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Abstract

Cross-flow Ultrafiltration (UF) is often used to concentrate aqueous solutions in order
to recycle valuable components or to purify wastewater streams. However, due to the
high feed concentration in these applications, stagnant cake layers form at the mem-
brane surface and often dominate both permeate flow and selectivity of the separation
process.

This thesis presents an experimental study of gel layer development caused by re-
tention of molecular or colloidal dissolved solutes. A special cross-flow test cell has
been designed to measure local permeate flux and local retention at multiple positions
between feed and retentate side. The flow channel length of 80 cm and the ability
to adjust its cross-section for different types of flow makes the results comparable to
standard membrane modules.

The spatial development of filtration performance in cross-flow direction was inves-
tigated for a polymer solution (polyethylene glycol, PEG, 20 kDa) and two surfactant
solutions (anionic sodium dodecylethersulfate, SDES, resp. non-ionic alkyl polygyco-
side, APG) with laminar and turbulent cross-flow in an unobstructed channel, and
additionally with a feed spacer taken from a spiral wound module.

Experimental results indicate significant differences between the properties of the
three solutions’ gel layers. Contrary to the classic theory of gel polarisation (Blatt
et al. 1970), which assumes that the gel concentration is a material property, results
for PEG and APG exhibit a correlation between the hydraulic resistance of the gel
layer and permeate concentrations, which is valid for a wide range of operating condi-
tions and suggests a likewise change in gel layer concentration. By contrast, permeate
concentrations of the third solute, SDES, are apparently independent of polarisation
and gel formation. This may be attributed to strong coherent forces in the molecular
structure of its gel layer.

The behaviour of local permeate flux under steady-state laminar cross-flow condi-
tions was compared to calculations based on different quantitative models of gel for-
mation found in literature. Results for SDES have been shown to formally agree with
the classic gel polarisation model if an effective osmotic pressure of the solution is also
taken into account. However, the stronger dependency on pressure in the limiting flux
region of PEG is better represented by an alternative model by Paris et al. (2002).
Results for APG cannot be described by these theories, as they have been affected by
the flow channel geometry in the specific experimental setup used.

The last part of this thesis is dedicated to the discussion of scale-up from test cell re-
sults to membrane module performance in the light of the experimental results. While



careful test cell designs may accurately reproduce hydrodynamic conditions in mem-
brane modules to account for the strong influence of cross-flow on gel formation, other
effects dependent on flow channel length or membrane area are not accessible with
normally-sized test cells. Contributions from such sources of scale-up errors are detai-
led and quantified as possible.
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=2~ QMg ewe

N®nx o3

Die fiir das Stofftransportmodell relevanten Gréfien sind in Abbildung 2.3 auf Seite 12
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Xiv



Abkiirzungen

ABS
APG
CFD

CIP
CMC
DK5
DOC
LDM
MF
MWCO
NF
POOSF
PEG
PES
PIV
SDES
TFC
TFM
TOC
UF
Uo
XLE

Alkylbenzylsulfonat, anionisches Tensid

Alkylpolyglykosid, nichtionisches Tensid

Methoden und Software zur Stromungssimulation (engl. computational fluid
dynamics)

engl. cleaning in place

Mizellbildungskonzentration (engl. critical micelle conc.)

NF-Membran DK5, Hersteller: Osmonics

Gehalt an gelosten Kohlenstoffverbindungen (engl. dissolved organic carbon)
Loésungs-Diffusions-Modell

Mikrofiltration

Trenngrenze (engl. molecular weight cut-off )

Nanofiltration

UF-Membran PO05F, Hersteller: Microdyn-Nadir

Polyethylenglykol, wasserlosliches Polymer

Polyethersulfon, Membranmaterial

engl. particle image velocimetry

Natriumlaurylethersulfat (engl. sodium dodecylethersulfate), anionisches Tensid

engl. thin film composite membrane

engl. thin film membrane

Gesamtkohlenstoffgehalt (engl. total organic carbon)
Ultrafiltration

Umkehrosmose

UO-Membran XLE, Hersteller: DOW

XV



xXvi



1. Einleitung

Druckgetriebene Membranverfahren haben sich in den 4 Jahrzehnten seit der Einfiih-
rung von Umkehrosmosemodulen zur Meerwasserentsalzung zu einem Standard in der
Stofftrennung entwickelt. Neben der Umkehrosmose haben auch die Ultra- und Mikro-
filtration durch die etablierte Anwendung bei der Wasser- und Abwasseraufbereitung
einen hohen Entwicklungsstand mit grofiem Marktvolumen und langsam sinkenden
Wachstumsraten erreicht. Die mit der breiten Anwendung einhergehende Optimierung
von Herstellungsverfahren und Betriebsfithrung hat die Wirtschaftlichkeit der Mem-
brantechnik wesentlich gesteigert. Zugleich wurden und werden durch die besténdige
Weiterentwicklung von Membranmaterialien und Modulkonstruktionen auch immer
neue Anwendungsbereiche beispielsweise in der chemischen Industrie, Lebensmittel-
technik und Biotechnologie erschlossen. Die bedeutendsten Entwicklungen zielen ge-
genwartig auf die Integration der Membrantrennung mit thermischen Trennverfahren
sowie chemischen und biologischen Umsetzungen. Die Kombination mit der Membran-
technik verspricht eine Effizienzsteigerung der Prozesse sowie einen kompakten Aufbau
der Apparate [Peters und Kraume, 2005, Drioli und Fontananova, 2004].

Wichtig fir den Erfolg der innovativen Membranprozesse und Hybridverfahren ist je-
doch die Erfiillung der mit dem Grad der Integration steigenden Anforderungen an die
Kontrollierbarkeit, Berechenbarkeit, Zuverldssigkeit und Standzeit der Membranpro-
zesse. Bei allem Fortschritt bleibt daher die umsichtige, anforderungsgerechte Auswahl
und Anpassung der verwendeten Membranmaterialien, Modulkonstruktionen, Anlagen-
konzepte und Betriebsfithrung von grundlegender Bedeutung.

1.1. Anlass und Hintergrund der Arbeit

Trotz der zum Teil jahrzehntelangen Betriebserfahrung in typischen Einsatzbereichen
wie der Wasser- und Abwasseraufbereitung kann bei der Realisierung von Membranan-
lagen auf umfassende Voruntersuchungen im Labor und Pilotmaflstab nicht verzichtet
werden. Gerade bei der Nano- und Ultrafiltration kann das Filtrationsverhalten ent-
sprechend der Eigenschaften der filtrierten Losungen sehr unterschiedlich sein, wobei
die maflgebenden Einfliisse nicht immer offensichtlich sind und sich auch nicht alleine
auf die Hauptkomponenten der Feedlosung beschranken lassen.

Vor diesem Hintergrund spielen Membrantestzellen im Rahmen der Prozesssynthese
eine wichtige Rolle, da mit ihnen eine grofie Zahl potentiell geeigneter Membranen
in kurzer Zeit und mit vergleichsweise geringem Aufwand untersucht werden konnen.
Dariiber hinaus werden Testzellen auch zur Qualititsiiberwachung bei Membranherstel-
lern und in unzéhligen Forschungsarbeiten eingesetzt. In der Praxis begrenzen jedoch
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mangelnde Zuverlassigkeit und Schwierigkeiten beim Scale-up der Testzellenergebnisse
ihren Anwendungsbereich.

Eine Hiirde bei der Entwicklung der Anlagenkonzeption und Betriebsfiihrung ist die
Bildung eines geeigneten Prozessmodells anhand der experimentellen Daten. Schwierig-
keiten bei der Identifizierung und Messung der Vorgénge vor und in der Membran, ins-
besondere wenn komplexe Stoffgemische mit wechselnder Zusammensetzung behandelt
werden miissen, haben zur Entwicklung verschiedener halbempirischer Modellanséatze
gefiihrt, die wesentliche Merkmale wie den ,limiting flux* bei der Bildung von Deck-
schichten oder den zunehmenden Filtrationswiderstand durch die Adsorption an der
Membranoberfliche beschreiben. Diese Modelle erlauben im Prinzip eine Reduzierung
der erforderlichen Filtrationsversuche. Fiir die Auswahl und Parametrierung der Mo-
delle ware dennoch oft eine hohere Qualitdt und Aussagefahigkeit der experimentellen
Daten wiinschenswert. Eine Erweiterung der experimentellen Methoden, die zusétzli-
che Informationen iiber die Vorgénge an der Membran liefert, ist daher vorteilhaft.

1.2. Ziele der Arbeit

Der Filtrationsvorgang in Crossflow-Membranfiltern und die Bedeutung des Stofftrans-
portes an der Membranoberfliche fiir die Leistungsfdhigkeit der Membranverfahren
wurden schon oft anhand von Modellen diskutiert. Viele fortgeschrittene Modellierungs-
ansétze weisen auf einen wesentlichen Einfluss der Gréfie und des Aufbaus technisch
eingesetzter Membranfilter hin. Die theoretische Behandlung solcher Membranmodule
stofft aber heute noch an Grenzen, wenn beispielsweise komplexe Strémungsmuster
durch die in Wickelmodulen verwendeten Spacer auftreten oder eine Deckschicht auf
der Membranoberfliche entsteht, deren physikalische Eigenschaften schwer vorhersag-
bar sind. Bisher wurden nur wenige experimentelle Untersuchungen durchgefithrt, um
die lokale Verteilung der Filtrationsleistung im Inneren solcher technisch relevanten
Membranmodule zu ermitteln.!

Im Rahmen dieser Arbeit soll eine spezielle Membrantestzelle entwickelt werden, die
eine direkte Messung des lokalen Permeatflusses und des effektiven lokalen Riickhal-
tes entlang einer Crossflow-Membranstrecke mit der Lange iiblicher Membranmodule
erlaubt. Dabei sollen verschiedene Formen des Crossflows — laminare und turbulente
Uberstrémung sowie die Durchstrémung von Feedspacern — mit den gleichen Referenz-
l6sungen untersucht werden.

Anhand der Messergebnisse soll gezeigt werden, welche zusétzlichen Informationen

'Sablani et al. [2001] geben einen Uberblick iiber eine Auswahl von 23 bedeutenden Arbeiten, die sich
mit der Theorie der Stofftransportvorgénge bei UF und UO Anwendungen befassen. Davon verwen-
den mindestens 12 Arbeiten ein Modell, das eine Diskretisierung des Crossflow-Kanals enthélt und
somit in der Lage ist, lokale Variationen theoretisch zu beriicksichtigen. Von den 15 experimentellen
Studien, auf die die Review verweist, verwenden 9 Arbeiten Testzellen (Riihrzellen, Flachkanalzel-
len), deren groBte Dimension 26 cm nicht iiberschreitet. Die iibrigen experimentellen Arbeiten
untersuchen Module im Pilotmafistab als Ganzes. Der Einfluss der Lange der iiberstromten Strecke
bleibt damit weitgehend unberiicksichtigt.
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iiber das Filtrationsverhalten durch lokale Messungen in verschiedenen Abschnitten
der Crossflowstrecke gewonnen werden kdnnen. Dazu werden die Versuchsergebnisse
den Voraussagen héaufig verwendeter Modellvorstellungen gegeniibergestellt.

