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Zusammenfassung

Naßverbrennung plutoniumhaltiger Abfälle - Ergebnisse von Arbeiten zur
Verfahrensentwicklung und Abtrennung von Plutonium aus dem Rückstand.

Es werden Arbeiten zur inaktiven Demonstration des Verfahrens der Naßverbrennung
plutoniumhaltiger Abfälle dargestellt. Ergebnisse begleitender F+E-Arbeiten so­
wie von Arbeiten zur Plutoniumrückführung werden beschrieben.
Es wurde eine inaktive Versuchsanlage, die einen Abfalldurchsatz von 1,5 kg/h er­
laubt, entwickelt. Sie besteht aus den Komponenten: Reaktor, Abgasreinigung, Säu­
rerückführung und Filterstand. In der Versuchsanlage wurden zwei Reaktortypen ­
der Schalenreaktor und der Ringreaktor - erprobt. Im Vergleich zum Schalenreaktor
ist der Ringreaktor bei vergleichbarem Durchsatz kleiner, es tritt keine Sedimen­
tation von Rückständen während des Betriebes auf und nach einar Betriebsunterbre­
chung können die Rückstände schnell resuspendiert werden.
Die im Temperaturbereich von 2500 C eingesetzten Konstruktionsmaterialien: techni­
sches Glas, Email und PTFE zeigten nach halbjährigem Betrieb keine sichtbaren
Veränderungen.
Die Zerkleinerung des Rohabfalls kann mit einem langsam laufenden Zerkleinerer er­
folgen. Bei Verwendung des Ringreaktors ist eine Mahlung auf eine Teilchengröße
von 2 mm erforderlich. Sie kann mit einer Schneidmühle durchgeführt werden.

Die Menge der beim Prozeß gebildeten Schwefelsäurenebel ist unabhängig von der
spezifischen Oberflächenheizung bis zu 70 kW/m2. Im Temperaturbereich zwischen
200 - 2800 C steigt sie von 0,05 bis 0,4 Mol/h an, wenn durch die Säure Luft mit
einem Fluß von 0,4 bis 2,6 m3/h hindurchgeleitet wird.
Die Abscheidewirksamkeit der Abgasreinigungsanlage gegenüber S02, NO x und HCl ist
am günstigsten, wenn in der Kolonne 1 ein Gesamtsäuregehalt von 7 Mol/l nicht über­
schritten wird. Die Menge der zur Oxidation benötigten zugeführten Luft sollte da­
bei im Bereich von 2 m3/h liegen.
Die anfallenden Säuren (H2S04' HN03 und HC1) werden destilliert und die gesamte
eingesetzte Schwefelsäure sowie über 70 %der eingesetzten Salpetersäure wieder
in den Prozeß eingebracht.
Die Rückstandsabtrennung von der Reaktionssäure erfolgt durch Druckfiltration.

Unter den Bedingungen der Naßverbrennung werden bei einer Reaktionszeit von 20 h
und steter guter Durchmischung Plutoniumoxide zu 94 - 99 Gew.-% in lösliches Sul­
fat überführt.
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Summary

Acid digestion of Pu-containing waste
Process development and Pu-recovery

Work is presented on the cold demonstration of the methode The results of accom­
panying R+D-activities and of work on plutonium recycling are described.

An inactive experimental facility had been developed for a waste throughput of
1.5 kg/h and operated since June 1979. Its main components are the reactor
(tray or ring reactor), the off-gas cleaning and the acid recycling system and
the filter. Compared with the tray reactor, the ring reactor is smaller in size
with a comparable performance and consumption of nitric acid and avoids a sedi­
mentation of residues during operation.
The structural materials, i.e. industrial glass, enamel and PTFE. used at tempera­
tures around 2500 C did not reveal visible changes after six months of operation.

The shredding of waste can be performed with a slow pace crusher. With the ring
reactor. a second crushing step is required to achieve particle sizes of 2 mm.
This crushing may be made with a rotary knife cutter.
The amount of sulfuric acid aerosols generated during the process is independent
of the specific surface heating up to 70 kW/m2•
Within the temperature range from 200 - 2800 C the amount of H2S04 aerosols formed
increases from 0.05 to 0.4 mol/h if air is passed through the acid at a rate of

30.4 to 2.6 m/h.
The efficiency of separation of the off-gas cleaning system is optimum if a total
acid content of 7 mol/l is not exceeded in column 1. The amount of air needed for
oxidation should be approximately 2 m3/h.
The acids formed are distilled and the total sulfuric acid used as well as more
than 70 %of the nitric acid are returned into the process.
Separation of residues from the reactor acid takes place by pressure filtration.

Under the conditions of acid digestion and during areaction period of 20 hours
characterized by good mixing all over the time 94 - 99 wt.% of plutonium oxides
are transformed into sulfate.



- I -

Inhaltsverzeichnis

1. Einleitung

2. Art der Abfälle

3. Grundlagen des Prozesses

4. Inaktive Demonstration des Verfahrens

4.1 Betriebseinheiten der Anlage

4.1.1 Abfallzerkleinerung

4.1.2 Reaktor

- Schalenreaktor
- Ringreaktor

4.1.3 Abgasreinigungsanlage

- Aufbau
- Betriebserfahrungen
- Betriebsergebnisse
- Bildung und Abscheidung von Schwefelsäure-

Aerosolen
- Abscheidewirksamkeit der Abgasreinigungsanlage

gegenüber Säuregasen

4.1.4 Säurerückführung

4.1.5 Rückstand - Eigenschaften und Abtrennung von der
Reaktionssäure

4.2 Betriebserfahrungen mit der Versuchsanlage

4.2.1 Anlage mit Schalenreaktor

4.2.2 Anlage mit Ringreaktor



- 11 -

5.Plutoniumrückführung

6. Literatur

7. Abbildungen und Tabellen



- 1 -

1. Einleitung

Im Tail-end einer Wiederaufbereit~ngsanlageund bei der Her­
stellung von plutoniumhaltigen Brennelementen fallen U.a.
feste plutoniumhaltige Abfälle an. Diese Abfälle erithalten
etwa 1 % des durchgesetzten Plutoniums und bestehen haupt­
sächlich aus organischem Material. Dabei fallen pro kg bear­
beitetem Plutonium etwa 0,2 -'0,8 m3 brennbare Stoffe an.

Die Abfälle stellen wegen ihrer großen Menge, ihrer Brennbar­
keit und ihres Plutoniumgehalts ein gewisses Ri~ikopotential

dar. Eine Herabsetzung dieses Potentials kann einmal durch die
oxidative Behandlung der Abfälle zwecks Volumenreduktion und
überführung in inerte Stoffe erreicht werden. Eine wesentlich
weitergehende Herabsetzung dieses Potentials erfolgt, wenn aus
den Abfällen das Plutonium abgetrennt wird. Damit würde das
Endlager für radioaktive Abfälle von den langlebigen Transuran­
elementen entlastet und darüber hinaus könnte der Wertstoff
einer weiteren Verwendung zugefÜhrt werden.

Für die Behandlung dieser Abfälle sind mehrere Verfahren ent­
wickelt worden bzw. befinden sich in der Entwicklung 1) 2).

Die Zielsetzung dieser Verfahren ist unterschiedlich. Meistens
wird der Volumenreduktion und überführung in inerte Stoffe die
erste Priorität eingeräumt. Mehrere Verfahren schließen die
Abtrennung des Plutoniums ein 3) 4). Beim Verfahren der Naß­
verbrennung wird eine Volumenreduktion und überführung des
Abfalls in inerte Stoffe erreicht und gleichzeitig kann das
unlösliche Plutoniumoxid in lösliches Plutoniumsulfat umge­
setzt werden.

Die Grundlagen dieses Verfahrens sind von HEDLjUSA erarbeitet
worden 5). Ziel dieser HEDL-Entwicklung ist die Volumenreduk­
tion des Abfalls und dessen überführung in inerte Stoffe. Seit
1975 wird auch im KfK an der Entwicklung dieses Verfahrens
gearbeitet. Im Gegensatz zu HEDL schließt das Ziel der Ent-
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wicklungsarbeiten die Konversion des Plutoniumoxids zu Plu­
toniumsulfat ein. Es ist ausgerichtet auf eine Verfahrensde-, .

monstration mit hochplutoniumhaltigem Abfall. Für diesen Zweck
der Verfahrensoptimierung und Gewinnung von Betriebserfah­
rungen wurde eine inaktive Versuchsanlage aufgebaut und
betrieben.

Als Ergänzung dieser Arbeiten werden seit 1978 von der TH
Darmstadt Untersuchungen zur Abtrennung von Plutonium aus
dem Prozeßrückstand durchgeführt.

