 3 4 5 6 7 8 9 10

HNO, - {mol/l] —————— -

Abb. 6. Dreiphasengrenzen fiir das System Pu(NOy),; / HNO, / 20 Vol.-
% TBP / Kerosin in Abhéngigkeit von der HNOy-Konzentration und der
Temperatur, nach [32]. Unterhalb der eingetragenen Kurven liegen zwet
Phasen (eine wébBrige, eine organische), oberhalb drei Phasen (eine wdf-
rige, zwei organische) vor.

Abb. 7

~y

Py (971)

(rechts).
gung mit Uran auf die Verteilungskoeffi-
zienten von Uran selbst sowie von Spuren-
konzentrationen Pu(lV),
Seltenen Erden und Ruthen (Gemisch ver-
schiedener Ru-Spezies).
= 30 Vol.-% TBP, wédBrige HNO,-Konzen-
tration von 2 mol/l bei 0% TBP-Sittigung
auf 3 mol/l bei 909 TBP-Sittigung stei-
gend; nach [34]).

sédchlich anndhernd erreicht werden. Im Falle des vier-
wertigen Plutoniums dagegen ist dies nicht méglich,
weil bei Uberschreitung einer bestimmten organischen
Pu-Konzentration eine Aufspaltung in zwei organi-
sche Phasen erfolgt, eine schwerere, welche haupt-
sédchlich Pu(NQOj), und TBP, aber nur wenig Dodekan
enthdlt, und eine leichtere, welche hauptséchlich Do-
dekan, aber nur wenig Pu(NQO,), und TBP enthélt. Das
System Pu(NO,),(TBP), / HNO;  TBP / TBP / Dodekan
verhalt sich also dhnlich wie ein Zweistoffgemisch mit
beiderseitiger Randloslichkeit und Mischungsliicke,
Fiir die praktische Anwendung von Extraktionsverfah-
ren ist diese Dreiphasenbildung (zwei organische, eine
waBrige Phase) &dulBerst nachteilig, weil die in der

80 90 o0 70 oo Praxis verwendeten Extraktionsapparate immer nur

zur Trennung von zwei fliissigen Phasen eingerichtet
sind. Ein ExtraktionsflieBschema muf} daher stets so
ausgelegt werden, daB unterhalb der ,Dreiphasen-
grenze” gefahren wird. Die Dreiphasengrenze hdngt
von zahlreichen Parametern ab, wie chemische Natur
des Loésungsmittels, TBP- und HNO,;-Konzentration
und Temperatur, und kommt auch bei anderen Extrak-
tionssystemen haufig vor. Vierwertige Actinide nei-
gen allgemein stdrker zur Dreiphasenbildung als
sechswertige, aliphatische Verdiinnungsmittel (wie n-
Dodekan) stdrker als aromatische (wie z. B. Didthyl-
benzol). In Abb. 6 sind die Dreiphasengrenzen fir das
System Pu(NO,), / HNOy / 20 Vol.-%0 TBP / Kerosin
angegeben [32], weitere Daten vgl. in [33].

Der oben diskutierte Effekt, daB der Verteilungs-
koeffizient mit zunehmender Metallbeladung der or-
ganischen Phase sinkt, gilt nicht nur fiir das ,bela-
dende” Metall selbst, sondern auch fiir etwa anwe-
sende andere extrahierbare Ionen. Dies hat fiir den
Reinigungseffekt bei extraktiven Reinigungsverfah-
ren groBe Bedeutung, weil schlechter extrahierbare
Verunreinigungen durch das zu reinigende, besser
extrahierbare Metall mit zunehmender Beladung im-
mer wirksamer aus der organischen Phase verdrdngt
werden, Sollen jedoch zwei Wertmetalle gemeinsam
extrahiert werden, wie dies bei der Kernbrennstoff-
aufarbeitung der Fall ist (U + Pu), so beeinflussen
sich die beiden naturgemd&B in ihrer Extrahierbarkeit
gegenseitig. Liegt, wie es bei der Aufarbeitung von
Uranbrennstoffen der Fall ist, nur das eine Wertme-
tall (U) in hoher Konzentration vor, das zweite (Pu)
aber in sehr viel geringerer, so wird die Verdrén-
gungswirkung praktisch nur durch das dominierende
Metall ausgeiibt. Diese Verhédltnisse sind in Abh. 7

Einflup der TBP-Satti- 10,0
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Pu 223901 | e Abb, 9 (rechts). Gleichgewichtskur- U =0
701 Y I . (rechts). eichgewichtskur:
FPu.=0 [ ven des Plutoniums in Abhéngigkeit 351 -
T 60 Y — — von der Urankonzentration bei 25 °C. U =247 /1
Q Up = wiBrige Urankonzentration vor 30
9 5 Pu.=116g/1 der Extraktion, sonst wie in Abb. 8; !
o Pu.= 236 g/ nach [35]. S e Lﬁ 481 g/1
8 40 Pu.= 46,7 g/1 E”
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Abb, 8 Gleichgewichiskurven des Urans in Abhéngigkeit von der 0 5 10 15 20 25 30 35 40

Plutoniumkonzentration bei 25 °C. Puy ist die wéfirige Plutoniumkonzen-
tration vor der Extraktion, die wéBrige Phase ist 3,25 M an HNO,, die
organische Phase ist 20 Vol.-% TBP in Dodekan; nach [35].

dargestellt, welche die Verdréngungswirkung des
Urans sowohl gegeniiber Plutonium als auch gegen-
iiber verschiedenen Spaltprodukten wiedergibt. Lie-
gen beide Wertmetalle in vergleichbaren Konzentra-
tionen vor, wie es bei der Aufarbeitung von UO,-
PuO,-Brennstoffen aus Schnellen Brutreaktoren der
Fall ist, so ist die Verdrangungswirkung gegenseitig,
vgl. Abb. 8 und 9; im konkreten Fall bleibt das Uran
das dominierende Metall, weil es einerseits besser ex-
trahiert wird als das Plutonium und weil es anderer-
seits auch in héherer Konzentration vorliegt. Die rech-
nerische Erfassung der Verhéltnisse — auf der Grund-
lage der Gl (7) — wird wegen der Vielzahl der zu be-
riicksichtigenden Parameter schwierig und gelingt in
der Praxis nur unter Zuhilfenahme halbempirischer
[35, 36] oder empirischer [37] Funktionen.

4.2.6. Einflufl der Temperatur

Der TemperatureinfluB auf die Lage von Extrak-
tionsgleichgewichten ist im allgemeinen gering. Ge-
wohnlich nimmt der Verteilungskoeffizient mit stei-
gender Temperatur langsam ab. Diese allgemeine Re-
gel trifft auch fiir die Extraktion von U [33, 34, 38] bzw.
Pu [33, 38] durch TBP zu, vgl. Abb. 10.

4.2.7. Kinetik der Extraktion

Die Gleichgewichiseinstellung bei der Extraktion
von Uran und Plutonium durch TBP erfolgt von bei-

Pu-Konzentration in wafir. Phase (g/1) —

den Seiten her verhdltnismdBig schnell, was auf eine
relativ hohe Ubergangsgeschwindigkeit der Metall-
ionen von der wélBrigen in die organische Phase oder
umgekehrt schliefen 1aBt. Dies wurde durch eine de-
taillierte Untersuchung der Extraktionskinetik bestd-
tigt {39, 40]; als Beispiel sind in Abb. 11 die Anfangs-
Ubergangsgeschwindigkeiten von PulV bzw., UVI im
System 3 M HNQ;, / 20 %0 TBP / n-Dodekan wiederge-
geben, wobei sich zeigt, daBl das Uran schneller extra-
hiert und langsamer riickextrahiert wird als das Plu-
tonium, was eine kinetische Erklarung fiir den oben
diskutierten ,Verdrangungseffekt" des Urans liefert
[96]. Die kinetischen Daten lassen beziliglich des Ex-
traktionsmechanismus die Deutung zu, dal an der
Grenzfldche zwischen organischer und wéBriger Phase
ein ,Grenzflichenkomplex"” aus Metallionen, Nitrat-
ionen und TBP-Molekiilen gebildet wird, dessen Kon-
zentration in der Phasengrenzfliche durch eine Art
Langmuirsche Adsorptionsisotherme beschrieben wer-
den kann, und dessen ,Desorption” in die organische
oder wdaBrige Phase hinein der geschwindigkeitsbe-
stimmende Schritt ist [39, 40].