In diesem Zusammenhang soll der Einfluss der Bauldnge von Membranmodulen (L&n-
ge der iiberstromten Membranstrecke) auf den integralen Permeatfluss und die mittlere
Trennleistung diskutiert werden. Dieser Aspekt ist sowohl fiir das Scale-up von Test-
zellen wie auch fiir den optimalen Einsatz von Membranmodulen wichtig.

FEin weiteres Ziel der Arbeit ist die Erkennung und Diskussion von Fehlerquellen, die
das Scale-up von Testzellen auf Membranmodule erschweren. Es soll gezeigt werden,
welche Fehler durch Verbesserungen der Testzellenkonstruktion oder durch rechneri-
sche Korrekturen reduziert werden konnen.

1.3. Methodik der Untersuchungen

Die Arbeit besteht aus experimentellen Untersuchungen an einer Membrananlage im
Technikumsmaflstab und einem theoretischen Teil, der die Implementierung eines Stoff-
transportmodells, die Untersuchung verschiedener Modellierungsansétze sowie Berech-
nungen zu Aspekten des Scale-up der Testzellenergebnisse umfasst.

Die Grundlage fiir die Experimente bildet die Entwicklung und Realisierung einer
Testzelle, die die Permeatentnahme an verschiedenen Positionen entlang eines 0,8 m
langen Stromungskanals erlaubt. Die Konstruktion wurde anhand eines Prototypen
getestet und in mehreren Schritten verbessert.

Fiir die Untersuchungen wurden Ultrafiltrationsmembranen und entsprechende Mo-
dellstoffsysteme gewéhlt, da die Ultrafiltration in besonderem Mafle durch den Stoff-
transport an der Membranoberfliche bestimmt wird. Im Vergleich zu den verwandten
druckgetriebenen Verfahren Nanofiltration und Umkehrosmose wird die Konzentrati-
onspolarisation durch den héheren Permeatfluss und die geringere Diffusionsgeschwin-
digkeit der zuriickgehaltenen Molekiile verstarkt. Ultrafiltrationsanwendungen wurden
deshalb in den Mittelpunkt der Arbeit gestellt, obwohl viele Ergebnisse auch fiir die
anderen genannten Verfahren relevant sind.

Mit der Testzelle wurden drei fiir die Ultrafiltration typische Stoffsysteme unter-
sucht, die auf Grund ihrer sehr unterschiedlichen Filtrationseigenschaften ausgewéhlt
wurden. Die Versuche wurden bei laminarer und turbulenter Durchstromung der Test-
zelle sowie mit zwei verschiedenen Feedspacern durchgefiihrt. Gemessen wurden die
stationdren Permeatfliisse und Permeatkonzentrationen an 10 Positionen entlang des
Stromungskanals bei verschiedenen Betriebsdriicken, Feedkonzentrationen und Stro-
mungsgeschwindigkeiten.

Ergénzende Versuche wurden zum dynamischen Verhalten der Permeatfliisse nach
Anderungen der Betriebsbedingungen und zum direkten Vergleich mit einem Spiralwi-
ckelmodul durchgefiihrt.

Um die Beobachtungen im Experiment den Modellvorstellungen gegeniiberzustellen,
wurde ein Prozessmodell entwickelt, mit dem der Stofftransport in einem Lé&ngsschnitt
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des Crossflow-Kanals (ohne Spacer) unter Beriicksichtigung von osmotischem Druck,
Gelschichtbildung und ggf. dem spezifischen Widerstand der Polarisationsschicht be-
rechnet werden kann. Das Modell gibt sowohl die lokalen als auch die integralen Per-
meatfliilsse und -konzentrationen aus, die mit den Testzellendaten verglichen werden.

Im letzten Teil der Arbeit wurden die experimentellen Daten und die Erfahrung
bei der Entwicklung der Testzelle verwendet, um die Fehlerquellen beim Scale-up von
Testzellendaten zu identifizieren und mégliche Korrekturen oder Verbesserungen vor-
zuschlagen. Um die Grofle der Fehler zu quantisieren wurden z.T. weitere Modellrech-
nungen durchgefiihrt.
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2.1. Grundbegriffe und Definitionen

Beim Einsatz des Crossflow-Verfahrens wird die Membranoberfliche permanent mit
der Feedlosung iiberstromt, um die zuriickgehaltenen Losungskomponenten von der
Membranoberfliche abzutransportieren. Auf diese Weise ist ein kontinuierlicher Fil-
trationsbetrieb mit konstantem Filtratfluss moglich. Die Crossflow-Betriebsweise re-
sultiert in der typischen Bauform der Membranmodule mit 3 Anschliissen fiir Feed,
Retentat und Permeat (Abb. 2.1). Die Uberstromungsgeschwindigkeit % hat einen ent-
scheidenden Einfluss auf die Filtrationsleistung. Der Feedvolumenstrom @ ist meist
um ein Vielfaches grofler als der Permeatvolumenstrom @ p. Das Verhéltnis Qp/Qr
(Recovery-Faktor) hangt von der Grofie der Membranfliche A pzemp- des Membranmo-
duls ab. Zum Vergleich der Filtrationsleistung verschiedener Module wird der auf die
Membranfliche bezogene Permeatfluss J, angegeben.

Feed Retentat
QF CF QR Cr
>y —— i p —— >
A / VVYVYVVYVYY
Membr D, = 0
Permeat
Qpcp

>

Abbildung 2.1: Prinzip der Crossflow-Membranfiltration und wesentliche Betriebsgrofien

In Abbildung 2.1 sind die wichtigsten Betriebsgrofien fiir druckgetriebene Membran-
verfahren angegeben. Dazu gehért der feedseitige Uberdruck p, der die Triebkraft fiir
den Transport des Losemittels durch die Membran darstellt, sowie die Uberstromungs-
geschwindigkeit (Crossflow) @, die Konzentration aller Lésungskomponenten cp; im
Feed und die Temperatur 7. Alle Betriebsgroflen auler der Temperatur variieren auf
der Strecke zwischen Feedeingang und Retentatausgang.

Die Fahigkeit der Membran, zwischen den verschiedenen Komponenten der Feedlo-
sung zu unterscheiden, wird durch die Selektivitat ausgedriickt:

cpi/cp;

Sii =
J
CM,z‘/ CM,j

(2.1)
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Da die Konzentrationsénderung fiir das Losemittel oft vernachléassigbar ist, wird in
diesen Féllen wegen cpj/car; ~ 1 vereinfachend der Riickhalt der Membran (nachfol-
gend Membranriickhalt) fir jede geloste Komponente i in der Form R; =1 —cp;/car
angegeben.

Dabei bezeichnet cp; jeweils die Konzentration an der Membranoberfliche. Sie ist
im Allgemeinen hoher als die Konzentration in der Kernstromung zwischen Feed und
Retentat, da der Riickhalt der Komponente i zu einer Konzentrationserhhung (Po-
larisation) an der Membranoberfliche fiihrt. Die Stérke der Polarisation hidngt von
der Diffusionsgeschwindigkeit der zuriickgehaltenen Komponente sowie vom Crossflow,
dem Permeatfluss und dem Riickhalt der Membran ab.

Infolge der Polarisation ist der effektive Riickhalt eines Membranmoduls, d.h. der
Konzentrationsunterschied zwischen Feed und Permeat, geringer als der Membranriick-
halt:

Rigg=1-— 2% (2.2)
CFi
Der Riickhalt fiir eine gegebene Komponente ist im Allgemeinen nicht konstant,
sondern von den Betriebsbedingungen abhéngig. Bereits der Membranriickhalt selbst
ist eine Funktion des Permeatflusses. Der effektive Riickhalt eines Membranmoduls
ist neben den Membraneigenschaften auch vom Stofftransport innerhalb des Moduls
abhangig.

2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

2.2.1. Systematik eines vollstandigen Prozessmodells

Membrananlagen bestehen aus modularen Einheiten, die eine flexible Anpassung an
die Erfordernisse des Prozesses ermoglichen. Der Gesamtprozess kann in eine Reihe
ineinander eingebetteter Komponenten bzw. Bilanzraume gegliedert werden, fiir die
jeweils eigene Modellansétze existieren:

1. Stofftransport durch die Membran

2. Stofftransport in Membranmodulen, abhingig von der Hydrodynamik
3. Verschaltung von Membranmodulen zu Blécken und Trennstufen

4. Integration mit anderen Prozessen zu einer Gesamtanlage

In dieser Arbeit werden nur die Bereiche (1) und (2) betrachtet. Sie sind eng mit-
einander verkniipft, da leistungsmindernde Effekte wie osmotischer Druck, Adsorption
und die Bildung von Deckschichten an der Grenze zwischen Crossflowstrémung und
Membran auftreten (vgl. Abb. 2.5).



2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

2.2.2. Stofftransport und Riickhalt durch Ultrafiltrationsmembranen

Gangz allgemein ist der Fluss jeder Losungskomponente durch die Membran proportio-
nal zum Verhéltnis aus Triebkraft und Transportwiderstand. Membranprozesse unter-
scheiden sich von vielen anderen Trennverfahren durch die dominante Rolle der Trans-
portwiderstande, die sich bei hoher Selektivitat der Membran fiir die zu trennenden
Komponenten um Gréflenordnungen unterscheiden. Die vorhandenen bzw. aufgewende-
ten Triebkréfte bilden stets die Grenze fiir den Stofftransport.

Die Ultrafiltration gehort wie die Mikrofiltration, Nanofiltration und Umkehrosmo-
se zur Gruppe der Membranverfahren, bei denen eine extern aufgepriagte Druckdif-
ferenz den Trennvorgang treibt. Die genannten Verfahren unterscheiden sich neben
ihrer Trenngrenze und der aufzubringenden Druckdifferenz vor allem in der Art des
Stofftransportes durch die Membran. Bei Nanofiltration und Umkehrosmose werden
molekular dichte Membranen eingesetzt, der Transportmechanismus beruht auf der
Loslichkeit und Diffusion der permeierenden Molekiile im Membranpolymer. Die Ul-
trafiltration zeichnet sich durch die Verwendung einer porésen Membran aus, die eine
viskose Durchstréomung durch des Losemittel erlaubt. Die typischen Porengréfien lie-
gen im Bereich von ca. 5 bis 160 nm entsprechend einer nominellen Trenngrenze in der
Grofenordnung von 1000 Da bis 100 kDa [Melin und Rautenbach, 2004]. Die Ultrafil-
tration ermoglicht damit die selektive Trennung und Fraktionierung grofier organischer
Molekiile, kolloidaler Losungen und Suspensionen (z.B. Polymere, Proteinfraktionen,
Blutplasma, Dispersionslacke).

Hinsichtlich des Losemittelflusses wird die Membran durch ein hydraulisches Mo-
dell analog zu durchstromten Haufwerken oder parallel durchstromten Kapillaren be-
schrieben [Rautenbach, 1997]. Widerstand und Riickhalt der Membran werden mafl-
geblich durch die Flachendichte, Geometrie und Gréflenverteilung der Membranporen
bestimmt. Diese Parameter kénnen z.B. mit verschiedenen Methoden der Elektronen-
mikroskopie und der Porometrie vermessen werden [Scharnagl und Schossig, 2005].