2. Art der Abfälle

Die Herstellung von plutoniumhaltigen Brennelementen mit
niedrigem Anteil an Plutonium 238 erfolgt in a-dichten Hand­
schuhkästen. Dabei fallen Abfälle an, wie z.B. verbrauchte
Boxenhandschuhe oder PVC-Schlauchfolien, die beim Ein- und
Ausschleusen von Materialien in bzw. aus den Handschuhkästen
benutzt werden. Die chemische Zusammensetzung dieser Ab­
fälle ist in Tab. 1 aufgeführt. Die Abfälle enthalten
ca. 25 Gew.-% Chlor. Dieser hohe Chloranteil (hauptsächlich
von PVC) ist üblich bei Normalbetrieb. Wenn eine Reinigung
von Handschuhkästen durchgeführt wird, erhöht sich gewöhn­
lich der Anteil an Zellstoff und der Gehalt an Chlor er­
niedrigt sich.

3. Grundlagen des Prozesses

Der Prozeß der Naßverbrennung beruht auf der oxidativen
Zersetzung der Abfälle mittels konzentrierter Schwefel­
säure und Salpetersäure bei einer Temperatur von 250 0 C.
Dabei werden die org. Materialien durch Schwefelsäure kar­
bonisiert und anschließend durch die Salpetersäure oxidiert.

Unter diesen Bedingungen wird Plutoniumoxid relativ schnell
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in Plutoniumsulfat umgesetzt. Die chemischen Reaktionen,
die dabei ablaufen, sind vielfältig und kompliziert S). Sie
lassen sich vereinfacht durch die folgenden Gleichungen be­
schreiben:

( 1 )

Bei diesem Prozeß entstehen gasförmige und feste Produkte.
Die gasförmigen Produkte S02 und NO werden zusammen mit den
anderen aus dem Reaktor geschleust, oxidiert und als Schwefel­
und Salpetersäure in den Prozeß zurückgeführt.

Die festen Produkte sammeln sich in der Reaktionssäure an.
Sie bestehen aus den anorganischen Füllmaterialien der Ab­
fälle, die teilweise zu Sulfaten umgesetzt wurden und aus
Plutonium, das je nach den Reaktionsbedingungen zu Pluto­
niumsulfat umgesetzt wurde.

Bei dem Prozeß handelt es sich um chemische Umsetzungen, die
zwischen einem festen Stoff (Abfall bzw. Plutoniumoxid) und
einem flüssigen Stoff (Schwefel- und Salpetersäure) ablaufen.
Bei derartigen Umsetzungen hängt die Reaktionsgeschwindig­
keit U.a. proportional von der spezifischen Oberfläche der
festen Stoffe (Abfall bzw. Plutoniumoxid) und vom Grad der
Benetzung des festen Stoffes mit der Säure ab. Demnach läßt
sich die Reaktionsgeschwindigkeit erhöhen, indem man den Ab~

fall fein zerkleinert, in kalter konzentrierter Schwefelsäure
zu einer Schlämme anrührt und in dieser Form in den Reaktor
unter die Säureoberfläche einspeist.
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4. Inaktive Demonstration des Verfahrens

Auf der Basis von Ergebnissen von HEDL 5) und von F+E-Ar­
beiten, die im KfK durchgeführt wurden, ist eine inaktive
Versuchsanlage für einen Abfalldurchsatz von 1,5 kg/h ent­
wickelt worden. Die Anlage besteht aus den folgenden Haupt­
komponenten:

Reaktor
Abgasreinigung
Säurerückführung
Rückstand~abtrennung

In der ersten Phase wurde ein Schalenreaktor, ähnlich dem
von HEDL 5) erprobt. Aufgrund der dabei erzielten Ergebnisse
wurde ein neuer Reaktortyp entwickelt. Es ist der sog. Ring­
reaktor.

4.1 Betriebseinheiten der Anlage

4.1.1 Abfallzerkleinerung

Der Rohabfall wird gewöhnlich in PVC-Beuteln angeliefert,
die eine Länge von ca. 60 cm und einen Durchmesser von
20 cm haben. Die Abfallbestandteile sind unzerkleinert und
enthalten z.B. die Neopren-Handschuhe in ihrer ganzen Länge.
Um sie in den Reaktor einspeisen zu können ist eine Zerklei­
nerung notwendig. Sie ergibt sich vornehmlich aus Gründen der
Reaktorgröße. Außerdem wird durch die Zerkleinerung die Homo­
genisierung des Abfalls erreicht.

Die Art der Abfalleinspeisung ist bei den beiden Reaktortypen
verschieden.
Beim Schalenreaktor erfolgt die Abfallzugabe als homogene
Mischung auf die Oberfläche der Säure. Dies erfordert eine
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Zerkleinerung des Rohabfalls in Streifen von etwa 5 cm
Länge.
Beim Ringreaktor wird der Abfa1l als Suspension zudosiert~

Hierzu muß der Abfall zu einer Teilchengröße unter 3 mm zer­
kleinert sein.

In der Zerkleinerungstechnik unterscheiden sich diese beiden
Aufgaben im notwendigen Aufwand. Im ersten Fall kann die Zer­
kleinerung in einem Schritt erfolgen. im zweiten Fall ist
mindestens eine zweimalige Mahlung erforderlich.

Es wurden Versuche mit verschiedenen Zerkleinerungsgeräten
durchgeführt. um den erforderlichen Aufwand abschätzen zu
können. Für die Versuche wurde simulierter brennbarer a­

Abfall (DWK-Referenzabfall mit 50-60 Gew.-% PVC) benutzt.

Der Abfall wurde beim ersten Mahlgang als Gebinde in PVC­
Schlauchfolie (0 180 mm. L = 60 cm) eingesetzt.

Grobzerkleinerung

Es wurde ein Zerkleinerer der Fa. Moco / Viernheim+) mit ei­
ner Siebeinlage von 20 mm 0 getestet. Es handelt sich um ein
Gerät. das zur Zerkleinerung von Hausmüll oder Altreifen
benutzt wird.

Die Zerkleinerung erfolgt durch Reißen und Schneiden zwischen
einander überdeckenden Messerscheiben. die mit Schneidnok-
ken versehen sind. Anzahl der Nocken pro Scheibe und Nockenpro­
fil hängen von der Art des Gutes ab. das zur Zerkleinerung
ansteht. Die Scheiben sind drehfest auf zwei achsparallel ge­
geneinander laufenden Wellen angeordnet. Die Wellen laufen
mit unterschiedlicher Drehzahl im Bereich zwischen 30 - 40 Upm.
Das Gerät ist auf Abb. 1 dargestellt.

+) Moco-Maschinen und Apparatebau, H. Scholz GmbH u. Co. KG,
6806 Viernheim, Stellweg 19
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Abbildung 2 zeigt das zerkleinerte Gut nach einem einmali­
gen Durchgang. Das Gut hat eine maximale Streifenlänge von
3 -4 cm und ist homogen, was die Größenverteilung und die Ma­
teria1vermischung betrifft. Der Durchsatz pro Durchgang
beträgt ca. 100 kg Abfallmischung pro Stunde. Das Gebinde
wird nach ca. 1 sec vom Schneidwerk erfaßt. Das Gerät zer­
kleinert eine simulierte Abfallmischung oder einzelne Mate­
rialien gleich gut.

Feinzerkleinerung

Es wurden Zerkleinerungstests mit drei verschiedenen Zer­
k1einerungsmaschinen durchgeführt:

Tieftemperatur-Schwingmüh1e, Typ UT16,
Fa. KHD Humbo1dt Wedag AG,Kö1n

Shredder, Typ AZ 7,
Fa. Moco, Viernheim

Schneidmühle, Typ RO A 20/12 RO E,
Fa. Alpine, Augsburg

Die technischen Daten der Maschinen sowie der Zerkleine­
rungsprodukte sind in Tab. 2 zusammengefaßt.

Die Tief temperatur-Mahl versuche wurden auf dem Maschinen­
typ UT 16 durchgeführth Dies ist ein unverkäuflicher Pro­
totyp im Technikum der Fa. KHD. Die kleinste angebotene
Maschine UT 20 hat einen 3,3-fach größeren Mahlraum, soll
sich aber laut Fa. KHD bezüglich des Mahlergebnisses nicht
vom Typ UT 16 unterscheiden.

Vernwendbarkeit der Zerkleinerungsprodukte

Mit den Zerkleinerungsprodukten aus den drei Maschinentypen
wurden jeweils in Schwefelsäure Suspensionen erzeugt, die
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mit einer Dickstoffpumpe gefördert werden sollten. Bei den
Versuchen zeigte sich, daß sich eine Suspension mit dem
kryogen zerkleinerten Abfall(Tleftemperatur-Mahlung, Fa. KHD)
gut, die Suspension mit dem geschredderten Abfall (Fa. Moco)
hingegen nicht fördern ließ. Die Suspension mit dem in der
Teilchengröße zwischen den beiden anderen liegenden Abfall
aus der Schneidmühle ließ sich wiederum fördern.