4.2.8. Grundlagen der Flieschemaberechnung

In diesem Abschnitt soll das grundsétzliche Vorge-
hen bei der Aufstellung eines Gegensirom-Extrak-
tionsflieBschemas mit Hilfe des Stufenmodells an

N
20 &
Abb. 10 (links). EinfluB der Tempera- 1,00 71 A
tur aut den Uran-Verteilungskoeffizienten 0,80 o 4
10 2 bei verschiedener Uranbeladung der orga- \‘xo /
8 . nischen 15 Vol.-%s TBP-n-Dodekan-Lésung 0,60 ulv. 7 (\\ 74
2 [95]. WiBrige Phase vor Extraktion: 3 M [) '\0/ /
5 HNO,, 94 g UN (Kurve 1) bzw. 12 g UN | 0 40l—vto & /£
5 (Kurve 2); Volumenverhdltnis organisch: ! / +’§ /
qQ 5 wibrig = 1: 1, " v Puiiv)
ks /7 Pu(IV)
IS % 0.20% uf
3 :
©
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X S <& yutvr)
] ! = S
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schwindigkeiten von Pu(IV} und U(VI) im
System 3 M HNO; / 20 Vol.-% TBP / n-
Dodekan [40].
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Abb. 12, a) Schematische Darstellung eines einfachen Gegenstrom-

Extraktionsprozesses; Naheres s, Text,

b) Aufteilung der Extraktionskolonne von Abb. 12a in n theoretische
Stufen.,
einem einfachen Beispiel erldutert werden. Eine Dar-
stellung der Gesamtproblematik ist im Rahmen dieses
Beitrags nicht moglich; der interessierte Leser sei auf
die Spezialliteratur (z. B. [41-43]) verwiesen.

Betrachten wir ein einfaches Gegenstrom-Extrak-
tionssystem, wie es in Abb. 12a dargestellt ist. In den
Extraktionsapparat, hier als Kolonne gezeichnet, fliefit
von der einen Seite (von oben) die wdBrige Speise-
16sung (englisch feed, F), welche das zu extrahierende
Metall in der Konzentration cr enthalt, mit einer FluB-
geschwindigkeit V.q (ausgedriickt in Volumeneinhei-
ten pro Zeiteinheit) hinein, Thr entgegen strémt von
der anderen Seite (von unten) das mit der wéBrigen
Phase nicht mischbare, spezifisch leichtere Extrak-
tionsmittel (X) mit der FluBgeschwindigkeit Vorg und
der Anfangs-Metallkonzentration cx = 0. Das Ex-
traktionsmittel belddt sich mit Metall und verlafit die
Kolonne am Kopfende als Produktlésung P mit der
Metallkonzentration cp. Der abgereicherte wéalBrige
Strom verldBt das FuBende der Kolonne als Raffinat-
oder Abfallstrom (englisch waste, W) mit der Metall-
Verlustkonzentration cw. Vereinfachend ist in Abb. 12
angenommen, daB sich die spezifischen Volumina von
wdifiriger und organischer Phase und damit die FluB-
geschwindigkeiten wéhrend des Extraktionsvorgangs
nicht dndern.

Unter einer theoretischen Stufe versteht man, ana-
log wie bei anderen Gegenstromprozessen (Destilla-
tion, Absorption usw.), einen Abschnitt des Extrak-
tionsapparates, in dem gerade eine vollstdndige
Gleichgewichtseinstellung erfolgt. Die Kolonne in Abb.
12a moge, wie in Abb. 12b schematisch dargestellt,
1 solche theoretische Stufen enthalten; um eine ein-
heitliche Bezeichnungsweise zu erhalten, sind die in
Abb. 12a beniitzten Indices W, X usw. (auBBer F) durch
Angabe der entsprechenden Stufennummern ersetzt.
Fur die i-te und damit fiir jede Stufe gelten folgende
Beziehungen:

Massenbilanz:

aq org . aq org
v:xq Cirt +Vorg ci*l Vaq ¢ i +Vorg ci ®

Gleichgewichtsbedingung:
of's
—C?—q =D, (10)

wobei die Verteilungskoeffizienten D; wegen ihrer Ab-
hédngigkeit von zahlreichen Parametern im allgemei-
nen von Stufe zu Stufe verschieden sind; dies gilt ins-
besondere beziiglich der Abhéangigkeit von D von der
organischen Metallbeladung (Abschnitt 4.2.5), die sich
von Stufe 1 bis Stufe n gewdhiilich drastisch &ndert.

Wir wollen nun folgende Annahmen machen:
a) Die Feedkonzentration cp?4, die zulédssige Verlust-

konzentration cw?4 sowie die Fliisse Vuq und Vg
sind vorgegeben.

. b) Die D; sind bekannt, bzw. kénnen aus entsprechen-

den Gleichgewichtskurven vom Typ der Abb. 5
oder in komplizierteren Fallen vom Typ der Abb. 8
bzw. 9 entnommen werden, bzw, kénnen aus halb-
empirischen oder empirischen Beziehungen errech-
net werden.

Aus (a) folgt zunéchst unter Beriicksichtigung von
ce =0
fiir die organische Produktkonzentration

cOE :X“-(L (e —ci).

org
Nunmehr lassen sich mittels Gl. (9) und (10) fir Sy-
steme mit verschiedener Stufenzahl n, bei der n-ten
Stufe beginnend, die Gleichgewichtskonzentrationen
bis herab zur 1. Stufe berechnen. Auf diese Weise er-
halt man insbesondere fiir jedes n ein c434, das aber
im allgemeinen mit dem Vorgabewert cw?®d nicht iiber-
einstimmt. Suchf man nun dasjenige System mit klein-
ster Stufenzahl n, fiir das soeben noch ¢129 < cw?d gilt,
so hat man auf diese Weise die zur Erreichung des
Vorgabewertes cw?? erforderliche Mindestzahl theore-
tischer Stufen ermittelt, Umgekehrt kann man bei vor-
gegebener Stufenzahl n, aber nicht festgelegtem Vg,
durch &dhnliches Probieren mit verschiedenen Vg
Werten den Mindestwert dés organischen Flusses er-
mitteln, der zur Erzielung des Vorgabewertes cw?4 er-
forderlich ist.

Man erkennt bereits aus diesem sehr einfachen Bei-
spiel, daB die rechnerische Ermittlung optimaler Stu-
fenzahlen oder FluBverhéltnisse umstdndlich und zeit-
raubend ist, sofern man sich nicht eines Computers be-
dient. In der Praxis zieht man deshalb eine graphische

Gleichgewichtslinie
OFG | o o
c; :
Arbeitslinie
o Czorg b (Ste/gtl_lng: Vaq N Vorg)
Q
© |
I
|
e ! |
H !

N
aq .aq ag aq aq
ey o cs o
Caq——‘—

Abb, 13, McCabe-Thiele-Diagramm fiir ein einfaches, der Ab'b. 12
entsprechendes Extraktionssystem. Erlduterungen im Text, }
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Lésungsmethode vor, die zudem den Vorteil einer un-
mittelbaren Anschaulichkeit besitzt, das sog. McCabe-
Thiele-Diagramm. In Abb. 13 ist ein solches Dia-
gramm fiir ein einfaches, der Abb, 12 entsprechendes
Extraktionssystem angegeben. Im Prinzip handelt es
sich um ein Gleichgewichtsdiagramm von der Art der
Abb. 5, in das auBer der Gleichgewichiskurve fiir das
betreflende Metall auch die sog. Arbeilslinie einge-
zeichnet ist. Die Arbeitslinie ist eine Gerade, deren
Steigung dem FluBverhdlinis Vaq/Vore entspricht und
die die Abszisse bei der vorgegebenen zuldssigen
Verlustkonzentration cyw?9 schneidet. Zwischen Ar-
beitslinie und Gleichgewichtslinie werden Stufen in
der in Abb. 13 gezeigten Weise gelegt; in unserem
Beispiel sind 3 Stufen erforderlich, um den Vorgabe-
wert cw?4 zu erreichen bzw. zu unterbieten. Durch An-
derung des FluBverhéltnisses Vao/Vorg éndert sich
automatisch die Stufenzahl; auf diese Weise gelingt
es relativ rasch, ein fiir das anstehende Problem opti-
males Verhéltnis von FluBverhaltnis (im Sinne einer
Minimierung des Extraktionsmittelflusses) und theo-
retischer Stufenzahl (im Sinne einer verniinftigen Be-
grenzung der Apparategrofe) zu finden. Das Dia-
gramm zeigt im Ubrigen sofort, daB Vyuq: Vog SO ge-
wihlt sein muf}, daB der Schnittpunkt der Arbeitslinie
mit der Gleichgewichtslinie oberhalb von cp?d zu
liegen kommt.

5. Die technische Durchfithrung des Purex-Verfahrens
5.1, Transport und Lagerung der Brennelemente

Nach der Entnahme der abgebrannten Brenn-
elemente aus dem Reaktor werden diese in einem am
Reaktor selbst befindlichen ,Abklingbecken” fir
einige Monate zwischengelagert. Dabei zerfallen die
kurzlebigsten radioaktiven Spaltprodukte praktisch
vollsténdig, so daB die zunédchst extrem hohe spezi-
fische Aktivitdt des Kernbrennstoffs und entsprechend
seine Zerfallswarmeleistung relativ stark abklingen.
AnschlieBend werden die Brennelemente in stark ab-
geschirmten, mit Kiihleinrichtungen versehenen Behél-
tern zur Wiederaufarbeitungsanlage transportiert, ent-
laden und in einem Lagerbedken unter Wasser weiter
gelagert. Die gesamte Abklingzeit (,Kiihlzeit") Dbis
zum Beginn der Aufarbeitung wird fiir LWR-Brenn-
elemente z. Zt. auf etwa 1 Jahr veranschlagt [44].