In der Praxis wird der hydraulische Widerstand meist experimentell aus dem Was-
serfluss bei gegebenem Druck bestimmt. Fiir den Fluss des Losemittels gilt allgemein

_ Ap
Tip Ry

Jy =AAp (2.3)

Diese Grundgleichung beriicksichtigt zunéchst nur den hydraulischen Widerstand
des Membranmaterials. Durch Adsorption von Molekiilen an den dufleren und inne-
ren Oberflichen kann sich der effektive Widerstand ebenso wie durch die Bildung von
Deckschichten an der Oberfliche wesentlich erhohen. Diese im Abschnitt 2.2.4 disku-
tierten Effekte konnen prinzipiell durch die Addition zusétzlicher Widerstandsterme
R44s und Rg beriicksichtigt werden:

_ Ap
np(T7 C) : (RM + RAds + RG)

Die Selektivitiat der pordsen Ultrafiltrationsmembranen beruht auf dem Riickhalt

Jo (2.4)
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durch Grofenausschluss (Siebprinzip). Die statistische Verteilung der Porengrofien ist
bei organischen Ultrafiltrations- und Mikrofiltrationsmembranen in der Regel relativ
heterogen, so dass ein weiter Bereich von Molekiilgewichten nur teilweise zuriickgehal-
ten wird [Scharnagl und Schossig, 2005]. Dariiber hinaus bestimmen auch die Geome-
trie und Verformbarkeit der Molekiile, sowie Wechselwirkungen mit dem Membranma-
terial (z.B. elektrostatische AbstoBung) das Eindringen in die Membranporen. Cifra
und Bleha [2005] haben die Ultrafiltration von konzentrierten Polymerlésungen mit
Hilfe molekularer Simulationen untersucht und gezeigt, dass die flexiblen Molekiile bei
zunehmender Konzentration in der Losung immer stérker in Poren eindringen, die klei-
ner als der nominelle Durchmesser des zusammengeknéulten Molekiils sind. Der Mem-
branriickhalt fiir solche Molekiile nimmt deshalb bei hoher Feedkonzentration stark ab,
und der effektive Cut-Off verschiebt sich zu héheren Molekiilgewichten. Die Angabe
der Trenngrenze anhand des Molekiilgewichtes einer zu 90% zuriickgehaltenen Refe-
renzsubstanz (MWCO, Molecular Weight Cut-Off) ist daher nur als grober Richtwert
mit schlechter Ubertragbarkeit auf andere Trennprobleme geeignet.

Bei den normalen (betriebsméfiigen) Permeatfliissen werden geloste oder dispergierte
Stoffe praktisch ausschliellich konvektiv mit der Porenstromung transportiert, sofern
der Porendurchmesser dies zulésst. Fiir den Massenstrom j; einer Komponenten ¢ und
ihre Permeatkonzentration cp; gilt dann:

. Ji
Ji=Jdv-cai- (1= Ry); cpi= Ji =cmyi- (11— Ry) (2.5)
v
Bei sehr geringen Permeatfliissen spielt auch der Diffusionsstrom in den Poren infolge
des Konzentrationsgradienten zwischen Feed und Permeat eine Rolle. Um diesen Fall
zu bertcksichtigen, wird ein zweiter Term hinzugefiigt:

Ji = Bi(emi — cpi) + Ju - eari - (1 — 0y) (2.6)

Ein dhnliches Modell wird u.a. von Wendler [2003] zur Beschreibung der Nanofiltra-
tion von Tensidlosungen benutzt. Bei NF-Anwendungen ist der diffusive Term meist
von groflerer Bedeutung und représentiert den Transport durch das molekular dichte
Membranmaterial, der durch das Loésungs-Diffusion-Modell beschrieben wird. Bei der
UF beschrankt sich der diffusive Transport wegen der Groéfle der zuriickgehaltenen
Molekiile alleine auf die Poren.

2.2.3. Stofftransport zur Membranoberflache beim Crossflow-Verfahren
Approximation mit der Filmtheorie

Die Filmtheorie wird in der Verfahrenstechnik haufig zur Beschreibung des Stoffiiber-
gangs an Phasengrenzflichen eingesetzt. Sie ermoglicht die ndherungsweise Berechnung
der iibertragenen Stoffstrome anhand von empirisch ermittelten, z.T. aus der Analogie
zum Wéarmetransport abgeleiteten Stofftransportkoeffizienten. Auch fiir die Modellie-
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rung der Konzentrationspolarisation bei Membranprozessen wird dieser Ansatz sehr
hiufig verwendet.

Kernstrémung Film Permeat

1111

Cg,i

l

Membran

effektiver
Ruckhalt  Jv-cp;
—_—————

Cp,i

y=0 5

Abbildung 2.2: Stoffstrome und Konzentrationsprofil nach der Filmtheorie

Die Theorie nimmt an, dass sich der Stoffiibergangswiderstand auf einen diinnen
Film der Dicke ¢ an der Phasengrenze beschriankt (Abb. 2.2). Aufierhalb des Filmes
liegt die transportierte Komponente mit der Konzentration cp vor. Die Konzentration
an der Phasengrenze, hier der Membranoberfliche, ist cp;. Weiter wird angenommen,
dass der Stofftransport nur in der Richtung y senkrecht zur Phasengrenze stattfindet.
Aus der Beschrankung auf einen eindimensionalen Transport folgt, dass die Massen-
stromdichte j; einer Komponente ¢ an jeder Position innerhalb des Films konstant sein
muss, d.h. es gilt dj;/dy = 0. Der Netto-Massenstrom ergibt sich bei Membranprozes-
sen immer aus der Uberlagerung des konvektiven Transportstroms J, - ¢; zur Membran
und einem entgegengesetzt gerichteten Diffusionsstrom infolge des Konzentrationsgra-
dienten. Die eindimensionale Stofftransportgleichung lautet damit unter der Annahme
von konstanter Dichte und konstantem Diffusionskoeffizienten:

dj; dc; dzCi
Yi_ g% _pthoyg 2.7
dy Y dy " dy? (2.7)
Durch Integration mit den Randbedingungen ¢;(0) = ¢p,; und ¢;(d) = cpr,; wird das
Konzentrationsprofil bestimmt:!

Joo\
ci(y) —cBi _ exXp <_Ey> 1 (2.8)

CM;i = CBi  exp (—%5) -1

Durch Differenzieren von GI. 2.8 kann der Diffusionsstrom an der Phasengrenzflache

n der Literatur zur Filmtheorie wird y oft in entgegengesetzter Richtung definiert, d.h. y = 0 an
der Membranoberfliche. Die abweichende Definition wurde hier gewahlt, da sonst entgegen der
iiblichen Denkweise fiir den normalen Betriebsfall J, < 0 gelten wiirde.
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berechnet werden. Fiir die iibertragene Netto-Massenstromdichte gilt damit entspre-
chend dem Ansatz der Filmtheorie:

de; CM, — CBi
@ - Jv : CB,i - J—
exp (E5> -1

Bei Membranprozessen entspricht j; im stationdren Zustand der Massenstromdichte
Jy - cp; der Komponente i im Permeat. Nach Umformungen ergibt sich damit aus GI.
2.9 ein Zusammenhang zwischen Feedkonzentration, Polarisation, Membranriickhalt
und Permeatfluss. Diese grundlegende Beziehung wird sehr haufig zur Bestimmung
der Konzentrationspolarisation bei Membranprozessen eingesetzt:

CM,i — CP,i Jy Jy
pp—— exp (Di 5) exp ( ’ > (2.10)
Das Verhéltnis k = D/§ ist ein Stoffiibergangskoeffizient. Fiir die praktische Ausle-
gung vieler Membranprozesse werden die Werte von k aus empirischen Korrelationen
zwischen den dimensionslosen Sherwood-, Reynolds- und Schmidt-Zahlen bestimmt.
Einige haufig verwendete Korrelationen sind in Tab. 2.1 angegeben.
Auf Grund der vereinfachenden Annahmen der Filmtheorie ist der Ansatz fiir be-
stimmte Fragestellungen weniger geeignet. Zu den im Rahmen dieser Arbeit relevanten
Einschrankungen gehoren die folgenden Punkte:

Ji=dJv-ci — D; (2.9)

e Der eindimensionale Ansatz der Filmtheorie, bzw. die Annahme eines quasi-
stagnierenden Films an der Phasengrenze ignoriert den axialen Stofftransport
durch die Crossflow-Stromung. Wird die Entwicklung der Konzentrationsgrenz-
schicht nicht gestort (z.B. durch Turbulenz oder Wirbelbildung hinter den Fi-
lamenten eines Feedspacers), nimmt die Polarisation in der Richtung der Mem-
braniiberstromung kontinuierlich zu und fithrt zu einer ortlichen Variation von
Permeatfluss und effektivem Membranriickhalt. Die fiir Berechnungen mit der
Filmtheorie verwendeten Stoffiibergangskoeffizienten stellen lediglich Mittelwer-
te fiir eine gegebene Membranstrecke dar. Die Graetz-Leveque Gleichung fiir
laminare Uberstromung in Tab. 2.1 enthilt aus diesem Grund eine Abhingigkeit
von der Linge L der Form Sh o (dj,/L)'/3. Fiir turbulenten Crossflow entwi-
ckeln Minnikanti et al. [1999] Sherwood-Beziehungen, die explizit die Lénge der
Crossflow-Strecke sowie den Permeatfluss beriicksichtigen.

e Die Film-Theorie kann die fiir die Crossflow-Filtration besonders wichtige Abhén-
gigkeit der Filmdicke und Polarisation von der Uberstrémungsgeschwindigkeit
nicht wiedergeben. Der Zusammenhang wird lediglich implizit {iber den empi-
risch ermittelten Stoffiibergangskoeffizienten k = f(Re) erfasst.

e Die Filmtheorie setzt in der dargestellten Form voraus, dass der Diffusionskoef-
fizient der zuriickgehaltenen Komponente innerhalb des Films konstant bleibt.