Aufgrund des Zerkleinerungsprodukts scheidet also nur die
Verwendung des Shredders (Fa. Moco) aus.

Betriebssicherheit und Einbau in a-Boxen

Der Shredder Typ AZ 7 der Fa. Moco läßt sich in eine modi­
fizierte Standardbox einbauen. Wegen seiner technischen Kon­
struktion ist eine hohe Betriebssicherheit zu erwarten (ein­
fache, großzügig dimensionierte Bauteile). Die Reparatur
des Gerätes erscheint relativ einfach, wenn man von dem
etwas größeren Teilegewicht, verglichen mit der Schneidmühle,
absieht.

Für den Einbau der Schneidmühle der Fa. Alpine gilt das­
selbe wie für den Shredder. Die Schneidmühle hat das gering­
ste Gewicht der drei Maschinen und erlaubt die einfachste
Handhabung bei Wartung und Reparatur. Eine hohe Betriebs­
sicherheit ist zu erwarten, wobei allerdings genaueste
Aussortierung von Metallteilen aus dem Abfall gewährleistet
sein muß, da diese die Schneidmesser beschädigen können.

Die Tieftemperaturmühle der Fa. KHD erfordert beim Boxenein­
bau einen erheblich größeren Aufwand als die beiden anderen
Maschinen. Wegen der großen Geräteabmessung muß eine Sonder­
box verwendet werden. Außerdem muß die Vibration der Schwing­
mühle von der Box ferngehalten werden.
Die Maschine muß mit einer geschlossenen Gasführung versehen
sein, der Einsatz von flüssigem Stickstoff verlangt zusätz­
lich einen Lagertank und Versorgungsleitungen.
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Bei den Zerkleinerungsversuchen zeigte die Tiefentemperatur­
mühle nicht die gleiche Betriebssicherheit wie die beiden an­
deren Maschinen. Bei einer Reparatur oder einem Teilewechsel
erfordern die großen Teileabmessungen der Mühle größeren
Aufwand als bei den übrigen getesteten Zerkleinerungsma­
schinen.

4.1.2 Reaktor

Schalenreaktor

Aufbau

Der Reaktor ist auf Abb. 3 schematisch dargestellt.
Er besteht aus dem Säureheizbehälter (CO 1) und dem
Oxidationsofen (CO 2). Der Säureheizbehälter wurde als
kritisch sicherer Ringspaltbehälter konstruiert. Sein
Atißenmantel besteht aus technischem Glas, der Verdrän­
gungskörper mit Flanschdeckel aus emailliertem Stahl.
Der Ringspalt hat eine Breite von s = 63 mm. Das Nutz­
volumen beträgt etwa 50 1. Der Flanschdeckel wurde mit
diversen Stutzen zur Messung der Temperatur und des Füll­
standes, zur Aufnahme der Dosiervorrichtung und der IR­
Heizstäbe zum Aufheizen der Säure versehen.

Mantelseitig sind zwei weitere Stutzen (NW 40) einge­
setzt; einer davon für den Rücklauf der Reaktionssäure
aus dem Oxidationsofen, der andere ist für eine alternative
Abfalldosiervorrichtung vorgesehen und wird zunächst
blind angeflanscht.

Der Oxidationsofen besteht aus einem Glaszylinder mit
einem Durchmesser von 450 mm und einer Länge von 1000 mm.
Er wird horizontal aufgestellt. An seinen Enden sind
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Edelstahlflansche angebracht, die mit PTFE-Platten
(S= 10 mm) abgedichtet sind. Im Glaszylinder ist eine
auf PTFE-Stegen gehaltene Reaktionsschale angeordnet.
Sie hat die Maße:
Breite (innen) 400 mm; Länge (innen) 870 mm;
Höhe (innen) 50 mm.
Eine Stirnkante ist nur 25 mm hoch und dient als Ober­
lauf. Zur Abfallzugabe sind 3 Stutzen vorgesehen, an die
unterschiedliche Dosiereinrichtungen angeschlossen
werden können. Der Abfall wurde manuell aus einem Hand­
schuhkasten zugegeben.
Die Reaktionssäure wurde aus dem Säureheizbehälter
auf die Reaktionschale mittels Airlift gefördert. Der
Glaszylinder und die Reaktionsschale wurden so aufge­
baut, daß ein definiertes Gefälle an beiden eingestellt
werden konnte.

Ergebnisse

Mit dem Reaktor wurde 6 Monate (Juni - Dezember 1979)
Erprobungsbetrieb gefahren.

Die eingesetzten Konstuktionsmaterialien technisches
Glas, Quarzglas, Email und Teflon haben sich im Dauerbe­
trieb bei 250 0 C gut bewährt. Es wurden kleinere Lecka­
gen aufgrund von Kaltfluß der PTFE-Dichtungen beobachtet.
An Glas und Email konnten keine sichtbaren Oberflächen­
veränderungen festgestellt werden.

Zur Heizung wurden nur stabförmige Strahlungsgenerato­
ren (L = 750 mm, 0 10 mm) benutzt. Sie befinden sich in
jeweils einem einseitig geschlossenen Quarzglasrohr, das
in die Säure eintaucht und am offenen Ende an der
Deckplatte des Säureerhitzers dicht angeflanscht ist.
Die gesamte Heizungsanlage besteht aus drei Stäben mit
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je 2 kW, die in gleichem Abstand im Ringspalt des Säu­
reheizbehälters angeordnet sind.
Die IR-Heizung hat bis Ende 79 'eine Betriebszeit von
152 h ohne Schaden erreicht. Sie ist regelfreundlich
(praktisch keine Wärmekapazität und damit verbunden
fast keine Nachwärme) und auch gegen sehr starke Tur­
bulenzen der Säure mechanisch stabil.

Zur Einspeisung der Schwefelsäure in den Reaktor wurden
Airlifts verwendet. Sie förderten Schwefelsäure, die
mit bis zu 4 % RUckstand beladen waren, in einem Tempera­
turbereich von 22 bis 250 0 C. Auftretende Verstopfungen
der Luftleitung konnten durch Freiblasen beseitigt werden.
Während einer Betriebszeit von 100 h mußte 3 mal frei ge­
blasen werden.

Die Abfallzugabe geschah manuell durch eine Handschuh­
box. Der Abfall war mit einem Moco-Shredder zu einer
Streifenlänge von 3 - 4 cm zerkleinert und wurde in
Beuteln mit 250 g Inhalt alle 10 min zugegeben. Das Ein­
d~ingen von Reaktionsgasen in die Box wurde durch einen
Stopfenabschluß weitgehend vermieden (siehe Skizze Abb.4).

Die Säurezugabe in den Heizbehälter erfolgte mittels
Dosierpumpen. Sowohl im Falle der Schwefelsäure als auch
der Salpetersäure erfolgte die Zugabe 40 cm bzw. 60 cm
unterhalb der F1Ussigkeitsoberfläche im Säureheizbehäl­
ter. Etwa 35 % der Salpetersäure wurden direkt in die
Reaktionsschale gegeben. Es wurden frische und wiederauf­
gearbeitete Säuren verwendet.

Es wurden a-Abfälle (Zusammensetzung Tabelle 1) und Ionen­
tauscherharze behandelt. Bei Einhaltung folgender Betriebs­
parameter
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Temperatur

Säureheizbehälter
Säure Reaktionsschale im
Oxidationsofen
Säure Rücklauf in Säure­
heizbehälter

Flußmengen

Luft für Airlift
Abgas nach Reaktor

Druck

0,5 Nm 3/h
1,6 Nm 3/h

< 10 cm WS

und Verbrauch von ca. 3 1 Schwefelsäure und ca. 3 1 Salpe­
tersäure konnte eine Durchsatz von 1,3 kg/h bzw. 1,2 kg/h
(Ionenaustauscher) erreicht werden. Der dabei erzielte Vo­
lumenreduktionsfaktor betrug 70 bzw. 80.

Neben der Ermittlung von Betriebsparamtern wurde die Ver­
teilung von Prozeßrückstand und Tantaloxid, das zur Simu­
lierung des Verhaltens von Plutoniumoxid eingesetzt wurde,
an drei Stellen im Reaktor untersucht: auf der Reaktions­
schale, am Boden des Säureheizbehälters und in der Reaktions­
säure. Zu diesem Zweck wurden 38,4 kg Abfall, dem 760 9
Ta 20

5
beigemischt waren, in 30 Betriebsstunden behandelt.