5.2. Zerlegung der Brennelemente und Auflésung des
Brennstoifs; Abgasreinigung

Die eigentliche Aufarbeitung der Brennelemente
beginnt mit einer mechanischen Zerkleinerung, um
den Brennstoff dem Angriff der Losesdure zuganglich
zu machen. Chemische Verfahren zur Entfernung der
Brennstabhiillen, wie sie in der Eurochemic-Anlage in
Mol, Belgien, verwendet wurden [45], haben sich we-
gen zu hoher Abfallmengen und Brennstoffverluste
als weniger gilinstig erwiesen. Bei der mechanischen
Zerlegung (,mechanisches Head-End") wird das ge-
samte Brennelement mit einer Biindelschere in etwa
5 cm lange Brennstababschnitte zerschnitten, welche
direkt in die Salpetersdure des Auflosers fallen [44].
AnschlieBend wird die S&ure zum Sieden erhitzt und
der Brennstoff aus den Hiillrohrabschnitten selektiv
herausgelost (,chemisches Head-End"). Das gesamte
Verfahren, das zuerst in den USA entwickelt wurde,
wird als ,Chop-and-Ledach” Prozef3 bezeichnet,

Die chemischen Vorgénge bei der Brennstoffauflo-
sung wurden in Abschnitt 4.1 besprochen. Bei der ver-
fahrenstechnischen Durchfithrung ist besondere Riick-
sicht auf die Abgasreinigung zu nehmen, weil wih-
rend der Zerkleinerung und Auflésung des Brenn-
stoffs die gasformigen bzw. fliichtigen radioaktiven
Spaltprodukte 3H, #Kr und '*J freigesetzt werden;
diese miissen zusammen mit chemischen Schadstoffen
aus dem die Anlage verlassenden Abgas so weit ent-
fernt werden, daf} die jeweils zuldssigen Abgaberaten
nicht tiberschritten werden.

Bei den z. Zt. existierenden Anlagen wird im allge-
meinen das Jod durch wéBrige Waschverfahren aus
dem Abgasstrom entfernt, wédhrend Krypton und Tri-
tium ohne Uberschreitung der zulédssigen Emissions-
werte an die Umgebung abgegeben werden kénnen.
Fiir kiinftige GroBanlagen wird jedoch allgemein eine
verbesserte Abtrennung des Jods sowie eine weitge-
hende Riickhaltung von Krypton und Tritium fiir er-
forderlich gehalten, um einerseits lokale Uberschrei-
tungen der zuldssigen Dosiswerte und andererseits
langfristige Akkumulierungsrisiken zu vermeiden
[46-48], obwohl die Notwendigkeit dieser MaBnahme
beziiglich 1*J nicht unbestritten ist [49]. Unter Be-
ricksichtigung der chemischen und physikalischen
Eigenschaften der genannten Elemente erscheint die
folgende grundsétzliche Verfahrensweise am giinstig-
sten [50]:

— Jod muf} praktisch quantitativ aus der Aufloserls-
sung ausgetrieben werden, um seine Ausbreitung
iiber andere Anlagenteile und damit die Notwen-
digkeit aufwendiger Jod-Riickhaltevorrichtungen in
diesen Anlagenteilen zu vermeiden.

— Das durch terndre Spaltung im Brennstoff gebildete
Tritium 16st sich im Falle von LWR-Brennelementen
mit Zircaloy-Hiillen zu einem erheblichen Teil —
nach amerikanischen Angaben 30-60°0o [51] — im
Zircaloy. Das im Brennstoff verbliebene Tritium
— und moglicherweise ein Teil des im Zircaloy ge-
l6sten *H — werden bei der Brennstoffauflésung
groftenteils als Tritiumwasser, HTO, freigesetzt
und mit dem Wasser der Auflésersdure vermischt;
weniger als 1% des Tritiums werden als gasférmi-
ger Tritiumwasserstoff (HT oder T,) freigesetzt [52].
Um die Menge an tritiumkontaminiertem Wasser
auf ein Minimum zu begrenzen, muf} dieses so friih
wie moglich, das heifit in der Praxis im ersten Ex-
traktionszyklus, abgefangen und so weit wie mdg-
lich im hochaktiven Teil der Anlage rezykliert wer-
den.

— Krypton wird beim Zerschneiden und Auflésen des
Brennstoffs quantitativ in das Abgas freigesetzt. Um
optimale Bedingungen fiir die Abtrennung von 120J,
*H und *Kr aus dem Abgas einhalten zu kdnnen, ist
eine sorgfdltige Kontrolle der Abgasmenge und
-zusammensetzung notig,

Im einzelnen werden in Karlsruhe - teilweise in
Zusammenarbeit mit franzdsischen Stellen — die fol-
genden Verfahrensschritte entwickelt [50]:

— Jod wird durch Abdestillieren eines Teils der Lise-
sdure wihrend und nach der Auflésung praktisch
quantitativ in den Abgasstrom getrieben [53].

~ Tritiumhaltiges Wasser wird im ersten Extraktions-
zyklus durch eine ,Frischwasser-Wéasche" zuriickge-
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waschen (vgl. Abschnitt 5.3.3.1); die durch Eindamp-
fen des hochaktiven Fliissigabfalls (HAW) zuriick-
gewonnene tritiumhaltige Saure wird soweit wie
moglich im Head-End und ersten Extraktionszyklus
rezykliert [54].

— Das Head-End-Abgas wird nacheinander folgenden
Reinigungsschritten unterworfen:

a} Auswaschen von Stickoxiden durch verdiinnte Sal-
petersdure unter Einblasen von Luft (Rekombina-
tion zu HNQ,),

b} Abscheidung von Aerosolen an einem hochwirksa-
men Schwebstoff-Filter mit vorgeschaltetem Naf-
abscheider [55],

¢) Abscheidung des Jods an einem silberimpréagnier-
ten anorganischen Trédgermaterial [55],

d) Abscheidung des Kryptons durch Tieftemperatur-
rektifikation [56].

5.3. Der ExtraktionsprozeB
5.3.1. Prinzip-FlieBschema

Das Prinzip-Flieschema eines Purex-Extraktions-
zyklus ist in Abb. 14 dargestellt. Die im Aufldser er-
zeugte Brennstofflosung enthélt das Uran (als UVYY),
das Plutonium (als Pu!V und teilweise PuVl) sowie die
nichtfliichtigen Spaltprodukte. Die Losung wird auf
etwa 1 mol/l U und 1,5-3 mol/l HNO; eingestellt und
als Speiselésung in die Mitte der Extraktionskolonne
eingespeist. (Da in Abb. 14 Kolonnen angedeutet sind,
soll die Erlduterung an diesem Extraktortyp gegeben
werden.) Von unten stromt der Speiselésung das spe-
zifisch leichtere Extraktions- oder Losungsmittel ent-
gegen, 20-30 Vol.-%s TBP in Kerosin oder einem an-
deren hochsiedenden Kohlenwasserstoff. Entspre-
chend der Lage der Verteilungskoeffizienten von U,
Pu und Spaltprodukien (vgl. insbes. Abb. 2, 5 und 7)

und der angewandten FluBverhéltnisse (Speiselosung :
Extraktionsmittel = 1:3 bis 1:5) werden Uran und
Plutonium in die organische Phase extrahiert, wéh-
rend die Spaltprodukte in der wédBrigen Phase bleiben,
welche die Kolonne unten als hochradioaktive Abfall-
Losung oder ,Waste” (HAW) verldfit, Die U und Pu
enthaltende organische Phase steigt nach oben in den
Waschteil der Extraktionskolonne, wo restliche Spalt-
produkte durch eine Waschldésung (HNO,) ausgewa-
schen werden, verldBt die erste Kolonne und wird in
die Mitte der Trenn- oder Verteilungskolonne einge-
speist, in der die Trennung des U vom Pu erfolgt.
Hierzu wird der organischen U-+Pu-Losung von oben
eine wéBrige Reduktionsmittelldsung (Eisen(Il)-sulfa-
mat + HNO, oder in neueren Anlagen Uran(IV)-
nitrat + Hydrazin-nitrat + HNO;) entgegengeschickt,
welche die extrahierbaren Pu-Spezies PulV und Pu¥!
zum nicht extrahierbaren Pulll (vgl, Abb. 2) reduziert;
dieses geht in die wédBrige Phase liber, wdhrend Uran
in der organischen Phase bleibt, unterstiitzt durch eine
ausreichende NOy -Konzentration in der Reduktions-
mittellosung. Restliches Uran wird aus der wélrigen
Phase durch eine ihr von unten entgegenstrémende
organische Waschlésung, welche die gleiche Zusam-
mensetzung wie das Extraktionsmittel hat, wieder ex-
trahiert. Die wdBrige Plutonium-Produktlésung ver-
148t die Trennkolonne am unteren Ende. Die orga-
nische Uran-Produktiésung wird aus der Trennko-
lonne oben abgezogen und in die Rickextraktionsko-
lonne eingespeist, wo das Uran durch stark verdiinnte
Salpetersdure riickextrahiert wird; zur Erhéhung des
Rickextraktionseffekts wird diese Kolonne bei etwa
60 °C gefahren (vgl. Abschnitt 4.2.6), wihrend die an-
deren Kolonnen bei Umgebungstemperatur arbeiten.
Das vom Uran befreite verbrauchte Loésungsmittel
wird einer Ldsungsmittelwdsche zugefithrt, durch eine