10
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Tabelle 2.1: Haufig verwendete Stoffiibergangskorrelationen fiir Membrananwendungen, ent-
nommen aus Da Costa et al. (1991)

Anwendung Korrelationsgleichung Autor

1/3
Laminare Strém., Sh=1,62- (Re -Se - %) Graetz-Leveque (1928)
100 < ReSc“: < 5000

Turbulente Strémung, 300 < Sc < 700  Sh = 0,023 - Re®37 . 5c*?®  Deissler (1955)
UF, Feedkanal mit Spacer, Sc ~ 10° Sh = 0,0096 - Re®5" . Sc0° Da Costa et al. [1991]
UO, Feedkanal mit Spacer Sh = 0,065 - Re®®7® . 5025 Schock und Miquel [1987]

Tatsédchlich ist auf Grund der starken Konzentrationsgradienten, die bei der UF
auftreten konnen, mit einer deutlichen Anderung der Stoffeigenschaften (Visko-
sitdt und Diffusivitdt) in der Grenzschicht zu rechnen. Holtz [1979] geht von
einem im Allgemeinen mit steigender Konzentration abnehmenden Diffusions-
koeffizienten bei der UF aus. Gekas und Olund [1988] schlagen eine Korrektur
der Sherwood-Zahl unter Verwendung unterschiedlicher Schmidt-Zahlen in der
Hauptstromung und an der Membranoberflache vor. Jonsson und Jonsson [1996]
zeigen, dass der Diffusionsstrom bei der Ultrafiltration kolloidaler Lésungen nicht
mit hinreichender Genauigkeit durch das Fick’sche Gesetz beschrieben werden
kann, da das chemische Potential in der Polarisationsschicht nicht linear von der
Konzentration abhéngt.

e Die Berechnung der Sherwood-Zahl ignoriert i.A. den Einfluss des (je nach Be-
triebsbedingungen variierenden) Permeatflusses auf den Stoffiibergangskoeffizien-
ten k. Anhand eines Vergleiches mit numerisch berechneten Stoffiibergangskoeffi-
zienten zeigen Miranda und Campos [2002], dass die Abweichungen gegeniiber der
Filmtheorie mit zunehmendem Permeatfluss bzw. zunehmender Triebkraft grofler
werden. Der Permeatfluss bewirkt eine Stabilisierung der laminaren Strémung.
Nach Belfort und Nagata [1985] kann die kritische Re-Zahl fiir den Ubergang
zur turbulenten Strémung in Rohren dadurch von 2100 auf etwa 4000 steigen.
Die Verstarkung der laminaren Unterschicht bei turbulentem Crossflow fithrt zu
erhohter Polarisation [Litvai et al., 2000].

Losung des Stofftransportproblems in zwei Dimensionen

Die im vorigen Abschnitt diskutierte Filmtheorie ist wegen des eindimensionalen An-
satzes nicht ausreichend, um im Rahmen dieser Arbeit die Abhéngigkeit der Filtrati-
onsleistung von der Léinge der iiberstromten Membranstrecke zu untersuchen. Dafiir
muss die Stofftransportgleichung um einen Transportterm in Richtung des Crossflows
erginzt werden. In der dritten Dimension, d.h. quer zur Uberstrémungsrichtung und

11



2. Stand des Wissens

parallel zur Membran, findet im Allgemeinen kein Stofftransport statt. Allerdings tre-
ten bei Wickelmodulen als Folge der Kreuzstromung von Feed und Permeat (geringe)
Druckgradienten in dieser dritten Richtung auf, die hier zunéchst vernachléssigt wer-
den. In Abschnitt 7.3 wird dieser Effekt im Hinblick auf das Scale-up von Testzellen
auf Membranmodule diskutiert.

Transportgleichung fiir eine Losungskomponente Bouchard et al. [1994] diskutie-
ren verschiedene Ansédtze zur Losung des zweidimensionalen Stofftransportproblems.
Der betrachtete Bilanzraum ist der rechteckige Léngsschnitt eines geraden Stromungs-
kanals ohne Querschnittsverengungen und Hindernisse, der entweder ein oder zwei
porose Wande (Membranen) entlang der Langsachse besitzt (Abb. 2.3).

Diese Geometrie eignet sich zur Modellierung des Stofftransportes in Flachkanal-
Testzellen und bestimmten Platten-Membranmodulen ebenso wie fiir Rohrmodule und
innendurchstromte Hohlfasern. Fiir die Transportgleichung werden zweckméafig entwe-
der kartesische oder Zylinderkoordinaten verwendet. Fiir beide Félle konnen die selben
Losungsmethoden verwendet werden.

—
—

. 1 .
u(y.z) v(y.z)
m_ axiale ﬁf transversale m
g5 > *| Komponente Komponente - =9 B
S Ef s #.#. _____________________________ B éz: =
s - ’ — L > I Z
o
54 - — vy 3
: _
A vy
| Js=Jv-cp
= 1

Abbildung 2.3: Bilanzraum zur Modellierung der lokalen Filtrationsleistung

Die Transportgleichung fiir eine Komponente i ist eine differentielle Bilanz der Mas-
senstrome der Komponente, die an jedem Punkt des Bilanzraumes erfiillt sein muss.
Nach dem Vorschlag von Bouchard et al. [1994] wird in z-Richtung nur der konvek-
tive Transport mit der Crossflow-Stréomung beriicksichtigt, da die Konzentrationsgra-
dienten und damit der axiale Diffusionsstrom sehr klein, die z-Komponente der Stro-
mungsgeschwindigkeit u(y, z) jedoch sehr grofl ist. Die Geschwindigkeitskomponente
v(y, z) senkrecht zur Membran ist dagegen fiir typische UF Anwendungen um 3 bis 4
Grofenordnungen kleiner als die Uberstrémung u(y, z). Sie entspricht an der Membra-
noberfliche dem Permeatfluss J,. Innerhalb der Konzentrationsgrenzschicht sind die
Diffusionsstrome in der gleichen GroBenordnung wie der konvektive Fluss senkrecht zur
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2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

Membran. Unter der Annahme einer konstanten Dichte lautet die Transportgleichung
damit fiir den stationdren (zeitunabhéngigen) Fall:

dc; 0 (D.80i> _ Oue; v,

. - — = 2.11
ot Oy 'Oy 0z y 0 ( )

Die konvektiven Terme 0(uc;)/0z und 0(vc;)/0y kénnen mit der Kontinuitatsglei-
chung (Gesamt-Massenerhalt) du/0z + dv/0y = 0 weiter vereinfacht werden:

0 8ci 8Ci 8ci
(D=2 ) —u= —v="=0 2.12
6y< Z8y> Yoz Uay ( )
Die Wahl zwischen beiden equivalenten Formen richtet sich nach technischen Aspek-
ten des Losungsverfahrens (siehe Abschnitt 3.2).
Fiir die Integration der Transportgleichung gelten folgende Randbedingungen:

1. Am Feedeingang bei z = 0 wird die Konzentration vorgegeben: ¢;(y,0) = cp;.

)

2. Bei Membranwéanden auf beiden Seiten des Stromungskanals muss der Konzen-
trationsgradient bei y = 0 aus Symmetriegriinden verschwinden, da ein positiver
oder negativer Gradient einen asymmetrischen Diffusionsstrom zu Folge hétte:

e
) - (2.13)
dy =0

3. Bei einer undurchlissigen Kanalwand bei y = —h,p,/2 wird auch ein verschwin-

dender Konzentrationsgradient vorgegeben, da kein diffusiver Massenstrom in die
Wand hinein oder aus ihr heraus moglich ist:

8ci
— = 2.14
5 0 (2.14)

y:_hch/2

4. An der/den Membranoberfliche(n) bei y = +h.,/2 wird die Massenstromdichte
der transportierten Komponente anhand des Permeatflusses J,, und der Permeat-
konzentration cp; vorgegeben. Der Zusammenhang zwischen der Konzentration
an der Membranoberfliche einerseits und dem Permeatfluss und der Permeatkon-
zentration andererseits ist Gegenstand eines Membranmodells.

|:U cCp — Dlaczj|
ay y:hch/2

v CPj (215)

Es ist leicht zu erkennen, dass die Bedingungen (1) und (4) an der Stelle (y =
hen/2, z = 0) im Widerspruch stehen, wenn auf Grund des vorhanden transmem-
branen Druckes von einem Permeatfluss J,(z = 0) = v(he,/2, 0) > 0 ausgegangen
wird. Dies ist jedoch ein Resultat der idealisierten Betrachtung des Stromungsprofils.
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2. Stand des Wissens

In der Realitat ist der Permeatfluss vor dem Beginn des permeablen Bereiches des
Stromungskanals null. Durch die Tragheit der Stromung erreicht der Permeatfluss erst
nach einer endlichen, aber sehr geringen Laufstrecke den Wert, der dem treibenden
Druckgradienten entspricht. An der Grenze bei z = 0 gilt daher J, = 0.

Stromungsprofile in Kandlen mit permeablen Wanden Fiir die Losung der Stoff-
transportgleichung Gl. 2.11 bzw. 2.12 ist die Kenntnis der Geschwindigkeitsverteilung
im Stromungskanal nétig. Fiir den Fall der laminaren Strémung verwenden viele Auto-
ren — Geraldes et al. [1998a], Bouchard et al. [1994], Bhattacharyya et al. [1990], Madi-
reddi et al. [1999] — Geschwindigkeitsprofile, die Berman [1953] aus den Navier-Stokes-
Gleichungen fiir die Hydrodynamik einer Gasstromung zwischen zwei parallelen, per-
meablen Wéanden hergeleitet hat. Die vom Permeatstrom hervorgerufene Abweichung
des axialen Geschwindigkeitsprofiles von der idealen Parabelform wird darin durch
einen Parameter Re, = Jy,h.;/n beschrieben. Das Modell stimmt mit den numerischen
Ergebnissen von Pellerin et al. [1995] {iberein, wenn laminare Stréomung angenommen
wird. Bouchard et al. [1994] schlagen unter Bezug auf weitere Literaturquellen eine
vereinfachte Version vor, die auch hier verwendet wird. Der Einfluss von Re, wird dar-
in vernachlassigt, da die Permeationsgeschwindigkeit unter den Bedingungen der UF
mindestens 4 Groflenordnungen kleiner als die axiale Stromungsgeschwindigkeit ist. Die
Vereinfachung ist nach Geraldes et al. [1998a] bis zu einer Permeations-Reynoldszahl
Re, = % < 4-1072 zuliissig, etwa 110 1/m?h fiir Wasser.
Mit der Nomenklatur von Abb. 2.3 und A = 2y/h, gilt:

u(\, 2) = gﬂ(z) (1= \?) (2.16)
sowie

v(\ 2) = %Jv(z) (38X = X3)  fiir zwei permeable Winde (2.17)
bzw.

v(A, z) = iJv(z) -(3\=X3+2) fiir eine permeable Wand (2.18)

Der lokale Permeatfluss J,(2) wird mit dem verwendeten Membranmodell berechnet.
Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit im Kanalquerschnitt u(z) ergibt sich aus der
folgenden Massenbilanz, wobei n die Anzahl der permeablen Wénde angibt und @g die
mittlere Geschwindigkeit im Eintrittsquerschnitt:

a(z) = ip — /0 * L(2)d? (2.19)
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2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

Analytische Losungen Im Gegensatz zu numerischen Losungsverfahren, die eine Fest-
legung der Randbedingungen und Modellparameter auf konkrete Werte erfordern, lie-
fern analytische Losungsverfahren funktionale Zusammenhénge zwischen Eingabegro-
Ben und Losungsvariablen. Die Losungsfunktionen haben damit unabhéngig von ihrer
Herleitung selbst wieder Modellcharakter. Diesem Vorteil steht die Notwendigkeit ver-
einfachender Annahmen gegeniiber, um technische Schwierigkeiten zu umgehen.