Neben dem unveränderten Tantaloxid wurden 4,46 kg Rückstand
erhalten. Die Verteilung dieses Rückstandes und des Tantal­
oxids ist in Tabelle 3 dargestellt. Es ergibt sich, daß mehr
als die Hälfte des Rückstandes und Tantaloxids sich auf der
Reaktionsschale absetzen und nur 20 bzw. 5 Gew.-% in der
Säure suspendiert bleiben. Die umlaufende Reaktionssäure
bewirkt eine Umverteilung des Rückstandes je nach dessen
spezifischem Gewicht. Demnach hat der Rückstand, der in
der Säure guspendiertbleibt, das kleinste (0,6 g/cm 3) und
derjenige, der sich auf der Schale absetzt, das größte spe­
zifische Gewicht (2,2 g/cm 3).
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Ringreaktor

Aufbau

Der Reaktor besteht aus einen Glasrohr von 50 - 80 mm
Durchmesser. Dieses Rohr bildet einen geschlossenen
rechteckigen Ring mit einer Seitenlänge von etwa 1 x 1 m
(Abb. 3,rechte Seite). Der Reaktor steht senkrecht und
hat ein .Volumen von ca. 10 1.

Die Heizung erfolgt mittels IR-Heizstäben (4 kW), die sich
im aufsteigenden Teil des R;ngreak~ors beffnden. Der obe­
re waagrechte Teil ist etwas erweitert. Hier können
die bei der Zersetzung des Abfalls entstehenden Gase und
Dämpfe aus dem Ringreaktor entweichen und werden der
Abgasbehandlung zugeführt.

Der Abfall wird vor der Zugabe in etwa 2 mm große Stücke
geschnitten und mit kalter Schwefelsäure durch einen Rüh­
rer vermischt. Mittels einer Dickstoffpumpe wird die Mi­
schung unterhalb der Heizstäbe in den Reaktor einge­
bracht (Abb. 3). Die Oxidation des Abfalls geschieht im
ganzen Reaktor, findet jedoch hauptsächlich in der Heiz­
zone statt.
Die Einspeisung der Salpetersäure erfolgt unterhalb
der Abfallzugabe.

Die Reaktionstemperatur beträgt 250 0 C. Die Umlaufge­
schwindigkeit der Reaktionssäure beträgt im Reaktor
etwa 1 rn/sec. Dies hat folgende Gründe:

Die in die 250 0 C heiße Reaktionswärme eingespeiste HN0 3
verdampft sofort. Die Gasblasen stei~en nach oben und
bringen die Flüssigkeit im Reaktor zum Umlaufen. Die
Gase, die bei der Oxidation des Abfalls entstehen, haben
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dieselbe Wirkung. Zusätzlich bildet die an der Oberfläche
der Heizstäbe verdampfende Reaktionssäure ebenfalls Gas­
blasen, die die Umlaufgeschwi"ndigkeit der Säure noch
weiter erhöhen.

Ergebnisse

Der Ringreaktor ist seit Oktober '79 im inaktiven Be­
trieb. Neben simulierten Pu-haltigen Abfällen wurden
auch trockene und nasse erschöpfte Ionen-Austauscherharze
behandelt.

Im einzelenen konnten mit dem Ringreaktor folgende Er­
gebnisse erzielt werden:

- Der mit der Reaktionssäure gemischte Abfall ballt sich
nicht zusammen und wird schnell zersetzt.

- Ein Absetzen von Rückständen oder von eingebrachtem
Tantaloxid konnte während des Betriebes nicht beob­
achtet werden.

Die durchschnittliche Geschwindigkeit der Säure im
Reaktor ist 0,5 bis 1 rn/sec.

- Nach einer Unterbrechung des Betriebs kann die Resus­
pension von abgesetzten Rückständen bzw. von Tantal­
oxid durch Zugabe von Luft und Aufheizung der Säure
bis 60 0 C erreicht werden.

- Der Verbrauch von Salpetersäure ist mit dem beim Schalen­
reaktor vergleichbar.

- Es konnte ein Durchsatz an Abfall oder Ionen-Austau­
scherharzen von 1,5 kg/h erreicht werden.
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4.1.3 Abgasreinigungsanlage

Aufbau

Eine Darstellung der Anlage ist in Abb. 5 wiedergegeben.
Das System besteht aus den folgenden Komponenten:

- Tropfenabscheider mit Kondensator

- Oxidation - Absorption - Waschkolonne

Kolonne zum Auswaschen von Restnitrosen im nicht kon­
sierbaren Teil des .. Abgases (ausgelegt fU~ die Erpro­
bung der Oxidation von NO mit Wasserstoffperoxid)

- Kolonne zum alkalischen Auswaschen von Säuregasen im
nichtkondensierbaren Teil des Abgases

- Gebläse.

Der Tropfenaoscheider und alle Kolonnen sind aus techni­
schem Glas.

Der Tropfenabscheider dient zur Abscheidung von H2S0 4-Aero­
solen. Er besteht aus einem doppelwandigen Zylinder
(~ = 20 cm, L = 50 cm) mit Temperiervorrichtung. In ihm
können verschiedene Einsätze, wie z.B. aus Tantal-PTFE
oder Raschigringe auf ihre Abscheidewirksamkeit geprUft
werden. Aufgrund der Größe des Abscheiders (ca. 15 1 frei­
es Volumen) besteht auch die Möglichkeit, ein Brink-Filter
einzusetzen. Im unteren Teil des Tropfenabscheiders ist
ein Behälter von 30 1 Inhalt angeschlossen, in dem im
Tropfenabscheider abgeschiedene Säure gesammelt wird.

Die Oxidations-Absorptions-Waschkolonne (KO 1 und KO 2)
dient zur Oxidation der Stickoxide und des Schwefel­
dioxids zu den Anhydriden der Salpeter- bzw. Schwefelsäure.
Außerdem zur Hydratation der Anhydride und zur Abtrennung
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des nichtkondensierbaren Gasanteils durch Auswaschen der
Sa1peter-, Schwefe1- und Salzsäure.
Sie besteht aus zwei Kolonnen (0 = 25 cm, h = 150 cm),
die mit Raschigringen (15 x 15 mm) gefüllt sind. Die
Gasgeschwindigkeit in der Kolonne, bezogen auf den freien
Säulenquerschnitt, beträgt 0,5 rn/sec.

Unmittelbar mit der Kolonne sind ein Wärmeaustauscher
(WA 01) zur Abfuhr der Reaktionswärme (Q = 85.10 3 kJ/h)
und ein Behälter (BO 1) für die Umlaufsäure (Inhalt: 300 1)
verbunden.

Die Kolonne zur Auswaschung von Restnitrosen aus dem Abgas
(KO 3 und KO 4) dient zur quantitativen Abscheidung von
NO x ' Sie wird im sauren Medium betrieben. Zur Steigerung
der Wirksamkeit wird der Waschlösung anstatt Luft, eine
30%-ige Wasserstoffperoxidlösung zugegeben.

Die Neutralisationskolonne (KO 5) dient zur Abscheidung
von Säuregasen bei Störbetrieb. Sie ist also eine Sicher­
heitskolonne. Als Umlaufmedium dient eine 5%-ige Natrium­
karbonatlösung.

Betriebserfahrungen

Der als Tropfenabscheider eingesetzte Wandkühler mit einer
Füllung aus PTFE-Gewirkpackung hat sich für die Abscheidung
von H2S0 4-Aeroso1en nicht bewährt. Die Wärmeaustauscher­
fläche war zu klein. Dies führte zu einer Temperaturab­
nahme des Gases von 1730 C auf nur 100 0 C und einer Ab­
scheidewirksamkeit gegenüber H2S0 4-Aeroso1en von nur 90 %.
Eine entscheidende Verbesserung konnte durch Abküh1ung
der Reaktionsgase auf 85 0 C und Nachscha1tu~g einer Pak~

kung aus Raschigringen 0 10 mm erreicht werden. Durch
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diese Änderung können 97 % der Schwefelsäureaerosole
abgeschieden werden.

Die Kolonnen zur Abgasreinigung haben sich im Betrieb
bewährt.

Wenn zum Zwecke der Oxidation von No zu N0 2 anstatt Luft
Wasserstoffperoxidlösung verwendet wurde, kam es bei den
verwendeten Kreiselpumpen zum Störbetrieb, dessen Ursa­
chen die Zersetzung von H

2
02 im Pumpengehäuse wegen des

Unterdrucks war.

Betriebsergebnisse

- Betriebsparameter

Temperatur

- Abgas vor Tropfenabscheider
- Abgas nach Tropfenabscheider
- Kondensat Tropfenabscheider
- Säurelösung im Vorlagebehälter

der Oxidations-Absorptionskolonne
- Abgas nach der Oxidations­

Absorptionskolonne KO 2

Fließmenge

- Kühlwasser
- Luft für Oxidations-Absorptions-

kolonne KO 1 / KO 2

Druck (Meßsonde im Reaktor)

185 0 C
85 0 C

70 0 C

30 0 C

2,5 Nm 3/h

2,4 Nm 3/h

< 10 cm WS

- Bildung und Abscheidung von Schwefeläure-Aerosolen

Das bei der Naßverbrennung entehende Gas/Dampfgemisch
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enthält als Hauptanteile H20, CO 2 und NO x ' Außerdem noch
HN0

3
,_H 2S04 , HCl und N2 sowie kleine Mengen an CO, 02 und

C1 2 . Dieses Gemisch verläßt mit ca. 185 0 C den Reaktionsraum
und wird auf 85 0 C abgekühlt, bevor es die erste Abgaswasch­
kolonne erreicht. Ein Teil· der Dämpfe kondensiert dabei und
bildet ein Säuregemisch aus H2S0 4 , HN0 3 , HCl und H20. Der
andere Teil bildet spontan Aerosole. Außerdem wird ein klei­
ner Teil der Aerosole bereits gebildet, wenn das Gas/Dampf­
gemisch aus dem Säureerhitzer (250 0 C) in den etwas kühleren
Reaktionsraum (i80-250 0 C) gelangt.