Org. Produkt Reduktjons- — B . — Verbrauchtes
Waschiésung || q mittel Org. U-Produktl | piicyoxtrake.- Extrakt.mittel
HNO, - Pu Felll)- gBP Lésung TBP
:g TBP sulfamat Korosi verd. HNO Dodekan
5 Kerosin HNO, erosin rd. 3 Zers.-prod.
]
: i
el
2 N
%‘7 Zur L8sungs-
mittelreinigung
SpeiselOsun c
Vom _____Up 4 = ‘g
Auf- —p P! s S ¥
by Pu = jid
16sel c ]
— Spaltprod. @ %
HNO, = %
~ Z
[ :
=) D
=4
2
g
o
E
®
w
Extraktions- Waschldsung
mitte} TBP
T8P Kerosin
Kerosin
Waste Pu-Produkt U-Produkt
Spaltprod. Pu u
HNO, » Fe HNO,
Sulfamat
HNO, l
zur Wastebehandlung zur Pu-Reinigung zur U-Reinigung
Abb, 14, PrinzipflieBschema eines Purex-Extraktionszyklus, dargestellf mit stehenden Extraktionsapparaten (Extraktionskolonnen). Erlduterungen
im Text.
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Tabelle 1. Ubersicht iiber in Betrieb oder im Bau befindliche Anlagen zur Aufarbeitung von Natururan- oder schwach angerei-
cherten Brennstoffen [4, 10, 60 (ergénzt)]. Die Midwest Fuel Recovery Plant (Morris, Ill.,, USA) ist nicht aufgenommen, da iliber einen
eventuellen Umbau und ein eventuelles Inbetriebnahmedatum zur Zeit nichts Konkretes bekannt ist (vgl. Abschnitt 2.2},

Im Blockschema bedeutet jeder Block einen Reinigungszyklus (z. B.

nung erfolgt, ist das verwendete Reduktionsmittel angegeben.

Extraktionszyklus). Unter dem Zyklus, in welchem die U-Pu-Tren-

TBP Tributylphosphat AA Anionenaustausch Cx Komplexbildner VA% Zwischenverdampfer
TA tertiires Amin SG Silicagel F Féllung Elektr. = Elekfiro-Redoxverfahren
Betriebh Kapa- TBP-
Standort Glriebs-  ,itat  Extraktortyp Konz. Blockschema Bemerkungen
beginn 4 1y/q) (Vol.-2%)
Savannah River, 1954 ? Mischabsetzer, 30 1966 Frsatz einer Misch-
S. C.; USA Zentrifugal- absetzerbatterie im-1:Zyklus
extraktor durch Zentrifugalextraktor-
batterie. Np-Gewinnung aus
HAW
Hanford, Wash., 1956 ? Pulskolonnen 30 Urspriinglich 3 TBP-Extrak-
USA tionszyklen (vorgeschalteter
Purex-Codekontaminations-
zyklus), seit etwa 1958 Zwei-
Zyklen-Prozef. Np-Gewin-
nung aus Raffinat des
2. U-Zyklus
Marcoule, 1960 1-2 Mischabsetzer, 30 3 U Bis 1963 U(SOy), + HSO3NH,,
Frankreich Pulskolonnen (40 bis > seit 1963 U{NOy); + N,H,. Seit
1961) 1967 Pu-Endreinigung mittels
utv TBP Pu RezyklierungsflieBschema in
Pulskolonnen (20 %o TBP),
Np-Gewinnung aus Raffinat
des 2. Pu-Zyklus
Windscale II, 1964 7 Mischabsetzer 20 Fiir LWR-Brennstoffe Vor-
GroBbritannien schaltung eines Butex-Code-
kontaminationszyklus (Teil
der stillgelegten Windscale
I-Anlage) und anschlieBende
Zwischenverdampfung; sonst
keine Zwischenverdampfung
Trombay, 1965 0,25 Pulskolonnen 30 Keine Angaben iliber
Indien Zwischenverdampfung
West Valley, 1966 1 Pulskolonnen 30 Zur Zeit wegen Kapazitédts-
N.Y., USA ausweitung und Umbauten
(NFS-Anlage} stillgelegt
. Cap de la Hague, 1966 3 Mischabsetzer, 30 U Pu-Endreinigung bis 1974
Frankreich Zentrifugal- TBP LY TBP durch tert. Amin, seit 1974
extraktor o TBP —Pu durch TBP [78]. S.eit einigen
Jahren mehrstufiger
Zentrifugalextraktor im
. 1. Zyklus [65]
Mol, Belgien 1966 0,3 Pulskolonnen 30 Seit 1969 U(NQ;), statt Fel!
(Burochemic) Anlage seit 30. 6. 74
stillgelegt
Karlsruhe, BRD 1970 0,175 Mischabsetzer 30
(WAK)
UdSSR ? ? Mischabsetzer 25 Kombinierte Pu/Np-Abtren-
(Standort nicht nung mittels 25 Vol.-% TA.
genannt) Keine Angabe tber
Zwischenverdampfung
Tokai-Mura, vor- 1 Mischabsetzer 30 Keine Zwischenverdampfung
Japan gesehen
1977
Barnwell, S. C., vor- 5 Pulskolonnen, 30 Mehrstufiger Zentrifugal-
USA gesehen Zentrifugal- u extraktor als HA-Extraktor
(AGNS-Anlage) 1977 extraktor vorgesehen. Elektrolytische
Elektr, Pu U/Pu-Trennung vorgesehen

alkalische Waschldsung von sauren Zersetzungspro-
dukten (insbes. Dibutylphosphorsaure) befreit und in
den ProzeB zurilickgefiihrt,

Ein solcher Extraktionszyklus liefert flir das U- bzw.
Pu-Produkt einen Gesamt-DF beziiglich Spaltproduk-
ten von einigen 10%; um DF-Werte der im Abschnitt 2
genannten GréBe (~107) zu erzielen, miissen beide
Produktlésungen je zwei weiteren Reinigungszyklen
unterworfen werden, bei denen jedoch die U/Pu-Tren-

nung entfallt (bei niedriger abgebrannten Brennstof-
fen genligt u. U. je ein weiterer Reinigungszyklus).

Von dem hier beschriebenen Verfahrensprinzip gibt
es zahlreiche Varianten, Insbesondere kann die U/Pu-
Trennung in den zweiten Reinigungszyklus verlegt
werden, so daf der erste (hochaktive) Zyklus nur aus
einer gemeinsamen Extraktion / Riickextraktion des
Urans und Plutoniums besteht (,Kodekontaminations-
zyklus"), wahrend der zweite Zyklus dem in Abb. 14
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Abb. 15, Prinzipskizze einer gepulsten Siebbodenkolonne [57].

gezeigten Schema entspricht. Die Verfahrensweise in
den einzelnen Anlagen ist in Tabelle 1 zusammenge-
stelit.

5.3.2. Extraktionsapparate

In der Wiederaufarbeitung werden drei Typen von
Gegenstrom-Extraktionsapparaten eingesetzt: Kolon-
nen, Mischabsetzer und Zentrifugalextraktoren. Die
Kolonne, mit senkrechter Stréomungsrichtung der in
Kontakt zu bringenden Fliissigkeiten, wird heute aus-
schlieBlich in der Form der gepulsten Siebbodenko-
lonne verwendet, vgl. die Prinzipskizze Abb. 15. An-
fanglich wurden auch Fillkorperkolonnen verwendet
(Windscale I-Anlage), die aber sehr grofie Bauhdhen
erfordern und iiberdies lange Kontaktzeiten zwischen
organischer und wéBriger Phase bedingen. Eine véllig
andere Bauweise — mit waagerechter Strémungsrich-
tung der in Kontakt zu bringenden Fliissigkeiten —
weist der Mischabsetzer auf (Abb. 16). Er besteht aus
einer Serie von Austauscheinheiten, die je eine Misch-
kammer (gewohnlich mit mechanischen Riithrern zur
Phasendurchmischung ausgestattet) und eine anschlie-
Bende Absetzkammer enthalten, wobei die in der Ab-
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Abb., 17 Prinzipskizze eines Einzelstufen-Zentrifugalextraktors [58].
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Abb. 16, Prinzipskizze einer Mischabsetzerbatterie (Ausschnitt) [57].

setzkammer durch Schwerkraft getrennten reinen Pha-
sen tber Wehre im Gegenstrom in die jeweils benach-
barte Mischkammer strémen. Einstufige Zentrifugal-
exirakloren (Abb. 17), welche zu mehrstufigen Batte-
rien aneinandergereiht werden, &hneln im Prinzip
dem Mischabsetzer, nur wird die Phasentrennung
durch Zentrifugalkrafte bewirkt und hierdurch die
Kontaktzeit wesentlich verkiirzt. Im Mehrstufen-Zen-
trilugalextraktor (Abb. 18) schlieBlich sind die Einzel-
stufen tibereinander innerhalb eines Gehduses ange-
ordnet, Fiar eine eingehendere Beschreibung dieser
Apparate sei auf verschiedene Monographien [41-43]
sowie auf einen Aufsatz von Goldacker [57] verwie-
sen. Die in den einzelnen Wiederaufarbeitungsanla-

Anfr/ebswe/ le

nme-

Mischkammer

1

2 Absetzkammer E/n/aﬁ Eln/a/)

3 Riihrscheibe .

S schwere Phase leichte  schwere

E Emaulsion h

L leichte Phase Phase  Phase
A Beweglicher Teil Auslafl  Auslall
Bl Fester Teil leichte schwere

Phase Phase

Abb. 18, Prinzipskizze eines Achtstufen-Zentrifugalextraktors [59].
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gen verwendeten Extraktoren sind in Tabelle 1 zu-
sammengestellt.