Denisov [1994] erhélt eine analytische Losung des Stofftransportproblems Gl. 2.11
— 2.15, indem er die Entwicklung der Konzentration iiber die Lauflinge durch all-
gemeine Polynome approximiert. Unter der Annahme von laminarer Strémung, voll-
stdndigem Membranriickhalt und konstanten Stoffeigenschaften und Randbedingungen
(Membranpermeabilitét, transmembraner Druck) erhélt er eine Beziehung zwischen der
lokalen Membrankonzentration und dem integralen Permeatfluss zwischen dem Feed-
eingang und einer beliebigen z-Position. Mit Hilfe dieses Zusammenhanges leitet er
die Entwicklung der lokalen und integralen Permeatfliisse in Abhéngigkeit von Druck,
Feedkonzentration und Uberstrémungsgeschwindigkeit fiir das osmotische Modell und
das Gelschichtmodell ab. Die Ergebnisse werden im Abschn. 6.2 diskutiert.

Numerische Losungsverfahren In zahlreichen Arbeiten werden numerische Losun-
gen des zweidimensionalen Stofftransportproblems vorgestellt. Bouchard et al. [1994]
geben einen Uberblick iiber 6 frithere Arbeiten verschiedener Autoren und diskutieren
die Genauigkeit (Einhaltung der Massenbilanz) und Effizienz verschiedener Diskreti-
sierungsverfahren. Tu et al. [2001] sowie Williams et al. [1999] behandeln den insta-
tiondren Stofftransport, um die zeitliche Entwicklung der Permeatfliisse unter dem
Einfluss der Deckschichtbildung bzw. des Foulings durch organische Komponenten zu
berechnen. Madireddi et al. [1999] verwenden ebenfalls ein instationdres Modell, um
den Aufbau der Polarisationsschicht vom Beginn der Permeation bis zur Einstellung
des stationdren Zustandes darzustellen. Pellerin et al. [1995] sowie Rosén und Trégardh
[1993] untersuchen den Stofftransport unter turbulenten Stromungsbedingungen unter
Anwendung des k — € Turbulenzmodells. Die zuletzt genannte Arbeit diskutiert da-
bei auch die Wirkung der konzentrationsabhingigen Viskositdt von Losungen. Paris
et al. [2002] untersuchen ein Modell fiir den hydraulischen Widerstand der Konzentra-
tionsgrenzschicht und berechnen dazu die Entwicklung der Grenzschichtdicke und der
mittleren Konzentration.

Gemeinsam ist diesen Arbeiten die Unterteilung des rechteckigen Bilanzraumes durch
ein achsenparalleles, orthogonales Rechengitter (Abb. 3.1). Die Gitterabstédnde werden
in der Regel in der Ndhe der Membranoberfldche verringert, um den Konzentrations-
gradienten besser aufzulosen. Fiir jeden Knotenpunkt des Rechengitters wird entspre-
chend der Finite-Volumen-Methode oder der Finite-Differenzen-Methode eine algebrai-
sche Gleichung aufgestellt. Dazu werden die partiellen Ableitungen in der Transport-
gleichung und den Randbedingungen mit geeigneten Methoden durch die Werte an
benachbarten Gitterpunkten approximiert. Die regelméflige Form der Gleichungen er-
laubt die Verwendung spezialisierter Gleichungsloser.
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2. Stand des Wissens

Behandlung von dreidimensionalen Stromungen und turbulenzférdernden
Stromungshindernissen

In den bisher genannten Arbeiten wurden gerade Stromungskanéle mit konstantem
Querschnitt behandelt. Wegen der herausragenden Bedeutung des Stoffiibergangs fiir
die Leistungsfahigkeit von Crossflow-Filtern werden jedoch in vielen Membranmodu-
len konstruktive Mafinahmen eingesetzt, um die Quervermischung im Stréomungsquer-
schnitt zu erh6hen und der Bildung von Polarisations- und Deckschichten an den Mem-
branoberflichen entgegenzuwirken. Zu den vorgeschlagenen Losungswegen gehoren

e besondere Geometrien des Stromungskanals zur Erzeugung von Taylor-Goértler-
oder Dean-Instabilititen in der Stromung [Winzeler und Belfort, 1993, Belfort
et al., 1994, Bubolz et al., 2002, Khairul et al., 2004],

e statische Einbauten im Strémungskanal, die eine wiederholte Stromungsumlen-
kung erzwingen sowie

e bewegliche mechanische Vorrichtungen und externe Geréte zur Erzeugung pulsie-
render Stromungen im Modul [Spiazzi et al., 1993, Curcio et al., 2005].

Zu den im zweiten Punkt genannten Einbauten kénnen auch die Abstandshalter oder
,opacer“ gezadhlt werden, die in allen Spiralwickel- und den meisten Plattenmodulen
zwischen den Membranlagen eingefiigt werden. Es gibt viele mogliche Ausfithrungen,
bei den meisten Modulen werden jedoch zwei Lagen von Filamenten aus Kunststoff
in regelméfliigen Absténden parallel, quer oder in einem definierten Winkel schréig zur
Crossflowstromung angeordnet (Abb. 4.9). Neuere Entwicklungen schlieflen Spacer mit
Stromungskanélen in Zig-Zack Form [Schwinge et al., 2000], mit bandférmigen, gedreh-
ten Filamenten [Li et al., 2005] und dreilagige Anordnungen von Filamenten [Schwinge
et al., 2004b] ein. Nicht zuletzt wegen des grolen Marktanteils von Spiralwickelmodulen
(vor allem fiir UO- und NF-Anwendungen) beschéftigen sich viele Forschungsarbeiten
mit der Neuentwicklung und Optimierung der Spacergeometrie. Das Ziel ist stets ein
optimaler Stoffiibergang zur Membran bei moglichst geringem Energiebedarf fiir die
Durchstromung des Moduls (geringer Druckverlust). Daneben spielen weitere Kriterien
wie die Reinigbarkeit der Module und die mechanische Stabilitdt der Spacer eine Rolle.
Nach Gschwind et al. [1999] kénnen durch Variation von Maschenweite, Anstellwin-
kel und Formgebung der Spacerfilamente bei zweilagigen, gekreuzten Gitterstrukturen
Veradnderungen der Sherwood-Zahl um den Faktor 3,5 erreicht werden, wahrend der
dimensionslose Widerstandsbeiwert unter den selben Bedingungen um den Faktor 200
variiert.

Die Destabilisierung der Crossflow-Strémung durch Hindernisse im Strémungskanal
fithrt je nach der geometrischen Anordnung und Strémungsgeschwindigkeit zur Bildung
von Wirbeln, Stau- und Totzonen (Abb. 2.4). Bereits bei niedrigen Reynoldszahlen
zwischen 150 und 300 wird die Strémung instationir?, d.h. die Wirbel beginnen zu os-

2Bei parallel und quer zur Hauptstromungsrichtung auf einer Kanalseite angeordneten Spacerfilamen-
ten, wobei die kritische Reynoldszahl mit zunehmendem Abstand zwischen den Querfilamenten
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Abbildung 2.4: Fortpflanzung von kleinen stromaufwérts entstandenen Stérungen in Form wan-
dernder Wirbel bei der Durchstromung eines Kanals mit Spacer-Filamenten auf der Seite der
Membran. (Rec, = 718, dy/hen = 0,5, Quelle: Schwinge et al. [2002b])

zillieren und werden schliellich mit der Stromung fortbewegt [Schwinge et al., 2002b].
Werden Spacer-Filamente schriag zur Hauptstromungsrichtung angeordnet, wird die
Stromung parallel zu den Filamenten abgelenkt und an der Beriihrungsebene verschie-
den ausgerichteter Filamentlagen geschert, so dass je nach hydraulischer Belastung ver-

schiedene dreidimensionale Stromungsmuster entstehen kénnen [Karode und Kumar,
2001].

Da die rigorose Modellierung der Transportvorgénge unter diesen Umstanden sehr
aufwéndig ist, werden fiir die praktische Anwendung von Membranfiltern in der Regel
empirische Beziehungen zur Berechnung des Stoffiiberganges verwendet. Viele Arbei-
ten stiitzen sich dazu auf die experimentell ermittelten Sherwood-Beziehungen von
Schock und Miquel [1987] fiir Spacer in UO-Spiralwickelmodulen und Da Costa et al.
[1991] fiir UF Anwendungen. Dagegen war das von Winograd et al. [1973] vorgeschla-
gene Mesh-Step Modell einer der ersten Ansétze, die die Wirkung des Spacers direkt
beriicksichtigen. Es behandelt den Stofftransport mit Spacern wie den Stoffiibergang
in einer laminaren Grenzschicht, die periodisch im Abstand der Filamente durchmischt
wird.

Fiir die Weiterentwicklung der Membranmodule und der verwendeten Spacer sind
jedoch detaillierte Modelle erforderlich, die den Einfluss der Geometrieparameter un-
mittelbar erkennen lassen. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit ist vor allem der Einflufl
der Spacer auf den lokalen Stoffiibergang von Interesse. Durch den zunehmenden Ein-
satz von numerischen Stromungssimulationen (Computational Fluid Dynamics, CFD)
wurden auf diesem Gebiet in den letzten Jahren grofie Fortschritte erzielt.

Wegen der erforderlichen hohen zeitlichen und rdumlichen Auflésung ist der Rechen-
aufwand fiir detaillierte Simulationen auch bei Verwendung der gegenwértig verfiigha-
ren Hardware noch sehr hoch. Aus diesem Grund sind verschiedene Vereinfachungen
nétig. Dazu gehort die Beschrankung auf einen kleinen Bereich des Stromungskanals
mit einigen wenigen Spacerfilamenten und periodischen Randbedingungen (unit cell).
Obwohl viele Argumente diesen Ansatz fiir die Berechnung der lokalen Ausbildung von
Stromung und Stoffiibergang rechtfertigen [Ranade und Kumar, 2006], konnen damit
keine ,grofirdumigen“ Verdnderungen iiber die gesamte Ladnge des Membranmoduls
erfasst werden.

abnimmt.
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Viele Arbeiten beschréanken sich zusétzlich auf zweidimensionale Langsschnitte des
Stromungskanals und kénnen daher nur Spacergeometrien beriicksichtigen, bei denen
die Filamente im 90° Winkel quer Achse des Stromungskanals stehen. Diese ladder
type oder Parallelspacer genannte Anordnung wird auch im Rahmen dieser Arbeit
untersucht. Cao et al. [2001] verwenden in einer der ersten CFD-Simulationen eines
geraden Kanals mit seitlich oder mittig angeordneten Spacerfilamenten ein RNG k-
€ Turbulenzmodell, um die Stréomung zu charakterisieren. Sie zeigen, dass hinter der
Einengung durch die Filamente jeweils an der gegeniiberliegenden Wand hohe Scher-
krafte und schnelle Fluktuationen der Geschwindigkeit auftreten, die den Stoffiiber-
gang verbessern sollten. Die Verteilung der Scherkréfte an den Wénden ist stark von
der Anordnung und Groéfe der Filamente abhéngig. Schwinge et al. [2002b] kénnen
durch Berechnungen mit sehr hoher rdumlicher und zeitlicher Auflésung zeigen, dass
die Stromung in einem Kanal mit periodisch angeordneten Querfilamenten bereits bei
geringen Reynoldszahlen zwischen 150 und 600 (je nach Anordnung und Abstand der
Querfilamente) turbulent wird, da sich einzelne Wirbel hinter den Filamenten ablosen.