Es wurde die Abhängigkeit der Bildung dieser Aerosole von
der spezifischen Heizleistung bzw. der Temperatur des Säure­
gemisches und der durch die Säure hindurchgeleiteten Luft­
menge unterlucht. Es wurde ebenso die Abscheidewirksamkeit
von Waschkolonnen in Abhängigkeit von der Verweilzeit der
Gase in den Kolonnen bestimmt. Die Untersuchungen sind in
einer der Versuchsanlage vergleichbaren Apparatur durchge­
führt worden. Die Ergebnisse kann man wie folgt zusammenfas­
sen:

- Die Aerosolbildungsrate ist vernachlässigbar klein, bei
Säuretemperatur < 280 0 C, spezifische Heizleistung des
Quarztauchheizer~ ~ 70 kW/m 2 und wenn durch die Säure keine
Luft hindurchgeleitet wird.

- Die erzeugte Aerosolmenge steigt mit der Luftmenge,
die Säureoberfläche verläßt, kontinuierlich an. Sie
trägt für T = 250 0 C bei der spez. Luftmenge von 30
pro m2 Säureoberfläche (diese Luftmenge verläßt den
erhitzer der Versuchsanlage) ca. 0,2 Mol/h (Abb. 6).

- ~ie Menge der erzeugten Aerosole steigt mit der Säuretem­
peratur an. Sie verdoppelt sich von 0,14 auf 0,34 Mol/h,

o
wenn die Temperatur von 230 auf 270 C erhöht wird (Abb. 6).



- 18 -

Das Abscheidevermögen der Abgaswaschkolonne gegenUber
H2S0 4-Aerosolen nimmt mit steigendem Luftdurchsatz ent­
sprechend der kUrzeren Verweil zeit stark ab. Diese Ab­
hängigkeit ist in Abb. 7 dargestellt. Es ist zu sehen, daß
die Verdoppelung der Kolonnenlänge ein deutlich höheres
Aerosolabscheidevermögen zeigt, öbwohl die Verweil zeit
gleich blieb, was einem doppelten Luftfluß und mindestens
doppelt so großer Aerosolmenge entspricht. Dieser Effekt
ist aus der Aerosolfiltertechnik bekannt: die lokale Gas­
geschwindigkeit in den Kolonnen nimmt zu und damit auch die
Abscheidung durch Teilchenträgheit. Ferner -nimmt die Turbu­
lenz zu und damit die Wahrscheinlichkeit fUr eine Wandbe­
rUhrung. FUr die Versuchsanlage, die bei einem maximalen
Abfalldurchsatz -von 1,5 kg/h ca. 2,5 m3/h an Abgas erzeugt,
erreicht eine Waschkolonne von 3 m Länge und 0,1 m Durch­
messer, gefUllt mit 15 x 15 mm Raschigringen eine 98,5%
Abscheidung der erzeugten Aerosole.

Abscheidewirksamkeit der Abgasreinigungsanlage gegenUber
Säuregasen

Die Abtrennung der Säuregase S02' NO x und HCl erfolgt Uber
den Weg der Oxidation dieser Gase (mit Ausnahme des HC1)
zu den Säureanhydriden, Hydratation der Anhydride zu den
Säuren und Auswaschung mit einer Waschlösung. Dies geschieht
in FUllkörpersäulen. Die Oxidation und die Auswaschung er­
folgt in zwei Schritten. Im ersten Schritt wird als Oxida­
tionsmittel Luftsauerstoff verwendet und mit einer sauren
Waschlösung (Säurekonzentration ca. 5 Mol/l) ausgewaschen.
Im zweiten Schritt wird anstelle des Luftsauerstoffs Was­
serstoffperoxid eingesetzt und mit einer sauren Waschlösung
(Säurekonzentration ca. 2,5 Mol/l) ausgewaschen. Dieser re­
lativ komplexe physikalisch-chemische Vorgang ist abhängig
von einer Reihe von Parametern, so u.a. von der Säurekonzen-
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tration der Waschlösung und der Verweil zeit der Gase in der
Waschkolonne.

Abhängigkeit von der Säurekonzentration

Die Abb. 8 zeigt die Abhängigkeit des Konzentrationsverlaufs
der Säuren H2S0 4 , HN0 3 und Hel in der Mischung vom Gesamt­
säuregehalt fUr zw~i nacheinandergeschaltete Kolonnen I
und 11.

In der ersten Kolonne werden die Schwefelsäure bis zu einem
Gesamtsäuregehalt von B,4 Molil und die Salziäure bis zu
einem Gesamtsäuregehalt von 4 Molil praktisch vollständig
abgeschieden. Die Abscheidung der Salpetersäure gelingt im
Bereich des Gesamtsäuregehaltes bis 8,4 Molil Zu 50 %.
Dies zeigt der Verlauf der Konzentration der einzelnen
Säuren in der zweiten Kolonne. Es ergibt sich, daß in der
zweiten Kolonne die Konzentration der Schwefelsäure im gan­
zen Bereich praktisch Null bleibt, während die Konzentra­
tion der Salzsäure erst bei 4 Molil Uber Null ansteigt.
Der Konzentrationsverlauf der Salpetersäure entspricht
dem in der 1. Kolonne. Bei einem Gesamtsäuregehalt der Wasch­
lösung von Uber 8 Molil nimmt in der ersten Kolonne die Kon­
zentration an Salz- und Salpetersäure ab.

Aus diesen Daten ergibt sich ein optimaler Betrieb der
Kolonne 1 bis zu einem Gesamtsäuregehalt der Waschlösung
von 7 Mol/l.

Abhängigkeit von der Verweilzeit der Gase in den Kolonnen

Bei der Betrachtung der physikalisch-chemischen Vorgänge,
die in den Kolonnen ablaufen, interessieren im wesentlichen
diejenigen Reaktionen, die zur Bildung von Salpetersäure
fUhren, weil es die langsamsten Reaktionen sind. In diesem
Komplex laufen folgende Reaktionen gleichzeitig und neben-
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einander ab:

NO + 1/2 O2
.... N0 2 1"

I

2 N0 2+ H20 ?l HN0 3 + HN0 2 2
"'"

3 HN0 2
.... HNO· + 2 NO + H20 3<; 3

HNQ3 + H20 > HN0 3 ·aq 4

Die Reaktion 1 ist geschwindigkeitsbestimmend. Es ist eine
Gleichgewichtsreaktion und hängt somit von der Konzentra­
tion der Reaktionspartner ab. Ein hohe 02-Konzentration (im
Falle der Kolonne 1 also Zugabe von viel Luft) begünstigt
die Bildung von N0 2 . Andererseits ergibt die Zugabe von viel
Luft eine Verkürzung der Verweilzeit des Gases in der Ko­
lonne und somit eine Verkürzung der Zeit zur Einstellung
des Reaktionsgleichgewichts. Die quantitative Erfassung
dieser konkurrierenden Vorgänge läßt sich durch die Abhän­
gigkeit des sog. Oxidationsgrades des NO 6) von der Menge
der zugegebenen Oxidationsluft darstellen. Die Tabelle 4
zeigt diese Abhängigkeit. Der NO-Gehalt, der in dieser Ta­
belle verwendet wurde, ist typisch für den Betrieb der
Versuchsanlage. Es ergibt sich, daß ein optimaler Betrieb
der Kolonne 1 (Oxidationsgrad des NO 64 %) erreicht werden
kann bei einem Quotienten NO / O2 = 1,4. Das ergibt sich
bei Zugabe von 2 m3/h an Oxidationsluft.

4.1.4 Säurerückführung

Einleitung

Das in den Anlageteilen Kondensator.und Oxidation-Absorp-



- 21 -

tionskolonne anfallende Säuregemisch enthält Schwefel- und
Salpetersäure, die wieder verwendet werden können. Damit
jedoch diese Säuren im Prozeß eingesetzt werden können, muß
das Säuregemisch (ca. 15 % H2S0 4 , 20 % HN0 3 , 2 % Hel) auf­
getrennt werden. Dies geschieht durch Destillation. Die ab­
getrennten Säuren sollen folgende Konzentrationsanforde­
rungen erfUllen: H2S0 4 80-85 Gew.-%; HN0 3 58-65 Gew.-%.