Die Betriebserfahrungen mit diesen Apparaten — so-
weit sie in der offenen Literatur zugénglich sind — ha-
ben zu folgenden, summarisch wiedergegebenen Er-
kenntnissen gefiihrt {60}: wahrend in den Anlagen zur
Wiederaufarbeitung niedrig abgebrannter Kernbrenn-
stoffe sowohl mit Pulskolonnen als auch mit Mischab-
setzern ein einwandfreier und weitgehend ungestorter
Betriebsablauf erfolgt, so daB ein eindeutiger Vorteil
fir einen der beiden Extraktortypen nicht ersichtlich
ist, hat sich bei der Wiederaufarbeitung hochabge-
brannter Brennstoffe aus Leichtwasserreaktoren die
gepulste Siebbodenkolonne als eindeutig iiberlegen
erwiesen. Entsprechende Erfahrungen sind insbeson-
dere aus dem Betrieb der beiden europédischen Proto-
typanlagen fir LWR-Brennstoffe in Mol, Belgien (Eu-
rochemic-Anlage) bzw. in Karlsruhe (WAK) verfiig-
bar, In der mit Mischabsetzern ausgeriisteten WAK
kam es bei der Verarbeitung von LWR-Brennstoffen
mehrfach zu hydraulischen Stérungen und schlieflich
Verstopfungen der Extraktoren infolge der Akkumu-
lierung schlammartiger Niederschlédge (des sog.
«Crud”, vgl. Abschnitt 5.3.3.1), wodurch Betriebsun-
terbrechungen erzwungen wurden [61]. Obwohl diese
Probleme inzwischen durch den Einbau einer verbes-
serten Mischabsetzer-Version wesentlich gemildert
werden konnten [62], sprechen die guten Betriebser-
fahrungen der Eurochemic-Anlage [63] fiir die bessere
Eignung der dort verwendeten gepulsten Siebboden-
kolonne zumindest fiir den ersten (hochaktiven) Zy-
klus einer LWR-Aufarbeitungsanlage. Einstufige Zen-
trifugalextraktoren werden seit 1966 im ersten Ex-
traktionszyklus der Savannah-River-Anlage erfolg-
reich zur Aufarbeitung niedrig abgebrannter Brenn-
stoffe eingesetzt [64]; die bisher fehlenden Betriebs-
erfahrungen mit hochabgebrannten Brennstoffen er-
lauben trotz grundsétzlich vorteilhafter Eigenschaften
keine abschlieBende Beurteilung dieses Extraktors.
Die franzésische Mehrstufenzentrifuge (Abb. 18) wird
probeweise in der Anlage in Cap de la Hague einge-
setzt [65] und ist auch fiir die im Bau befindliche Barn-
well-Anlage in den USA vorgesehen; aus beiden Vor-
haben werden wichtige Aufschliisse {iber das Be-
triebsverhalten dieses Extraktors erwartet.

5.3.3. Der erste (hochaktive) Extraktionszyklus
5.3.3.1. Extraktion und Wdsche

Bei der Aufarbeitung von hochabgebrannten Lei-
stungsreaktor-Brennstoffen, wie sie heute aus Leicht-
wasserreaktoren (LWR) und in Zukunft aus Schnellen
Brutreaktoren (SBR) ausgestoBen werden, treten im
ExtraktionsprozeB eine Reihe zusétzlicher Probleme
auf, Sie lassen sich im wesentlichen auf zwei Ursachen
zuridkfithren:

1, Der héhere Abbrand fiihrt zu einer entsprechend
hoheren Spaltproduktkonzentration im Brennstoff,
Infolgedessen erh&ht sich in der Brennstofflésung
sowohl die spezifische Aktivitédt (in Curie pro Liter)
bzw, die Strahlungsleistung (in Watt pro Liter) als
auch die chemische Konzentration der Spaltpro-
dukte,

2. Der hohere Plutoniumgehalt erfordert eine entspre-
chende Anpassung des chemischen FlieBschemas, hat

aber insbesondere eine Verschdrfung der im Hin-
blick auf die Kritikalitdtssicherheit erforderlichen
verfahrenstechnischen MaBnahmen zur Folge. Dies
gilt mit steigender Schérfe in der Reihenfolge LWR-
Uranbrennstoff — LWR-Plutoniumbrennstoff — SBR-
Brennstoff.

Die chemischen Konsequenzen dieser beiden Ur-
sachen sind von Baumgdriner [22] eingehend disku-
tiert---worden.--Die -erhohte - Strahlungsleistung der
LWR- oder SBR-Brennstofflésung fithrt in der Extrak-
tionskolonne des ersten Zyklus zu einer verstidrkten
radiolytischen Zersetzung des Extraktionsmittels, Da-
bei wird das Tributylphosphat sukzessive zu Dibutyl-
phosphorsédure (HDBP), Monobutylphosphorsdure
(H,MBP) und Phosphorsédure abgebaut [66]. Die sau-
ren Phosphorsdureester HDBP und H,MBP sind sehr
starke Extraktionsmittel besonders fiir vierwertige
Metallionen, also einerseits fiir Put* und andererseits
fir das radioaktive Spaltprodukt Zr*". Infolgedessen
wird einerseits Zr*" als Dibutylphosphatkomplex mit-
extrahiert und somit der Reinigungseffekt verschlech-
tert, andererseits 148t sich an HDBP gebundenes Pu®
nur noch schwierig riickextrahieren, was zu Put-Ver-
lusten in dem verbrauchten Losungsmittel fihrt,
SchlieBlich kommt es an der Phasengrenzfliche zwi-
schen organischer und waéBriger Losung zu unlos-
lichen Ausscheidungen schlammartiger Produkte, des
sog. ,Crud”, welche insbesondere Zirkonium und Di-
butylphosphat enthalten und unter Umstdnden zu den
in Abschnitt 5.3.2 diskutierten Betriebsstérungen fiih-
ren konnen. Dibutyl- und Monobutylphosphorséure
miissen daher nach jedem Zyklus durch eine alka-
lische Losungsmittelwdsche aus dem Loésungsmittel
ausgewaschen werden (vgl. Abb. 14). AuBerdem bil-
den sich unter Beteiligung des Verdiinnungsmittels
weitere Radiolyseprodukte, die z. T. ebenfalls Kom-
plexbildnereigenschaften haben und durch die alka-
lische Wasche nicht aus dem Losungsmittel entfernt
werden, sich in diesem also akkumulieren; hierzu ge-
horen insbesondere langkettige saure Phosphatester
[67].

Die Unterdriickung der Crud-Bildung erfordert eine
Kombination von verfahrenstechnischen und chemi-
schen MafBnahmen [60]. Verfahrenstechnisch kommt
es vor allem darauf an, einen Extraktor zu wé&hlen,
welcher keine Mdéglichkeit zur Ansammlung des (in-
folge seines Gehalts an %7Zr stark strahlenden) Crud
und damit zu einem lawinenartigen Anwachsen der
Radiolyseeffekte bietet und welcher aulerdem eine
moglichst kurze Kontaktzeit zwischen organischer und
spaltprodukthaltiger walriger Phase gewdhrleistet.
Da der Mischabsetzer im Gegensatz zur gepulsten
Siebbodenkolonne in den Absetzkammern ausge-
dehnte Ruhezonen aufweist, in welchen eine Crud-
Akkumulierung erfolgen kann, und da die Verweil-
zeiten der Lésungen im Mischabsetzer deutlich gréBer
als in der Kolonne sind, ergibt sich die in der Betriebs-
praxis nachgewiesene gréBere Betriebszuverldssigkeit
der Pulskolonne, vgl. Abschnitt 5.3.2, Im Hinblick auf
eine kurze Kontaktzeit der fliissigen Phasen sind Zen-
frifugalextraktoren allen anderen Extraktortypen
iiberlegen, jedoch ist ihre betriebliche Zuverldssigkeit
fir die Aufarbeitung hochabgebrannter Brennstoffe
bisher nicht ausreichend demonstriert, vgl. Abschnitt
5.3.2, Als weitere verfahrenstechnische MaBnahme ist
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es notig, durch intensive Kldrung der Speiselésung
mittels Filter oder Klérzentrifuge das Eindringen fein-
korniger, radioaktiver Aufléserriickstdnde in den Ex-
traktor zu verhindern, die dort als ,Keimzelle" fiir
die radiolytische Crudbildung wirken kénnen. Diese
unloslichen Auflésungsriickstdnde machen etwa 0,5
Gew.-% des Brennstoffs aus und bestehen hauptséch-
lich aus oxidischen und metallischen Spaltproduktpar-
tikeln sowie aus feinen Hillmaterialpartikeln [26, 60].