Geraldes et al. [2002a] haben ebenfalls ein zweidimensionales Modell fiir gerade Kané-
le mit Parallelspacern entwickelt. In einer zweiten Publikation setzten sie dieses Modell
zur Berechnung des Stofftransportes einer Losungskomponenten ein, die von den Mem-
branen vollstédndig zuriickgehaltenen wird [Geraldes et al., 2002b]. Sie zeigen, dass die
vor den Filamenten entstehenden Wirbel den Kontakt der Grenzschicht zur Kernstro-
mung verbessern, wihrend sich hinter den Filamenten Totzonen bilden kénnen, die
den Stoffiibergang in diesen Bereichen erschweren. Entsprechend schwankt die Kon-
zentration an der Membranoberfliche im Abstand der Querfilamente. Die Amplitude
ist am stirksten auf der Seite des Kanals, auf der die Filamente die Membranoberfla-
che beriihren. Hier erreicht die Wandkonzentration in den Totzonen den sechsfachen
Wert der Feedkonzentration, wihrend vor den Filamenten praktisch keine Polarisati-
on auftritt. Auf der Seite der Querfilamente stellt sich auch bereits nach sehr kurzer
Flieflstrecke ein stabiler Mittelwert ein, wéhrend auf der Kanalseite ohne Querfilamen-
te ein langsamer Anstieg der mittleren Konzentration innerhalb der ersten 20 cm der
Crossflow-Strecke beobachtet wird. Yuan et al. [1998] konnten mit Berechnungen fiir
Wirmetauscher mit drahtartigen Strémungshindernissen ebenfalls zeigen, dass Stro-
mung und Wéarmeiibergang bereits nach wenigen Filamentabsténden ,periodisch voll
entwickelt “ sind.

Wiley und Fletcher [2003] beriicksichtigen in einer zweidimensionalen CFD-Simula-
tion zusétzlich zu Strémung und Stofftransport auch die Konzentrationsabhéngigkeit
der Stoffwerte Viskositat und Diffusivitat und vergleichen ihre Ergebnisse u.a. mit den
approximativen Berechnungen von Gill et al. [1988]. Sie kommen zu dem Schluss, dass
eine moglichst realitdtsnahe Wiedergabe der Stoffwerte wegen des groflen Einflusses auf
den berechneten Stoffiibergang essentiell ist. Sie weisen gleichzeitig ausdriicklich darauf
hin, dass Scherung und Siebwirkung an der Membranoberfliche die Stoffeigenschaften
beeinflussen kénnen.

In einer der ersten Arbeiten mit dreidimensionalem Bilanzraum ermitteln Karode
und Kumar [2001] die Auswirkung unterschiedlicher Winkel zwischen den Spacerfi-
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lamenten und der Hauptstromungsrichtung fiir die Diamant-Anordnung (Abb. 4.9).
Sie konnen anhand der Simulation zeigen, dass die Stromung in zwei Ebenen jeweils
parallel zu den Filamenten ausgerichtet ist und nicht wie von Da Costa et al. [1991]
angenommen in jeder Gitterzelle die Richtung wechselt. Ranade und Kumar [2006]
berticksichtigen in einem dreidimensionalen Modell erstmals auch die Kriimmung des
Stromungskanals bei Spiralwickelmodulen.

Die simultane Berechnung von Stromung und Stofftrennung an der Membran liegt
derzeit noch an der Grenze der Leistungsfahigkeit der Simulationsmodelle. In einem
aktuellen Review von CFD-Techniken fiir Membranprozesse warnen Schwinge et al.
[2004a] vor den Schwierigkeiten, die sich durch geringere Auflésungen und Vereinfachun-
gen ergeben kénnen, wenn zusétzlich zur Stromung auch der Stoffibergang und Riick-
halt berechnet wird. Nach Kenntnis des Autors ist es bisher noch nicht gelungen, die
Wechselwirkungen zwischen Stromung, Konzentrationsanstieg und verdnderten Stof-
feigenschaften direkt in einer Simulation zu beriicksichtigen. Insbesondere zeigen die
bisherigen Ergebnisse nicht, wie sich die Entstehung einer hochviskosen Deckschicht auf
der Membranoberfliche auf die Stromung auswirkt. Eine experimentelle Untersuchung
ist deshalb gerade fiir UF Anwendungen von besonderem Interesse.

Die Validierung der detaillierten Simulationsergebnisse ist schwierig, da quantitative
Messungen fiir lokale Konzentrationen, Scherkréfte und Geschwindigkeiten mit der er-
forderlichen értlichen Auflésung im Sub-Millimeterbereich nur mit groflem technischen
Aufwand realisiert werden kénnen, vgl. Abschnitt 2.3.2. Fast alle genannten Arbeiten
beschranken sich auf den Vergleich globaler Parameter wie den mittleren Stoffiiber-
gangskoeffizient und den Druckabfall iiber das gesamte Membranmodul.

2.2.4. Leistungsmindernde Effekte bei der Ultrafiltration

Der durch die Stofftrennung hervorgerufene Konzentrationsanstieg an der Membran-
oberflache hat im Allgemeinen negative Auswirkungen auf den Permeatfluss und den
effektiven Riickhalt von Membranmodulen. Der Effekt ist bei der Ultrafiltration be-
sonders deutlich, da die typischen zuriickgehaltenen Losungskomponenten ein hohes
Molekulargewicht besitzen und die molekulare Diffusionsgeschwindigkeit sehr gering
ist (103 < Sc < 10°). Tatséchlich nimmt der Permeatfluss mit steigender Partikelgréfie
ab, bis ein Minimum bei etwa 0,1 pum erreicht wird?, entsprechend dem oberen Ende
des Porengrofienbereiches fiir die UF [Ripperger, 1993]. Der erschwerte Riicktransport
von der Membranoberfliche zur Kernstromung fiihrt zusammen mit der hohen Per-
meabilitdt moderner UF Membranen zu sehr grofien Konzentrationsgradienten an der
Membranoberfliche. Die Polarisation und ihre Folgeerscheinungen sind daher bei vie-
len UF Anwendungen mafigeblich fiir die erreichbare Filtrationsleistung. Mafinahmen
zur Verbesserung des Stofftransportes wirken sich unmittelbar in einer Steigerung der

3Bei noch groBeren Partikeln wird der Riicktransport von der Membranoberfliche zur Kernstrémung
vorwiegend durch hydrodynamische Krafte infolge des Geschwindigkeitsgradienten bewirkt. Diese
Kréfte werden mit zunehmender Partikelgrofle starker, wahrend die molekulare Diffusionsgeschwin-
digkeit abnimmt [Belfort et al., 1994].
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2. Stand des Wissens

Permeatfliisse aus.

Fiir die Berechnung von Diffusionskoeffizienten von Partikeln bzw. Makromolekiilen
im kolloiden Groflenbereich eignet sich die Stokes-Einstein Formel. Sie wurde erfolg-
reich auf die Diffusion von Polymeren mit Molekiilmassen iiber 1 kDa und fiir globulére
Proteine eingesetzt [Tu et al., 2001]:

LT M -1/3
D= ];m (67r2pNA> (2.20)

Fiir die Molekiilmasse des im experimentellen Teil verwendeten Polyethylenglykols
(20 kDa) ergibt sich damit ein Diffusionskoeffizient von 1,23-10"'! m?/s. Typische Dif-
fusionskoeffizienten von Salzionen liegen dagegen in der GréBenordnung von 107 m? /s
(MgSOy: 8,5-101% m?/s; NaCl: 1,69-10° m?/s bei grofer Verdiinnung [Poling et al.,
2001})).

Herantransport der Komponenten der u(y,z) i
Lésung Y =
X

Geschwindigkeitsfeld g
Konzentrationsfeld @
Stofftransport E,

variable Stoffeigenschaften
Transportmechanismen und

Wechselwirkungen an der
Membranoberfldche

y4
Adsorption
Gelschichtbildung Yy
Transportmechanismen und
Wechselwirkungen in der Membran

Starke gegenseitige
Wechselwirkungen

Deckschicht (Gelschicht)

O Trennaktive Schicht

Abbildung 2.5: Leistungsbestimmende Vorgénge bei druckgetriebenen Membranverfahren (ad-
aptiert von Goers [2001])

Als Folge der Konzentrationspolarisation kénnen verschiedene Prozesse ausgelost
oder verstarkt werden:

o Anstieg des osmotischen Druckes entsprechend der wachsenden Konzentrations-
differenz zwischen Feed und Permeat. Dies ist gleichbedeutend mit einer Vermin-
derung der effektiven Triebkraft fiir das Losemittel. Der Permeatfluss ist dann
nicht mehr proportional zum Druck.

e Adsorption von gelosten Komponenten an der Membran. Bei UF-Membranen
kann die Adsorption innerhalb der Poren durch die Verengung des Stromungs-
querschnittes zu einem erheblichen Anstieg des hydraulischen Widerstandes fiih-
ren [Song, 1998, Goers, 2001]. Andererseits verdndert die Adsorptionsschicht die
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2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

Hydrophilitdt der Membranoberfliche. Der Permeatfluss kann dadurch positiv
oder negativ beeinflusst werden [Jénsson und Joénsson, 1991].

o Verinderung der rheologischen Figenschaften der Feedlosung. Der konzentrations-
abhingige Anstieg der Viskositét fiihrt zu einer Verringerung des Schergradienten
an der Membranoberfliche, und damit zu einem schnelleren Anwachsen der Kon-
zentrationsgrenzschicht. Nach der Argumentation von Gill et al. [1988] kénnen
sich Viskositdtszunahme und Konzentrationspolarisation gegenseitig verstéarken.
Bei hohen Feedkonzentrationen fithrt die zunehmende Viskositdat auch zu einem
erheblichen Druckverlust bei der Durchstromung des Membranmoduls.

e Bildung von Deckschichten auf der Membran. Durch den Riickhalt hohermoleku-
larer Substanzen (z.B. Proteine, Polysaccharide) und suspendierter Partikel ent-
stehen Deckschichten auf der Membranoberflache, die einen erheblichen hydrau-
lischen Widerstand darstellen kénnen (Fouling). Die Deckschicht dominiert bei
vielen UF-Anwendungen die Filtrationsleistung und das Trennvermogen (deck-
schichtkontrollierter Stofftransport [Rautenbach, 1997]). Eine wesentliche Eigen-
schaft solcher Deckschichten ist die dynamische Anpassung der Schichtdicke (oder
des spezifischen Widerstandes) bei Anderungen der Triebkraft. Dieses Verhalten
fithrt zu einer Begrenzung des Permeatflusses auf einen maximalen Wert (,li-
miting flux“), der durch eine Druckerh6hung nicht gesteigert werden kann. Die
Deckschicht kann zugleich den Riickhalt der Membran wesentlich beeinflussen.
In vielen Fillen ist der Riickhalt der Deckschicht hoher als der Riickhalt der
Membran [Blatt et al., 1970, Tsapiuk et al., 2002].