Zur Untersuchung der gUnstigsten Trennbedingungen wurde eine
zweistufige Rektifikationsanlage aufgebaut und betrieben.
Mit ihr wurden auch Optimierungsversuche htnsichtlich
Durchsatz und Produktqualität gefahren.

Apparatebeschreibung

Die Anlage besteht aus zwei Kolonnen. Beide Kolonnen sowie
die Substrat-und Produktbehälter sind aus technischem Glas
hergestellt. Ein Apparatefließbild und Materialbilanz ist
in Abb. 9 dargestellt.

Kolonne 1 (Abtrennung Schwefelsäure)

Sie hat eine Länge von 100 cm bei einem Innendurchmesser
von 10 cm. Als FUllkörper dienen Wilson-Spiralen. Die
WärmezufUhrung (max. 4,5 kW) erfolgt durch direkte Beheizung
mittels Widerstand-Heizstäben, die im Sumpf und im F1Ussig­
keitszulauf angeordnet sind. Der F1Ussigkeitszulauf erfolgt
unterhalb des Kolonnenkopfes. Die Kolonne wirkt deshalb vor­
wiegend als Abtriebssäule.

Kolonne 2 (Abtrennung Salpetersäure)

Sie hat eine Gesamtlänge von 160 cm bei 6 bzw. 8 cm Innen­
durchmesser. Als FUllkörper dienen Wilson-Spiralen.
Die Wärmezufuhr (max. 3 kW) erfolgt auch hier durch direkte
Beheizung mittels Widerstand-Heizstäben, die im Sumpf und
im F1Ussigkeitszulauf angeordnet sind. Die Kolonne stellt
eine Kombination aus Abtrieb- und Verstärkerteil dar. Das
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Verstärkerteil hat 6 theoretische Böden.

Ergebnisse

Es konnte ein Durchsatz von 4,5 k'g/h erreicht werden. Die
Flüssigkeit wird vor dem Eintritt in die Kolonne auf
ca. 111 0 C erwärmt. Dabei werden ca. 20 % des Zulaufsäure­
gemisches verdampft. Versuche haben ergeben, daß eine wei­
tere Durchsatzsteigerung bei Einhaltung gl~icher Produkt­
qualität auf diese Weise nicht mehr möglich ist. Bei höherem
Dampfanteil (vorwiegend H20 mit wenig HCl und HN0 3) steigt
die Säurekonzentration im Flüssiganteil so weit an, daß
NO x ' NOCl und C1 2 in erheblichem Maße entstehen. Dies ist
nicht erwünscht.

Das Auftreten S03-haltiger Nebel konnte durch Vergrößerung
der Heizoberfläche (2 Heizquellen) vermieden werden. Die
erhaltene Schwefelsäure ist frei von Chlorid- und Nitrat.
Die Abtrennung gelingt vollständig.

2. Stufe (HN0 3-Abtrennung)

Das Hauptproblem beim Betrieb dieser Stufe liegt darin,
daß die Salzsäure, die im Kopfprodukt anfällt, dazu neigt,
die äquimolare Menge an HN0 3 mitzuschleppen. Dies ver­

größert den Sekundärabfall entsprechend.
Es wurde ein Durchsatz von 3,2 kg/h erreicht. Die optimalen
Betriebsdaten wurden durch Messungen, deren Ergebnisse in
Abb. 10 und 11 dargestellt sind, ermittelt.
Abbildung 10 gibt die Säurekonzentration des Kopfproduktes
in Abhängigkeit vom Rücklaufverhältnis wieder. Es zeigt sich
deutlich, daß mit kleiner werdendem Rücklaufverhältnis die
Säurekonzentration stark ansteigt. Da der Anteil an Salz-
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säure konstant ist, bedeutet dies, daß mehr als die äquimo­
lare Menge HN0 3 überdestilliert. Eine Verringerung der Säu­
rekonzentration läßt sich durch Erhöhung des Rücklaufverhält­
nisses erreichen. Im Bereich von 1,5 ~ v ~ 5 bleibt die
Säurekonzentration und damit auch der Salpetersäureverlust
in etwa konstant. Erst wenn das Rücklaufverhältnis noch wei­
ter erhöht wird, sinkt sie.
Da wegen des geforderten Durchsatzes das Rücklaufverhältnis
nicht beliebig groß gewählt werden kann, erscheint ein
Wert von v _ 1,5 als sinnvoll.

Abbildung 11 zeigt, wie sich die Säurekonzentration im Kopf­
produkt mit dem Dampfdurchsatz ändert. Das Rücklaufverhält­
nis v ist 1,5. Die Messungen zeigen, daß eine Änderung des
Dampfdurchsatzes zwischen 1,5 und 4 kg/h keinen Einfluß
auf die Säurekonzentration hat und die Kolonne in diesem
Bereich nicht überlastet ist.

85 % der eingesetzten Salpetersäure können zurückgewonnen
und wieder dem Prozeß zugeführt werden. Die restlichen
15 % gehen mit der äquimolaren Menge Salzsäure als Kopf­
produkt ab und fallen als Sekundärabfall an.

4.1.5 Rückstand - Eigenschaften und Abtrennung von der
Reaktionssäure

Eigenschaften

Der Rückstand, welcher sich beim Prozeß der Naßverbrennung
bildet, besteht im wesentlichen aus den anorganischen Be­
standteilen des Abfalls, die je nach den Reaktionsbedingungen
und chemischen Eigenschaften zu Sulfaten umgesetzt wurden.
Im Rückstand kumuliert sich darüber hinaus fast quantitativ
das Plutonium.
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Der. gesamte Rückstand bleibt während des Betriebes der An­
lage in der Reaktionssäure. Je nach den Konstruktions­
~erkmalen des Reaktors setzt sich ein Teil des Rückstandes
a~s .w~hrend der Rest in der Säure suspendiert bleibt. In
der Tabelle 5 sind einige Eigenschaften des Rückstandes
dargestellt. Es zeigt sichs daß die sog. leichte Phase
Stearinsäure enthält s die vom Hersteller zur Oberflächen­
konservierung der Neoprenhandschuhe verwendet wird. Sie
wird während des Prozesses nicht vollständig oxidiert.
Beim kationischen Anteil des Rückstandes stellen Aluminiums
Silizium und Zink di~ Hauptbestandteile dar~ wie aus Tabelle
6 zu ersehen ist. Sie sind im wesentlichen ein Bestan~teil

des Neopren.
Die Teilchengröße der Rückstandspartikel sind kleiner als
20 ~ms wie aus Untersuchungen der Filtrationsfähigkeit
hervorgeht.

Abtrennung von der Reaktionssäure

Die Wahl eines geeigneten Abtrennungsverfahrens hängt im we­
sentlichen von den folgenden Eigenschaften ab:

- Filtrierbarkeit des Rückstandes

- Dichteunterschied von Säure und Rückstand

- Verdampfungswärme der Säure.

Es wurden drei verschiedene Verfahren getestet:

- Verdampfung der Säure in einem Dünnschichtverdampfer

- Trennung mittels Zentrifuge und

- Druckfiltration.

Die Vorteile des ersten Verfahrens liegen u.a. in der
schonenden Behandlung des Rückstandes durch kurze Verweil-
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zeit in der Heizzone. Darüber hinaus sind halbtechnische
Anlagen aus Glas erhältlich, die bei Unterdruck betrieben
werden können. Der Nachteil di~ses Verfahrens ist die Be­
triebstemperatur des Heizmediums von ca. 300 0 C.

Der Vorteil der zwei anderen Verfahren ist der Betrieb bei
Raumtemperatur. Von Nachteil sind das Risikopotential durch

•
das Auftreten der hohen Zentrifugal kräfte bzw. der erhöhte
Druck.