Als chemische MaBnahme zur Unterdriickung der
Crud-Bildung wurde in Frankreich ein Verfahren ent-
wickelt, bei welchem durch Zusatz von Fluorid das
Zirkonium komplexiert und damit an der Bildung von
HDBP-Verbindungen gehindert wird [68, 88]. Dieses
Verfahren erfordert eine sehr genaue und damit auf-
wendige Kontrolle der Fluorid-Konzentration (um die
Komplexierung bzw. Ausfdllung von Pu** und damit
Pu-Verluste zu vermeiden), besonders aber ist es we-
gen der starken Korrosionswirkung der Flufisdure als
wenig geeignet fiir eine groBtechnische Anlage anzu-
sehen. Uberraschend einfach ist demgegeniiber das in
Karlsruhe entwickelte Verfahren [50, 69], bei welchem
die HNOy-Konzentration im Extraktionsteil der ersten
Kolonne auf etwa 3 mol/l und die Uran-Plutonium-Be-
ladung der organischen Phase am Auslauf der ersten
Extraktionskolonne auf etwa 75%o des theoretischen
Wertes erhéht wird (w&hrend ,klassische” Purex-
Fliefbilder mit etwa 65 9% Beladung arbeiten). Das
neue FlieBschema wurde in der mit Mischabsetzern
ausgeristeten Labor-Aufarbeitfungsanlage ,MILLI" des
Kernforschungszentrums Karlsruhe an LWR-Brenn-
stoffen mit Abbrinden bis zu 37 000 MWd/t und an
SBR-Brennstoffen mit bis zu 61 000 MWd/t Abbrand
lUber langere Zeitrdume ohne nennenswerte Betriebs-
storung demonstriert [26].

Die Wdsche (,Srub”) der mit U und Pu beladenen
organischen Phase durch HNO; ist in Abb. 14, dem ur-
spriinglichen Purex-Flieschema entsprechend, im

oberen Teil der ersten Kolonne vorgesehen, Fiir hoch- |

abgebrannte Brennstoffe reicht diese einfache Wische
nicht aus, vielmehr wird sie in drei Abschnitten durch-
geftihrt [60]:

1. Wiische mit etwa 4 M HNO; im oberen Teil der er-
sten Kolonne, hierdurch wird insbesondere Ruthen
ausgewaschen.

2. Wésche mit etwa 1,5 M HNQOgy in einer zusétzlichen
+Scrub”-Kolonne, hierdurch wird insbesondere Zir-
konium ausgewaschen.

3. ,Frischwasser-Wésche" mit frischer, nicht rezyklier-
ter und daher tritiumfreier Salpetersdure zur Aus-
waschung des Tritiumwassers in einem weiteren zu-
sdtzlichen Extraktor [54]; dieser Schritt ist verfah-
renstechnisch schwierig, weil bei einem sehr un-
glinstigen FluBverh&ltnis (organisch : waBrig > 20)
gearbeitet werden mubB.

5.3.3.2. Kritikalildtskontrolle

In der Technik der Atomkernspaltung spricht man
von einem ,kritischen Zustand” eines Systems, wenn
in diesem System eine sich selbst erhaltende Kern-
spaltungs-Kettenreaktion ablduft. Es bedarf keiner
Diskussion, daB eine Wiederaufarbeitungsanlage so
ausgelegt sein muB, daf ein kritischer Zustand (,Kriti-
kalitidtsunfall”) unter keinen Umstdnden -eintreten

kann, Um dies zu gewdhrleisten, werden fiir die Kriti-
kalitatsauslegung der Anlage nicht nur normale Be-
triebszustdnde, sondern inshesondere hypothetische
Storfallzusténde in Rechnung gestellt.

Grundsétzlich gibt es folgende Maflnahmen zur
Verhinderung von Kritikalitit (beziiglich Einzelheiten
sei auf die Spezialliteratur, z. B. [71, 72] verwiesen):

1. Die Massenbegrenzung, d. h. die Begrenzung des
gesamten Spaltstoffinventars auf eine Menge unter-
halb der minimalkritischen Masse (fiir 2%*Pu ist
Muin = 531 g).

2. Die Konzentrationshbegrenzung auf einen unterhalb
der minimalkritischen Spaltstoffkonzentration lie-
genden Wert; z. B. ist fir 2Pu(NOy), / HyO-Ge-
mische cpin = 78 £ 0,3 g 2%Pu/L.

3.Die geometrische Kritikalitdtskontrolle, welche
darauf beruht, daf mit spaltbaren Materialien ge-
fiillte Behélter erst oberhalb bestimmter, von der
geometrischen Form des Behdlters abhdngiger Di-
mensionen kritisch werden kénnen. Zum Beispiel
konnen zylindrische Rohre (Extraktionskolonnenl),
die mit 2»*Pu(NQO,),/H,O-Gemischen beliebiger Kon-
zentration gefiillt sind, selbst bei unendlicher Rohr-
lange bei Durchmessern unterhalb dmin = 16,28 cm
nicht kritisch werden.

4. Die Vergiftung durch Neutronenabsorber (,Neutro-
nengifte”), wobei der neutronenabsorbierende Stoff
entweder in geldster Form der Spaltstofflésung zu-
gesetzt (,homogene Vergiftung") oder aber in Form
fester Einbauten in die entsprechenden Apparate
und Behélter eingebracht werden kann (,heterogene
Vergiftung").

5. Weiter spielen administrative MaBnahmen eine
wichtige Rolle; beispielsweise werden Ldsungen,
welche normalerweise spaltstofffrei sind, im Stérfall
aber zumindest hypothetisch Spaltstoff enthalten
kénnen, zundchst in kritikalitdtssicheren Zwischen-
behdltern gesammelt, aus welchen sie erst nach
analytischem Nachweis der Spaltstoff-Freiheit in
verriegelte Grofibehdlter abgegeben werden diirfen.

6. SchlieBlich wird durch eine strenge analytische Pro-
zellkontrolle, teilweise unter Verwendung automa-
tisierter instrumenteller Verfahren, eine zusétzliche
Sicherheit erreicht.

In einer groBtechnischen Wiederaufarbeitungsan-
lage wird die Kritikalitdtssicherheit je nach Lage des
Einzelproblems durch eine Kombination der unter 2
bis 6 genannten MaBnahmen gewdhrleistet; die Mas-
senbegrenzung ist wegen der Kleinheit der minimal-
kritischen Massen, insbesondere des Pu, in der An-
lage selbst nicht anwendbar, wohl aber in bestimmten
Hilfseinrichtungen wie z. B. dem analytischen Be-
triebslabor.

Im Purex-ProzeB — bzw, fir die zur Durchfithrung
des Verfahrens verwendeten Apparate — ergeben sich
hinsichtlich der Kritikalitdtsauslegung besondere Be-
schrdankungen an denjenigen Stellen, die vor der
U/Pu-Trennung liegen, weil zumindest hypothetisch
eine durch Storfallzustande bedingte Separierung des
Pu vom (verdiinnenden) U mit nachfolgender Akku-
mulierung des Pu in bestimmten Apparaten oder Ap-
parateteilen in Rechnung gestellt wird. Dies bedeutet,
daBl fiir den Ausloser, die erste Extraktionskolonne
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mit anschlieBenden Waschkolonnen, die U/Pu-Trenn-
kolonne sowie die zwischen Aufléser und Extraktion
liegenden Zwischenbehdlter besondere MaBnahmen
notig sind, Fiir GrofBanlagen mit Tagesdurchsédtzen im
Bereich von 4-5 t Uran ist eine rein geometrisch-
sichere Auslegung dieser Anlagenteile wegen der
durchsatzbedingten Dimensionen nicht mehr moglich.
Beispielsweise betragt der Durchmesser von Pulsko-
lonnen fitir diesen Durchsatzbereich etwa 40-50 cm
und liegt damit weit {iber 'dem"geometrisch-sicheren
Wert von rund 16 cm fiir 2Pu(NO;),/H,0O-Gemische.
Als zusédtzliche MaBnahme wird zur Zeit die homo-
gene Vergiftung der Lésungen, vorzugsweise mit Ga-
doliniumnitrat, vorgesehen; die im natiirlichen Gado-
linium enthaltenen Isotope %3Gd (H&ufigkeit 14,73 %/o)
und 1%7Gd (15,68 9/0) haben Neutroneneinfangquer-
schnitte von ¢ = 61 000 bzw. 254 000 barn und sind
damit die besten natiirlich vorkommenden Neutronen-
fanger iiberhaupt.