In Abbildung 2.5 sind die beschriebenen Vorgénge zusammenfassend dargestellt. Da
die Polarisation bei hohem Permeatfluss, geringer Crossflow-Geschwindigkeit und ho-
her Feedkonzentration stark zunimmt, kénnen die unerwiinschten Effekte durch die
Wahl geeigneter Betriebsbedingungen wesentlich beeinflusst werden. Fiir den Betrieb
einer Membrananlage muss ein Kompromiss zwischen installierter Membranflache, er-
reichbarer Ausbeute und Energiebedarf gefunden werden.

Adsorption und Fouling

Unter Fouling wird allgemein die Zunahme der Filtrationswiderstandes mit der Zeit
verstanden. Damit werden sehr unterschiedliche Vorgénge innerhalb der Membran, an
deren Oberfliche und in den ggf. gebildeten Deckschichten zusammengefasst. Ripperger
[1993] nennt fiir die Ultrafiltration folgende mogliche Foulingmechanismen: Ablagerung
sehr feiner Partikel, die hdufig nur in Spuren im Feed enthalten sind, Adsorption ma-
kromolekularer Stoffe an der Oberfldche und in den Poren, Wachstum von Mikroorga-
nismen, Ausfillungen (Scaling) und Alterung der Deckschicht- und Membranstruktur.
Je nach Ursache kann die leistungsmindernde Wirkung reversibel (durch Anwendung
einer geeigneten Reinigungsprozedur) oder permanent sein.
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Song [1998] unterscheidet bei der Crossflow-Ultrafiltration zwischen zwei priméren
Foulingmechanismen: Porenverblockung und Deckschichtbildung. Die zeitliche Ent-
wicklung des Filtrationswiderstandes kann mit diesem Modell grob in drei Phasen
eingeteilt werden: Ein schneller Anstieg zum Beginn der Filtration, eine lange Periode
mit kontinuierlicher Zunahme des Widerstandes und schliellich ein stabiler Endzu-
stand, in dem der Fluss immer noch grofler null ist. Die erste Phase entspricht der
Verblockung oder -verengung der Membranporen durch die Anlagerung von Teilchen
bzw. die Adsorption von Molekiilen an den Porenwénden. Der Beitrag der Porenveren-
gung am gesamten Filtrationswiderstand wird u.a. in einer Untersuchung von Goers
[2001] deutlich, der verdiinnte Tensidlosungen sowohl mit UF-Membranen als auch mit
NF-Membranen filtriert. Bei den UF-Membranen nimmt der Permeatfluss gegeniiber
dem Reinwasserfluss um bis zu 60% ab, bei den porenfreien NF-Membranen sind es
maximal 10%.

Die Untersuchung der Adsorption an den &ufleren und inneren Membranoberflichen
lohnt sich besonders bei Anwendungen mit geringen Konzentrationen der zuriickgehal-
tenen Komponenten, da der Foulingprozess dann oft durch die Auswahl von geeigneten
Membranen oder durch Vorbehandlungsmafinahmen wesentlich beeinflusst oder verzo-
gert werden kann. Die Affinitdt der adsorbierenden Komponenten héngt stark von
den Oberflicheneigenschaften der Membran wie Hydrophilitdt und Zeta-Potential ab.
Elimelech et al. [1997] sowie Lee et al. [2004] weisen darauf hin, dass auch die Ober-
flichenrauhigkeit das Fouling begiinstigt. Besonders gute Adsorbens sind oberflichen-
aktive Stoffe und Makromolekiile mit vielen potentiellen Bindungsstellen, z.B. Humin-
stoffe. Bei manchen Anwendungen kann der adsorptionsbedingte Filtrationswiderstand
durch die konzentrationsabhéingige Beladungsdichte der Membran beschrieben werden.
So hat Klahm [2001] ein Modell fiir die Nanofiltration von Réntgenkontrastmitteln ent-
wickelt, bei dem der Adsorptionswiderstand durch eine Freundlich-Isotherme korrekt
wiedergegeben wird.

Bei hohen Feedkonzentrationen tritt eine Mehrfachbedeckung der Membranen mit
den zuriickgehaltenen Partikeln oder Molekiilen auf. Die Interaktion an der Membra-
noberfliache tritt dadurch in den Hintergrund, und die Filtration wird mafigeblich von
den Eigenschaften der Deckschicht bestimmt. Die Untersuchungen von Goers [2001]
und Wendler [2003] bestétigen fiir Tensidlosungen, dass der adsorptionsbedingte Fil-
trationswiderstand oberhalb einer Schwellenkonzentration im Feed (ca. 2 g/1) konstant
bleibt. Fiir die experimentelle Praxis wurde daher in dieser Arbeit der Filtrationswider-
stand durch Porenverengung als Teil des Membranwiderstandes angesehen, der nach
jedem Versuch durch die Messung des Reinwasserflusses bestimmt wurde.

Das osmotische Modell

Der osmotische Druck ist ein Maf fiir die unterschiedliche Aktivitit der permeierenden
Komponenten auf der Feed- und Permeatseite der Membran. Er stellt eine Triebkraft
fir den Stofftransport dar, der in Abwesenheit weiterer Triebkréfte (z.B. Druckdiffe-
renz) zum Konzentrationsausgleich zwischen beiden Losungen fithren wiirde. Um eine
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2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

Trennung zu bewirken, muss durch feedseitigen Uberdruck eine entgegengesetzt gerich-
tete, den osmotischen Druck iibersteigende Triebkraft aufgebracht werden. Die Summe
der wirksamen Triebkréfte fiir jede einzelne Losungskomponente ¢ wird allgemein durch
die Differenz des chemischen Potentials der Komponente iiber der Membran représen-
tiert? [Melin und Rautenbach, 2004].

Ap; =RT(Ina; p —Ina; p) + ‘Z(pi,F — pi,P) (2.21)

Zur Berechnung des Permeatflusses ist die Triebkraft fiir das Losungsmittel mafigeb-
lich. Werden die Aktivitdaten durch den osmotischen Druck mit der thermodynamischen
Definition

T
™ = —gé Ina; (2.22)
Vi

%

ersetzt, folgt aus Gl. 2.21:

Api = Vilpir —pip — (mip — mip)] = Vi(Ap — Am;) (2.23)

Diese Darstellung verdeutlicht, dass der feedseitige osmotische Druck dem Betriebs-
druck entgegenwirkt. Da die Aktivitédt des Losungsmittels mit der Konzentration gelos-
ter Stoffe abnimmt, wird die triebkraftmindernde Wirkung des osmotischen Druckes
bei zunehmender Polarisation verstéirkt. Der Anstieg des osmotischen Druckes inner-
halb der Polarisationsschicht ist dquivalent zu einem hydrodynamischen Druckverlust
bei der Durchstromung der Schicht, da beide Sichtweisen zu einem verminderten effekti-
ven Druck peg = p—m an der Membranoberfléche fithren [Elimelech und Bhattacharjee,
1998]. Wird nun der Betriebsdruck p erhoht, steigt der Permeatfluss nicht proportio-
nal, da auch die Polarisation und damit der feedseitige osmotische Druck steigt. Eine
Erhohung des Betriebsdruckes wird dadurch bei hohen Fliissen zunehmend ineffektiver
[Wijmans et al., 1984].

Fiir die Berechnung der effektiven Triebkraft ist die Kenntnis der Konzentrationsab-
héngigkeit des osmotischen Druckes notig. Im Idealfall ist der osmotische Druck nur
von der Stoffmengenkonzentration der gelésten Molekiile abhéngig, nicht aber von de-
ren chemischer Natur. Bei verdiinnten Losungen von Salzen und kleinen organischen
Molekiilen wird oft das lineare Gesetz von van’t Hoff verwendet [Melin und Rautenbach,
2004]:

RT RT RT
TH,0 = —= Inag,o ~ —= Inzg,o~+=——x5 = RTcq (2.24)

Hy0 H>0 H>0
Dabei sind x5 und ¢s der Stoffmengenanteil bzw. die molare Konzentration der gel6s-
ten Komponenten, wobei dissoziierte Salzionen als unabhéngige Teilchen zédhlen. Der
lineare Zusammenhang ist wegen der doppelten Approximation ag,0 =~ xmg,0 und
In(1 — z5) & —zs nur fiir verdiinnte Losungen giiltig.

4Triebkrifte durch elektrische Felder, z.B. infolge einer Ladungstrennung an der Membran, werden
hier nicht beriicksichtigt.
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Diese thermodynamische Betrachtungsweise hat sich fiir die Modellierung von Um-
kehrosmose und Nanofiltration bewédhrt. Die Anwendbarkeit des Modells auf Ultra-
und Mikrofiltration wird jedoch in der Literatur vielfach hinterfragt. Ausgangspunkt
ist die Feststellung, dass die von UF-Membranen zuriickgehaltenen Stoffe auf Grund
ihrer hohen molekularen Masse nur einen vernachlassigbar kleinen osmotischen Druck
hervorrufen. Andererseits treten bei der UF durch die geringen Diffusionsgeschwindig-
keiten der gelosten Komponenten auch sehr hohe Konzentrationen an der Membrano-
berfliche auf. Bei hohen Konzentrationen muss neben der Wechselwirkung mit dem
Losemittel auch die Wechselwirkung zwischen den gelosten Molekiilen beriicksichtigt
werden. Dazu gehoren u.a. die sterische Interaktion sowie elektrostatische und van-der-
Waals Kréfte. An die Stelle des linearen Gesetzes von van’t Hoff tritt eine empirisch
ermittelte Konzentrationsabhéngigkeit, da nicht fiir alle Interaktionen exakte Modelle
verfiigbar sind [Jénsson und Jonsson, 1996]. Wijmans et al. [1984], Nikolova und Islam
[1998] und Jonsson und Jonsson [1996] schlagen die Verwendung eines Virialansatzes
der Form 7 =), a;c® vor. Fiir wissrige Losungen des Polymers Dextran ist das zweite
und dritte Glied der Summe erst bei Konzentrationen iiber 10 Gew.-% signifikant [Niko-
lova und Islam, 1998]. Eine solche Abhéngigkeit verstarkt die flussmindernde Wirkung
des osmotischen Druckes.

Eine Moglichkeit zur experimentellen Bestimmung des

d VE-Wasser bei der Filtration wirksamen osmotischen Druckes ist die
Extrapolation des Permeatflusses bei geringen Betriebs-

' driicken (Abb. 2.6). Auf diese Weise wird der Nullpunkt

c';t'sirsnuor;igs ;iém des Permeatflusses bestimmt. Er liegt an der Stelle, bei

Druck der Am = Ap gilt, da die Triebkraft fiir das Wasser

?: o dort geméfl Gl. 2.23 verschwindet. Fiir den Versuch sind

UF-Membranen meist ungeeignet, da ein hoher Riickhalt
Abbildung 2.6: Bestimmung auch bei niedrigen Fliissen erforderlich ist. Wendler [2003]
des osmotischen Druckes im hat bei der Nanofiltration mit dieser Methode eine anné-
Filtrationsversuch. hernd lineare Konzentrationsabhingigkeit fiir den osmoti-

schen Druck einer SDES-Tensidlésung bei Konzentration
bis 120 g/l gefunden. Auf Grund der Aggregation der Tensidmolekiile zu Mizellen ist
der Proportionalitdtsfaktor kleiner als der Wert, der sich aus dem Gesetz von van’t
Hoff ergibt. Fiir die in dieser Arbeit eingesetzten Feedkonzentrationen ergeben sich
dennoch osmotische Driicke von mehreren bar.