Die Tabelle 7 sowie Abb. 12 geben die Ergebnisse der durch­
geführten Versuche wi~der. Bei den Versuchen -mit dem Rota­
tionsverdampfer zeigte sich, daß eine Rückstandsabtrennung
möglich ist, jedoch war die Ausdampfleistung des getesteten
Verdampfers zu klein, wie die Versuchsergebnisse im Vergleich
zu einer Batch-Destillation zeigen. Mit der Zentrifuge
wurden vergleichbare Ergebnisse erzielt wie bei der Batch­
Destillation. Die Zentrifuge war vom Typ einer semikontinu­
ierlich arbeitenden Zylinderzentrifuge mit 0,2 1 Inhalt und
einem maximalen Aufnahmevermögen an Rückstand von ca. 180 ml.
Das bedeutet eine umfangreiche und komplexe Handhabung.
Die Druckfiltration, getestet in einem Laborgerät der Fa.
Milli-Pore und Benutzung von PTFE-Membranfiltern der Po­
renweite 4 - 20 ~m erwies sich als das langsamste Verfahren.
Wie Abb. 12 zeigt, beträgt die Filtrierzeit bei einem Druck
von 8 bar und einer Suspensionshöhe über dem Filter von
2,6 cm ca. 30 min. Allerdings ist die Handhabung bei Filter­
wechsel sehr einfach. Auf der Basis dieser Versuche wurde ein
Einscheiben-Horizontalfilter mit herausnehmbarem Filterkorb
entwickelt. Es ist nun in inaktiver Erprobung. Das Filter
hat einen Durchmesser von 32 cm und ein Fassungsvermögen
von 2 1 Trübe. Die Kritikalitätssicherheit wird durch die
geometrische Anordnung gewährleistet. Das Filter kann sowohl
mit Druckluft als Druckfilter als auch mit Vakuum als Nut­
sche verwendet werden. Abbildung 13 zeigt den Aufbau der ge­
planten Rückstandsfiltration.
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4.2 Betriebserfahrungen mit der Versuchsanlage

4.2.1 Anlage mit Schalenreaktor

Materialbilanz

In Abb. 14 ist die vollständige Bilanz einer Abfallmischung,
die 25 % Chlor enthält, dargestellt. Den Werten liegen Ana­
lysendaten zugrunde. Es slnd Mittelwerte von drei Versuchs­
läufen mit einer Betriebszeit (gesamt) von 12 Stunden.

Wartung

Der Wartungsaufwand für die Anlage war bis auf die voll­
ständige Entleerung des Reaktors gering. Dazu mußten etwa
45 1 Säure mit ca. 5 kg Feststoff ausgebracht werden. 15 1
Säure ließen sich mit dem Airlift aus dem Reaktor ausschleu­
sen, der Rest der Säure befand sich im Säureheizbehälter.
Sie konnte bis auf den Rest von 5 1 mittels Pumpe durch ei-
nen Stutzen im Verdrängungs körper entfernt werden. Die rest~

lichen 5 1 mit einem relativ großen Rückstandsanteil waren
nur manuell zu entleeren. Dazu mußte der Verdrängungs körper
entfernt werden, was wegen seines großen Gewichtes (ca. 150 kg)
ein Hilfsgerüst erforderte.

Die Entleerung der Schale, auf der sich der größte Teil des
Rückstandes befand, erfolgte ebenfalls manuell. Da dazu die
Entfernung eines Stahlflansches notwendig war, mußte eben­
falls ein Hilfsgerüst aufgestellt werden.

4.2.2 Anlage mit Ringreaktor

Materialbilanz

Da der Reaktor hinsichtlich Durchsatz und Verbrauch an Sal­
petersäure vergleichbar ist mit dem Schalenreaktor, ergibt
sich keine Änderung in der Bilanz, wie in Abb. 14 angegeben.
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Wartung

Bis auf den Reaktor entspricht diese Anlage derjenigen mit
dem Schalenreaktor. Der Reaktor, einschließlich der Hilfs­
aggregate, wie Rührer zum Anmachen der Abfallschlämme und
Feststoffpumpe zur Förderung der Abfallschlämme, sind in
der Phase der Ermittlung optimaler Betriebsbedingungen
und es werden z.T. no~h die Dimensionen (Reaktor) geändert.
Die Aggregate haben bis dato eine Standzeit von 6 Monaten
und ca. 120 Betriebsstunden erreicht.

Der eigentliche Reaktorring ist aufgrund des niedrigen Ge­
wichts (der schwerste Teil wiegt ca. 5 kg) einfach zu mon­
tieren und zu demontieren. Diese Handhabungen können von
einer Person mit Benutzung einfacher Hilfsmittel, wie z.B.
eines Seilzuges, ausgeführt werden.

Die Montage bzw. die Demontage des Rührers bzw. der Fest­
stoffpumpe erfordert im Vergleich zum Reaktorring einen
größeren Aufwand. Unter den Arbeitsbedingungen der Boxen­
technik ist pro Gerät und pro Arbeitsgang ca. 15 Arbeits­
stunden anzusetzen.

Der Reaktorring und der Rührer erforderten bisher keinerlei
Wartungsarbeiten. Bei der Feststoffpumpe mußte nach 3 Mo­
naten Standzeit der Rotor wegen Korrosion (Hastalloy B)
und nach 6 Monaten Standzeit die Stopfbuchse wegen Un­
dichtigkeit augewechselt werden.
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5. Plutoniumrückführung

Die brennbaren ~- Abfälle enthalten je nach Herkunkft
das Plutonium in der Form des reinen Oxids bzw. als
Mischoxid mit Uran. Je nach thermischer Vorbehandlung
zeigen diese Oxide ein unterschiedliches Lösungsver­
halten. Gewöhnlich wird zur ihrer Auflösung Salpeter­
säure/Flussäure benutzt. Fluoridionen fUhren jedoch im
Hinblick auf deren Abtrennung zu Schwierigkeiten und
wirken korrosiv gegen Apparatematerialien. Bei einer
Auflösung der Oxide in Schwefelsäure - dem Medium der
Naßverbrennung - kö~~en diese Schwierigkeifen vermieden
werden.

Wie aus der Chemie des Plutoniums bekannt ist. wird das
Plutoniumdioxid durch Schwefelsäure in Plutoniumsulfat
überführt. Ilfe.s fällt wegen seiner geringen Löslichkeit
in konzentrierter Schwefelsäure aus. Somit erhält man
b~~m Prozeß der Naßverbrennung das Plutonium praktisch
als festen Rückstand in einer Mischung mit anderen un­
löslichen anorganischen Bestandteilen des Abfalls.

Die Geschwindigkeit der Konversion von Oxid zu Sulfat
ist unt~r anderem von der thermischen Vorbehandlung des
Ox.ids abhängig. So löst sich z.B. ein bei 1200 0 C ge­
glühtes Plutoniumoxid in 14 m Salpetersäure nach 6 h
Kochen nur zu 0.1 %. Die Konversion hängt außerdem von
der Temperatur der Säure. der Verweilzeit und der Korn­
größe der Partikel ab.

Da die Variablen: Temperatur und Korngröße der Partikel­
praktisch festgelegt sind. konzentrierten sich die Ar­
beiten auf die Untersuchung der anderen beiden Variablen.
Diese Arbeit~n.werden seit 1978 von der TH Darmstadt.
Gruppe Prof. Dr. K.H. Lieser durchgeführt.

Es zeigt sich. daß unter den Bedingungen der Naßverbren­
nung nach 20 Stunden Reaktionszeit und guter Durchmischung
Plutoniumoxid zu 94 - 99 Gew. % in lösliches Sulfat über­
führt wird. Diese Werte gelten auch für ein auf 1800 0 C
gesintertes reines Plutoniumoxid 7).
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Plutoniumfeinreinigung

Die anorganischen Bestandteile des Abfalls, welche
zusammen mit dem Plutoniumsulfat aus der Reaktions­
säure ausfallen, enthalten zum Teil in Wasser lösliche
Verbindungen. Folglich enthält die Lauglösung (ge­
wöhnlich verdünnte Schwefelsäure) nicht nur das Pluto­
nium (als Sulfatokomplex), sondern auch andere Kat­
ionen.

Um das Plutonium rein zu erhalten, ist eine Abtrennung
von Sulfat-Ionen und'kationischen Verunreinigungen
notwendig. Da der Plutonium-Sulfatokomplex sehr stabil
ist und die Sulfatkonzentration der Lösung hoch ist,
ist die Zahl von Trennverfahren, die direkt mit der
Lauglösung durchgeführt werden können, sehr begrenzt.
Es bietet sich neben Anionentausch die Extraktion
und Hydroxidfällung an.