Der Nachteil der Methode liegt im hohen Preis und
der begrenzten Verfiigbarkeit des Gadoliniums, die
u. U. zu einer problematischen Lieferantenabhéngig-
keit fihren kénnten. Dabei ist zu beachten, dafBl das
in den ProzeB eingebrachte Gd in den hochaktiven
Abfall (HAW) gelangt und mit diesem verlorengeht,
Vor kurzem wurde ein vollig neuer Weg vorgeschla-
gen, der darin besteht, das Problem durch Verwen-
dung von Hafnium bzw. Hafniumlegierungen als he-
terogen vergiftendes Apparate-Konstruktionsmaterial
zu 16sen [73]. Die im natiirlichen Hafnium enthaltenen
Isotope weisen Neutroneneinfahgquerschnitte zwi-
schen etwa 12 und 400 barn auf., (Die heterogene Ap-
paratevergiftung durch konventionellere Materialien
wie Borstahl ist wegen der geringeren Korrosionsbe-
stdndigkeit bei gleichzeitig niedrigerer Vergiftungs-
wirkung wenig attraktiv [73].} Hafnium, obwohl in der
Natur selten, ist z, Zt. praktisch ein Abfallprodukt der
Zirkoniumherstellung und daher in ausreichenden
Mengen verfiigbar, Die gegeniiber Edelstahl héheren
Herstellungs- und Verarbeitungskosten diirften durch
Einsparung der Verbrauchskosten fiir Gadolinium so-
wie der Investitions- und Betriebskosten fiir die mit
der Verwendung von Gd(NOy); verbundenen Kontroll-
einrichtungen Gherkompensiert werden.

5.3.3.3. Uran-Plutonium-Trennung

Die Frage, ob die U/Pu-Trennung vorteilhafterweise
wie in Abb. 14 gezeigt im ersten Extraktionszyklus
oder — wie in einigen é&lteren Anlagen (vgl. Ta-
belle 1) — im zweiten Zyklus anzuordnen ist, wird fir
eine LWR-Aufarbeitungsanlage hohen Durchsatzes
durch die Art der Kritikalitdtskontrolle beantwortet
[60, 74]. Bei dem Verfahren der homogenen Vergif-
tung U-+Pu-haltiger Losungen durch Gd(NOg); muB
die U/Pu-Trennung in den ersten Zyklus gelegt wer-
den, um den Verbrauch an Gd mdoglichst niedrig zu
halten und um die erforderliche Reinigung der Pro-
dukte U und Pu von Gd in den anschliefenden Reini-
gungszyklen zu erzielen, Bei Verwendung heterogen
vergifteter Extraktionskolonnen aus Hafnium entfdllt
dieses Argument, und die optimale Anordnung der
U/Pu-Trennung miiBte neu tiberdacht werden [50]. Fiir
die Trennung im 2. Zyklus spricht, daB einer der sepa-
raten Plutonium-Reinigungszyklen entfallen wiirde
und dal} die Verlegung der Trennung in einen nieder-
aktiven Zyklus Vorteile hinsichtlich der Betriebs-

sicherheit dieses Verfahrensschrittes bieten ko&nnte.
Fir die Trennung im 1. Zyklus spricht, daB die Reini-
gung der Produkte U und Puin jezweiseparaten
Zyklen eine optimale Auslegung fiir die jeweilige Pro-
dukireinigung ermoglicht.

Die U/Pu-Trennung selbst ist in Abschnitt 5.3.1 in
ihren Grundzligen beschrieben worden. Als Reduk-
tionsmittel fiir Plutonium wurde urspriinglich Eisen(II)-
amidosulfat(,Eisen(Il)-sulfamat”) verwendet, wobei
die Amidosulfonsdure die Aufgabe hatte, anwesende
salpetrige S&ure abzufangen, da HNO, das Pu®

-wieder zu Pu* sowie das Fe?* zu Fe¥ oxidiert. Die

Nachteile des Eisen(Il})-sulfamats bestehen darin, daB
Eisen und Amidosulfat {iber die Plutoniumproduktlo-
sung in die mittelaktive Abfall-Lésung (MAW) des
anschlieBenden Plutonium-Reinigungszyklus gelan-
gen. Durch chemische und radiolytische Zersetzung
der Amidosulfonsdure bildet sich dort die stark kor-
rosive Schwefelsdure, widhrend das Eisen verhindert,
daB der Waste auf kleinstmégliches Volumen einge-
dampft werden kann. In spéteren Anlagen wurde des-

~ halb héufig Uran(IV)-nitrat im Gemisch mit Hydrazin-

nitrat (als HNO,-Fanger) als Reduktionsmittel ver-
wendet [90], vgl. Tabelle 1. Da das U* durch TBP ex-
trahiert wird, kann die Einspeisung nicht wie im Falle
von Fe?* (Abb. 14) allein in die &uBerste Stufe der
Trennkolonne erfolgen; gewohnlich wird es in meh-
rere Stufen des oberen (Reduktions-)Teils der Trenn-
kolonne eingespeist [87]. Vorteilhaft ist, daB die Re-
duktion des Pu*" und PuQOy?" durch U* sowohl in der
wifirigen als auch in der organischen Phase ablduft
[75] und daB der aus diesem Schritt hervorgehende
MAW weitgehend frei von Feststoffen ist. Nachteilig
ist, daB ein hoher stéchiometrischer UberschuBf an U%
benoétigt wird, daB die Restanreicherung des aufzuar-
beitenden Urans gedndert wird, sofern nicht Uran aus
der gleichen Charge als Reduktionsmittel verwendet
wird, und besonders daB Betriebsstérungen infolge
einer weitgehenden oder vollstindigen oxidativen
Zerstérung des UV eintreten kénnen [26, 76, 77], die
auf die Anwesenheit von Schwermetallen [76] oder
von salpetriger Séure [69, 75, 77] zuriickgefiihrt wird,

In jlingster Zeit sind zwei weitere Reduktionsver-
fahren eingefiihrt worden, die einen weitgehend fest-
stoff-freien MAW liefern, ohne die dem U!V-Verfah- -
ren anhaftenden Nachteile zu haben. Das eine, wel-
ches in den USA [64] und in Frankreich [78] entwickelt
wird, verwendet Hydroxylamin-nitrat als Reduktions-
mittel. Bei dem anderen Verfahren, das zuerst in
Deutschland [79] und wenig spéter in &hnlicher Form
in den USA [80] offengelegt wurde, wird das Pluto-
nium elektrolytisch direkt im Extraktor reduziert.
Diese ,In-line Elektrolyse” ist sowohl in Mischabset-
zern als auch in Elektrolyse-Pulskolonnen realisiert
[81] und u, a. mit Brutreakior-Brennstoff von 61 000
MWd/t Abbrand in der Karlsruher ,MILLI"-Anlage
demonstriert worden [26, 97]. Der besondere Vorteil
der kathodischen U/Pu-Trennung ist darin zu sehen,
daB das Verfahren einer sehr schnell eingreifenden
Regelung — durch Anderung der an den Kathoden an-
liegenden Stromstarke — zugéanglich ist,

5.3.3.4. Lésungsmittelwdsche

Waiahrend die Riickextraktion des Urans — wie in
Abschnitt 5.3.1 beschrieben — unproblematisch ist, ist



eine wirksame Ldésungsmittelwdsche zur Entfernung
stérender Radiolyseprodukte (insbes. HDBP) und fest-
gehaltener Spaltprodukte von ausschlaggebender Be-
deutung fiir einen ungestdrten Betriebsablauf. Bisher
wird die Wasche mit Soda oder Soda-Natronlauge-
Gemischen durchgefiihrt. Die entstehende MAW-L6-
sung enthélt hauptsédchlich NaNO; (durch Neutrali-
sation mit den im L&sungsmittel vorhandenen HNO;-
Resten entstanden) und kann wegen dieses Feststoff-
gehalts nur begrenzt aufkonzentriert werden, so daB
die Weiterverarbeitung und Lagerung dieses mengen-
mafBig groBen MAW-Stroms teuer ist. Ein in Karls-
ruhe entwickeltes Verfahren [82] vermeidet diesen
Nachteil; es arbeitet mit Hydrazincarbonat-Lésung
als alkalischer Waschlésung, wobei das entste-
hende Hydrazin-nitrat in der verbrauchten Waschlo-
sung anodisch zu N,, H,O und HNO, oxidiert und so-
mit ein weitgehend ,salzfreier” MAW erzeugt wird,
der eingedampft und dem HAW zugeschlagen werden
kann, so daB sich eine gesonderte Verarbeitung und
Lagerung dieses MAW-Anteils erilibrigt. Zur Entfer-
nung der in Abschnitt 5.3.3.1. erwahnten, durch Alka-
lien nicht auswaschbaren Radiolyseprodukte wird das
gewaschene Losungsmittel iber eine PbQO,/SiO,-Ko-
lonne geleitet, wodurch diese Produkte weitgehend
oxidativ abgebaut werden [82].