Es wurden verschiedene Extraktionsmittel auf ihre Wirk­
samkeit untersucht. Sie lassen sich aufgrund ihrer
Wirksamkeit in zwei Gruppen einteilen: mit dem primären
Amin "Primene IMT" wird das Plutonium zusammen mit dem
Sulfat als Sulfatokomplex extrahiert8), dagegen läßt
sich mit I-Phenyl-3-Methyl-4-Benzoylpyrazolen (PMBP)
das Plutonium vom Sulfat-Ion abtrennen~).
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7. Tabellen und Abbildungen



Abb.1: Zerkleinerer AZ 7 der Fa. MOCO/Viernheim
links: Getriebegehäuse mit Rahmen, Wellen ohne Messer
rechts: Wellen mit Messern bestückt (Doppelmesser,

Standardanordnung)
Dimension: Rahmenlänge 430 mm

Rahmenbreite 358 mm
Durchmesser der Messer 160 mm



Abb.2 Simulierter brennbarer al-Abfall zerklei­
nert mit dem Zerkleinerer AZ 7 der Fa. MOCO
in Viernheim

Messeranordnung:
Sieb:
Größenvergleich:

Standard (Doppelmesser)
Lochdurchmesser ~ 20 mm
Länge der Schacht~l 5 cm



Schalenreaktor

Schwefelsiure
85 %
~+-Abfall

feingemahlen
1 kg/h

Zubereitung
Abfallschlimme
30 I

:!!=:!!::~ Abfall­
schlimm
(20 Gew %)
2.51/h

D1ckstolfpumpe
:::=::::-=::::J!;;--Salpetersiure

(65 %) 2.5 kg/h

Ringreaktor

Heizstab 4 KW

Abgas by pass
1 r,::::::llI~

. --Abgas

Reaktor

Siurehelzbehilter

Mantel­
heizung
7.5 KW

Infnrothelzung AIr1lft
6 KW

Schwefel- Luft­
.siure

Salpeter- r'lf'....If-+--lllh

dure

Abb.3: Naßverbrennung plutoniumhaItiger Abfälle,
Typen von Reaktoren



Dosierbo·x

~-Stopfen aus Schaumglas

.........--Durchstossmembrane
aus PTFE

Reaktor

Abb.4 Schalenreaktor; Abfallzugabevorrichtung
(manuell), Verschluß zwischen Dosierbox
und Reaktor
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Abb.9 Apparatefließbild einer Anlage zur Säurerückgewinnung
Durchsatz: 4 kg/h, Produkte: H2so4 82 Mol-%, HN03 60 Mol-%
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HOl-Anteil konstant = 1,1 Mol/l
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Abgas Abgas Abgas Abgas
--

HC1 0,35 kg/h HC1 0,24 kg/h HC1 o,G5 kg/h HC1 0,00 kg/h
H2S04 4,95 H2S04 2,22 H2S04 0,00 11

H2S04 0,00
H20 1 ,65 H20 0,00 H20 0,00 11 H20 0,00
N2 1,19

~
N 1,19 ,. ~20

3,53
~ ~20

3,53
Airlift N20 0,19 N

2
0 0,19 0,19 11 0,19

N02 0,20 N62 0,20 N62 0,00 11 N62 <0,04N2 1,19 kg/h ~ NO 0,72 NO 0,25 NO 0,47 11 NO 0,00O2 0,36 kg/h CO 0,14 CO 0,14 CO 0,14 11 CO 0,14
C02 2,37 CO2 2,37 C02 2,37 11 C02 2,37Säuren

H2S04 4,95 kg/h ~ Reaktor • ~ T ~.

HN03 2,61 kg/h ~
Durchsatz:
1.38 kg/h Tropfenab- Kolonne Kolonne A1ka1i-H20 0,40 kg/h scheider K01 / K02 ~ KU3 / K04 -....- Wäscher

Abfa 11

C 0,72 kg/h
H 0,10 kg/h 10-- Rückstand Oxidationsluft Sauerstoff geb.Cl 0,3 5 ~g/h

0 0,09 kg/h Anorg. 0;12 kg/h N2 2,34 kg/h H202 0,32 kg/h
Anorg. 0,12 kg/h 02 0,72 kg/h H20 1,79 kg/h

Kondensat Säure BOI Säure B02
HC1 0,11 kg/h HC1 0,19 kg/h HC1 , 0,05 kg/h
H2S04 2,73 11 H2S04 2,22 11 H2S04 0,00 11

HN03 0,00 11 HN03 0,79 11 HN0 3 0,98 11

H20 1 ,65 11 H20 0,00 11 H20 1,95

Abb.14: Inaktive Versuchsanlage mit Schalenreaktorj Stoffbilanz für die Naßverbrennung
von Abfallmischung Referenzabfall I, Fehler: ~ 10%

n



Abfall E1em.-Ana1yse Referenz-Misch. Referenz-Misch.
Gehalte in Gew.-% I 11

C H Cl Gew. -% Gew.-%

Zellstoff 42,5 5,5 - 15 10

PE 80,2 12,9 - 15 10

PVC 50,8 6,9 33,5 50 60

•
Neopren 49,6 6,7 26,3 20 20

Tabelle 1: Elementaranalyse und Zusammensetzung der Referenz-Abfa11mischung
(DWK-Standard)



Tief temperatur-Mühle
Fa. KHD Köln

Schredder
Fa. MOCO/Viernheim

Schneidmühle
Fa. Alpine/Augsburg

Typ I UT 20 (UT 16) I AZ 7 I RO A 20/12 RoE

Abmessungen

Länge x Breite x Höhe mml 3600/1000/ 2500/650/1500 1817/508/680 I 560/340/550
1900

Gewicht kg 2000 (500) 1350 I 50

inst. el. Leistung kW 18 4 I 7,5 I 4

Drehzahl Upm 1000 (1000) I 30-40 I 1500

Durchsatz f. Abfall-
gemisch kg/h I 20,8 20,8 I 35 - 60 I 27

Hilfsmedien I 0,5-1,0 kg N2 fl . - I -
pro kg Abfall

Vorzerkleinerung I ja I nei n I ja
notwendig

Größte Abmessung des
Mahlguts I 500 lJm I 10mm I 3 mm

Tabelle 2: Technische Daten der getesteten Zerkleinerungsmaschinen und der Produkte



Tabelle 3

Verteilung von Prozeßrückstand in der Versuchsanlage
mit Schalenreaktor

Reaktions-
Siureheizbehälter

Dimension
schale untere ZoneH obere Zone

Menge an Suspension
I 8.5 21.5 15 I(Slure + Rückstand)

Rückstand trocken2)

Menge g/kg Abfall 62 33 20
Dichte g/cm3 2.2 1.0 0.6
Gehalt an Ta~53) Gew. % 59 37 5

1) ausgeschleust mit 8etriebsairtifl
2) erhalten aus Abfall mit: PUC 50, Neopren 20, Zellstoff 15, PE 15 Gew -%
3) als Pu-Ersatz: 0 = 8.4 g/cm3; Korngröße : 80 %der Schüttung im Bereich 2-35 11m



V Oxidations- NO O2 Verweilzeit Oxidationsgrad
luft tk ++) des NO

m3jh Vol.-% Vol.-% sec. %

1 11, 7 4,1 15 10

1,5 10,6 5,4 13,7 50

2 9,7 6,9 12,6 63

2,4 9,2 7,8 11,9 57

3 8,4 8,9 10,8 55

5 6,5 11., 6 8,4 50

7 5,3 13,2 6,9 47
~ ",

10 4,2 14,9 5,4 33

+) berechnet nach Gmelin's Handbuch der anorg •. Chemie,
Bd. N, s. 948 ff

++) gilt für 15 x 15 mm Raschigringe

Tabelle 4: Abhängigkeit des Oxidationsgrades des NO +) von
der Menge der zugegebenen Oxidationsluft in der
Kolonne I (K01/K02) der Versuchsanlage



Tabelle 5: Eigenschaften von Rückstand, der bei der Naß­
verbrennung von Pu-haltigen Abfällen anfällt.

Suspension
Gehalt Rückstand in der Säure

- Litergewicht (Zi~Temp.)

Rückstand 2)

a) Schwere Phase
An fa 11

b) leichte Phase
Anfall

Litergewicht

Reaktionssäure
Anfall gelöste Substanz

Dimension

g/kg Abfall

g/kg Abfall

kg/l

g/kg Abfall

Neuer
Standard
Abfall 1)

1,0

1,85

286

44

< 1,5

1) PVC 25, Neopren, 40, Zellstoff 15, PE 20 Gew.-%

2) gewonnen durch Trennung mit der Zentrifuge
(Beschleunigungsverhältnis 17000 9



Tabelle 6: Zusammensetzung des Rückstandes, der bei der
Naßverbrennung von Pu-haltigen Abfällen +) anfällt

Substanz Gew.-%

Al ++ ) 20

Si ++) 13

Zn ++) 12

Ca 6

Sn 2

Fe < 1

K 0,5

Ti 0,5

Mg 0,3

S 10

° 34

+) PVC 60, Neopren 20, Zellstoff 10, PE 10 Gew.-%

++) Neopren enthält: A1 203 2 Si0 2 10, ZnO 6 Gew.-%



Tabelle 7: Trennung Rückstand/Reaktionssäure im Dünnschichtverdampfer (Typ Sambay,
Fa. QVF Glastechnik, Wiesbaden)
und in einer Zentrifuge (Typ LE, Fa. Padberg, Lahr/Schwarzwald)
im Vergleich zur Batchdestillation
Beladung der Suspension: Rückstand von 1 kg Abfall/l H2S0 4

Rückstand Säure
Gew. -% Gew. -%

Dünnschichtverdampfer 1) 40 60

Zentrifuge 2) 16 84

Batchdestillation 13 87

1) Druck 12 - 15 Torr, Temp. Heizmedium 290°C, Temp. Brüden 225°C,
Wischer-Umdrehung 360 l/min, Dosierrate 15 ml/min

2) Beschleunigungsverh~ltnis 40.110 3, Laufzeit 15 min/l Susp.