5.3.4. Uran-Reinigungszyklen

Die Reinigung des Urans erfolgt in zwei weiteren
Extraktions-Riickextraktions-Zyklen, wobei auller der
Entfernung restlicher Spaltprodukte, insbesondere Ru
und Zr, besonderer Wert auf die Abtrennung von Np
und Pu-Resten gelegt wird. Zur Pu-Entfernung wird
der erste dieser beiden Zyklen reduzierend gefahren
(Zugabe von etwas U(IV)-nitrat + Hydrazin in die
Extraktionskolonne). Hierdurch wird auch das Np, das
im ersten Zyklus weitgehend mitextrahiert wird, zu
einem erheblichen Teil entfernt. Das restliche Np kann
im dritten Uranzyklus abgetrennt werden, wobei sich
der Zusatz von NO, (zur Bildung von HNO,; und Ein-
stellung des nicht extrahierbaren NpV) als vorteilhaft
erwiesen hat [26, 50] (das komplizierte Prozefiverhal-
ten des Np wird in [83] zusammenfassend dargestellt}.

Die Speiselosung fir die Uranzyklen kann aus der
Uran-Produktldésung des jeweils vorangehenden Zy-
klus, in welcher das Uran mit etwa 80 g/l vorliegt,
entweder durch Eindampfen auf etwa 300 g Uran/l er-
zeugt werden (,konzentriertes FlieBschema”), oder
man startet direkt mit der verdiinnten Produktlésung
nach Einstellung der HNOj-Konzentration (,verdiinn-
fes FlieBschema"). Bei einer Abwégung der Vor- und
Nachteile beider Verfahrensweisen [50] ergab sich ein
Bonus fir das ,verdiinnte"” FlieBschema, hauptsachlich
weil die Zwischenzyklus-Verdampfer mit ihren Ne-
benprozessen entfallen,

" Die nach drei Zyklen anfallende gereinigte Uranlo-
sung wird hdufig noch liber ein Silicagel-Bett geleitet,
wodurch geringfliigige Reste besonders von Zr sorbiert
werden.

5.3.5. Plutonium-Reinigungszyklen

Wihrend die Plutoniumreinigung in einigen Anla-
gen durch Anionenaustausch [84] oder Extraktion mit
langkettigen tertidren Aminen [85] erfolgt, vgl. Ta-
belle 1, wird fiir kommerzielle GroBanlagen wieder

das in verschiedenen anderen Anlagen (Tabelle 1) be-
wahrte TBP-Verfahren vorgezogen. Wie beim Uran
sind zwei Reinigungszyklen notig, um das aus LWR-
oder SBR-Brennstoffen stammende Pu spezifikations-
gerecht zu reinigen,

Die Pu-Produktlosung des ersten (hochaktiven) Ex-
traktionszyklus enthdlt das Pu im dreiwertigen Zu-
stand. Die Riickoxidation zum extrahierbaren PulV er-
folgt mittels NaNO, oder NO,-Gas, ein kontinuier-
liches anodisches Oxidationsverfahren (,ROXI") [81]
wurde zur technischen Reife entwickelt. Die Vorteile
des letzteren Verfahrens sind wieder in der Erzeu-
gung eines praktisch salzfreien MAW sowie in einer
erheblich vereinfachten Abgasreinigung zu sehen. Bei
der Auslegung der Plutonium-Extraktionszyklen ist
besonders die Gefahr einer Dreiphasenbildung (Ab-
schnitt 4.2.5) zu beachten; die hierdurch begrenzte Plu-
toniumbeladung des Lésungsmittels fiihrt dazu, daB
die erzielbaren Dekontaminationsfaktoren niedriger
sind als in vergleichbaren Uranzyklen. Auferdem
liegt die bei Riickextraktion mit verdinnter Salpeter-
sdure erzielbare Produktkonzentration bei maximal
etwa 15 g Pu/l; eine Verminderung der HNO;-Kon-
zentration auf Werte unter etwa 0,3 mol HNQO,/I oder
eine Riickextraktion bei erhéhter Temperatur (zur Er-
zielung kleinerer Verteilungskoeffizienten) verbieten
sich wegen der Gefahr der Hydrolyse des PulV [86].
Um dennoch héhere Pu-Produktkonzentrationen zu er-
zielen, kann das Plutonium reduktiv als Pu?" riick-
extrahiert werden; als Reduktionsmittel koénnen
Uran(IV)-nitrat + Hydrazin-nitrat [88], Hydroxyl-
amin-nitrat [78] oder die elektrolytische In-line-Re-
duktion [81] verwendet werden, Mit dem elektrolyti-
schen Verfahren wurden Produktkonzentrationen von
iber 60 g Puw/l erzielt, was die direkte Konversion
dieser Losung zu Plutoniumoxalat durch Féllung mit
Oxalsdure gestattet, eine Zwischenverdampfung also
ertibrigt [60].

6. Ausblick: Wiederaufarbeitung
in der Bundesrepublik Deutschland

Der Anteil der nuklearen Energieerzeugung an der
Gesamtstromerzeugung nimmt in der Bundesrepublik
Deutschland wie in anderen Industriestaaten rasch zu;
man rechnet mit einem Anstieg von 796 in 1975 auf
ca. 60 % in 1990 [91]. In absoluten Zahlen bedeutet
dies einen Anstieg der installierten nuklearen Lei-
stung von rund 3500 Megawatt elekirischer Leistung
(MW¢) Ende 1975 [92] auf iiber 70 000 MW, im Jahre
1990 [91]. Der jahrlich zu erwartende Ausstofl an be-
strahliem Brennstoff ist in Tabelle 2 wiedergegeben
[93], wobei die Vergleichszahlen fiir die Bundesrepu-
blik, Frankreich und Japan bzw, fiir Westeuropa ins-
gesamt und die USA jeweils dhnliche Verhiltnisse
wiederspiegeln. Kumulativ sind in der BRD bis 1990
iber 10 000 t bestrahlten Brennstoffs zu erwarten [91].

Tabelle 2, Jéhrlicher Wiederaufarbeitungsbedarf (in Tonnen
Uran) [93].

1980 1985 1990
BRD 360 950 1600
Frankreich 120 910 1650
Japan 330 830 1700
‘Westeuropa 1100 3900 7700
USA 1600 3700 7200
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Aus diesen Zahlen folgt zwingend die Notwendig-
keit, in angemessener Zeit die entsprechenden Wie-
deraufarbeitungskapazitdten bereitzustellen. In der
Bundesrepublik gibt es zur Zeit nur die Versuchs-
anlage WAK in Karlsruhe (vgl. Tabelle 1), die mit
einer Kapazitdt von 35 t Uran/Jahr eine Reaktorlei-
stung von maximal etwa 1400 MW, bedienen kann
(pro 1000 MW, installierter LWR-Leistung fallen jahr-
lich etwa 25 t Brennstoff mit einem mittleren Abbrand
von 35000 MWd/t an). Eine GroBanlage mit einer Ka-
pazitdt von 1400 t Uran/Jahr soll in der zweiten Halfte
der achtziger Jahre durch die Firma KEWA (Kern-
brennstoff-Wiederaufarbeitungsgesellschaft mbH) in
Betrieb genommen werden [44]. 1974 wurde unter Fe-
derfiihrung der Gesellschaft fiir Kernforschung ein
GrundflieBschema erarbeitet und an die KEWA tber-
geben [94]. Das von der KEWA erstellte Anlagenkon-
zept ist kiirzlich vorgestellt worden [44]. Es unter-
scheidet sich von fritheren Anlagen — trotz Verwen-
dung des gleichen Grundprozesses — zum Teil erheb-
lich. Besonderes Augenmerk bei der Auslegung wurde
aul groBtmoégliche Sicherheit gegen stérende Einwir-
kungen, kleinstmégliche Emission von Schadstoffen
sowie eine hohe Verftigharkeit gelegt. Zur Uberbriik-
kung der Zeit bis zur Inbetriebnahme der Anlage soll
bis 1981 ein zentrales Lagerbecken fiir bestrahlte
Brennelemente errichtet werden [44]. Auch nach Inbe-
triebnahme der Anlage wird in der Bundesrepublik,
wie in den europdischen Nachbarlandern, eine Liicke
an Wiederaufarbeitungskapazitdt erwartet [91, 93],
hervorgerufen durch den Stau an gelagerten Brenn-
elementen und den zu erwartenden weiteren Anstieg
der nuklearen Energieerzeugung. Dies macht die Er-
stellung einer zweiten industriellen Wiederaufarbei-
tungsanlage in relativ rascher Folge erforderlich, fur
die z. Zt. noch keine konkreten Pldne bestehen.

SchlieBlich ist darauf hinzuweisen, daB die zu An-
fang des nachsten Jahrhunderts erwartete grofitech-
nische Einfiihrung fortgeschrittener Leistungsreaktor-
typen — Schnelle Brutreaktoren und Thorium-Hoch-
temperaturreaktoren — an die rechtzeitige Erstellung
spezifisch angepaBter Wiederaufarbeitungsanlagen ge-
koppelt ist.
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