Das Gelschichtmodell

Der Begriff ,Gelpolarisation“ wurde durch die grundlegende Arbeit von Blatt et al.
[1970] geprégt, in der die Autoren auf der Grundlage umfangreicher experimenteller
Daten ein Modell der Konzentrationspolarisation bei der Ultrafiltration entwickelt ha-
ben. Das Modell nimmt an, dass die hochkonzentrierte Losung an der Membranober-
fliche durch den fortwahrenden Entzug des Losungsmittels einen gelartigen Zustand
erreicht. Die Autoren betonen, dass es sich dabei nicht um ein echtes Gel handeln muss.
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Sie gehen jedoch von einer zumindest hochviskosen Schicht aus, in der die gerichtete
Bewegung der gelosten Komponenten zum Stillstand kommt (stagnant layer). Nach
der Vorstellung von Elimelech und Bhattacharjee [1998] vermindert der Entzug des
Losungsmittels sowie die Kompressionswirkung (drag force) der Permeatstromung den
Freiheitsgrad der gelosten Molekiile so weit, dass die Brownsche Bewegung zuguns-
ten einer groBeren Ordnung der Molekiile (Fernordnung) eingeschréinkt ist. Es ist auch
vorstellbar, dass die Queriiberstromung der Membran durch die orientierende Wirkung
der Scherkrifte zur Bildung der Gelphase beitragt. Scherinduzierte Phasenwechsel sind
beispielsweise bei bestimmten Tensiden bekannt [Kosswig und Stache, 1993].

Zeitunabhangiges Filtrationsverhalten In Anlehnung an die Theorie der klassischen
Filter wird der Gelschicht ein hydrodynamischer Widerstand zugeordnet, der als Stoff-
konstante der filtrierten Losung betrachtet wird. Er kann durch die Formel von Kozeny-
Carman bzw. durch das Gesetz von Darcy (Filterwiderstand) berechnet werden [Kar-
ode, 2001, Nakao et al., 1979, Schwinge et al., 2002a].

Weiterhin geht das Modell von einer konstanten Kon- \
zentration cg in der Gelschicht aus, die nicht tiberschrit- Jy
ten werden kann. Sie ergibt sich aus der Struktur der
Gelschicht, die die dichtest-mogliche Packung der Mo-
lekiile bestimmt. Daraus folgt, dass die Dicke der Gel-
schicht wiahrend der Filtration solange wachsen muss, wie ‘ In cq
der konvektive Zustrom von zuriickgehaltenen Molekii- )
len den Riicktransport iibersteigt. Durch den mit der Di- l
cke der Schicht zunehmenden Widerstand gegen den Per-
meatfluss kommt es bei konstanten Betriebsbedingungen
schliefllich zu einem dynamischen Gleichgewicht. Wird  Abbildung 2.7: Verhalten von
der Filtrationsdruck verdndert, passt sich die Dicke der J, vs. (Incp) nach dem Gel-
Gelschicht bzw. ihr hydrodynamischer Widerstand derart — schichtmodell.
an, dass der stationédre Permeatfluss konstant bleibt. Dieser Fluss wird als ,limiting
flux“ bezeichnet.

Die Anwendung der Filmtheorie (Gl. 2.10 auf Seite 10) liefert einen Ausdruck fiir
den Wert des stationdren Permeatflusses im Gleichgewicht mit einer dynamischen Deck-
schicht. Dazu wird die Gelkonzentration cg als Membrankonzentration eingesetzt.

Jomas = k1n (CG_CP> (2.25)
CB —Cp

In cg

Aus dieser Darstellung ist ersichtlich, dass der Permeatfluss im Bereich der Gel-
schichtbildung linear mit dem Logarithmus der Feedkonzentration abnehmen muss
(Abb. 2.7). Die Steigung des linearen Teils der Kurve ist —k. Der Permeatfluss ver-
schwindet vollstandig, wenn cg gleich ¢ wird. Auf der Basis dieses Modellzusammen-
hangs kénnen cg und der Stoffilbergangskoeffizient experimentell in einem Filtrations-
versuch mit steigender Feedkonzentration bestimmt werden [Probstein et al., 1979].
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Dynamisches Verhalten Verschiedene Autoren haben neben dem stationédren Zu-
stand auch die Dynamik der Gelschichtbildung untersucht. Nach dem Modell von Song
[1998] bildet sich zuerst am Feedeingang des Crossflowfilters eine Zone aus, in der das
Gleichgewicht zwischen Gelaufbau und radialem Stofftransport erreicht ist. Das Ende
dieser Zone wandert als scharfe Front mit einer bestimmten Geschwindigkeit iiber die
gesamte Lénge des Filters. Hinter der Front steigt der Permeatfluss sprunghaft an.
Partikel, die mit der Crossflow-Stromung in den Filter gelangen, lagern sich dadurch
immer genau hinter der aktuellen Position der Front ab. Der stationdre Zustand ist
erreicht, wenn die Front bis zur Retentatseite gewandert ist. Dieser Prozess wurde von
Wakeman [1994] experimentell bestétigt.

Die Arbeiten von van Oers et al. [1992] und Karode [2001] untersuchen die Reaktion
des Permeatflusses bei sprunghafter Anderung des Filtrationsdruckes. Die Autoren
zeigen, dass der Fluss bei einer vorhandenen Gelschicht zunédchst dem Drucksprung
folgt, danach jedoch langsam (innerhalb von Minuten bis zu einer Stunde) wieder auf
den limiting flux zuriickgeht. Wéahrend der instationdren Phase dndert sich die Dicke
der Gelschicht bis zur Wiederherstellung des stationéren Zustandes. Die benétigte Zeit
ist umso grofler, je geringer der spezifische Widerstand der Gelschicht ist. Auch die
langsame Verdichtung eine bestehenden Schicht (z.B. Verschluss bestehender Locher)
kann zu dem beobachteten Zeitverhalten fithren [Akay et al., 2000]. Im Gegensatz dazu
ist die Wiederherstellung des stationdren Flusses nahezu verzogerungsfrei, wenn der
betreffende Membranprozess durch den osmotischen Druck kontrolliert wird, denn in
der diinnen Polarisationsschicht befindet sich nur eine geringe Stoffmenge.

Die Deckschichtbildung ist nicht in jedem Fall vollstandig reversibel. Bei manchen
Anwendungen, wie der UF von Silika-Suspensionen, wird eine einmal entstandene Deck-
schicht auch bei anschliefend vermindertem Filtrationsdruck nur sehr langsam abge-
baut. Chen et al. [1997] fithren dieses Verhalten auf den starken Zusammenhalt der
aggregierten Silikapartikel zuriick, wenn die Abstoffung der Partikel durch einen hin-
reichend grofien Permeatfluss (critical flux) iiberwunden wurde. Dieser Vorgang wurde
von Fane [2000] fiir Latex-Suspensionen durch die Beobachtung in einer speziellen
Messzelle (Durchleuchtung der Membran, Beobachtung von Permeatseite) nachgewie-
sen. Schwinge et al. [2002a] beschreiben mit dem selben Konzept das Fouling durch
organische Ablagerungen: Beim Erreichen des critical flux wird die Abstoflung zwischen
den zuriickgehaltenen Molekiilen und der Membran iiberwunden.

Einfluss der Deckschicht auf die Trennleistung In vielen Féllen fithrt die Bildung
einer Gelschicht auf der Membran zu einer Verbesserung des Riickhaltes bzw. zu einer
Verschiebung der Trenngrenze zu geringeren Molekiilmassen, da die dicht gepackten
Molekiile in der Deckschicht den Zugang zu den gréfleren Membranporen blockieren.
Manche Autoren beschreiben die Deckschicht deshalb auch als sekundiare Membran
[Akay et al., 2000]. Dieses Verhalten ist auch von der Untersuchung partikuldrer Deck-
schichten bei der Mikrofiltration bekannt [Belfort et al., 1994]. Fiir die Ultrafiltration
nennt Blatt et al. [1970] mehrerer Beispiele: Der Riickhalt bei der UF von Albumin stieg
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in Gegenwart von y-Globulin von nahezu null bis auf iiber 70%. Wenn eine Gelschicht
aus Polyelektrolyten gebildet wird (z.B. bestimmte Biopolymere), kénnen durch die
hohe Ladungsdichte innerhalb der Gelschicht selbst einfache Elektrolyte (Salzionen)
effektiv zuriickgehalten werden (Donnan-Ausschluss). Tsapiuk et al. [2002] haben bei
der Filtration von Lignosulfaten als Folge der Gelschichtbildung eine Verschiebung der
Trenngrenze zu geringeren Molekiilgewichten beobachtet.

Der Einfluss der Deckschicht auf den Riickhalt der deckschichtbildenden Molekiile
héngt jedoch entscheidend von deren Eigenschaften ab. Oft werden die Molekiile verein-
facht als harte, sphérische Partikel modelliert. Diese Vorstellung ist nach Polotsky und
Cherkasov [2004] fiir globuldre Proteine anwendbar, denn diese Molekiile kénnen nicht
so stark verformt werden, dass sie in Membranporen mit geringerem Durchmesser ein-
dringen. Der Riickhalt fiir globulédre Proteine steigt mit zunehmendem Filtrationsdruck
sogar, da die entstehende Deckschicht den Zugang zu den gréfleren Membranporen blo-
ckiert.

Im Gegensatz dazu zeigen Cifra und Bleha [2005] mit Hilfe molekularer Simula-
tionen, dass das Verhalten flexibler, kettenférmiger Polymermolekiile (wie dem hier
untersuchten PEG) nur bei geringen Konzentrationen mit der Modellvorstellung sphé-
rischer Partikel vereinbar ist. Bei hohen Konzentrationen kénnen die Molekiile unter
dem orientierenden Einfluss des Permeatstromes verformt und in die Membranporen
gedriickt werden, so dass der Riickhalt mit steigendem Filtrationsdruck zuriickgeht.

Argumente fiir die Anwendbarkeit der Gelschichttheorie

e Die direkte Untersuchung der Deckschichtbildung ist bei bestimmten Stoffsys-
temen moglich, da die Ablagerungen nach dem Experiment auf der Membran
verbleiben. Beispiele fiir solche Systeme sind Silika-Suspensionen [van Oers et al.,
1992], Ovalbumin [Nakao et al., 1979], Huminstoffe [Seidel und Elimelech, 2002,
Schwinge et al., 2002a] und Abbauprodukte von Lignin und Lignosulfonen aus
Papiermihlen-Abwéssern [Li et al., 2002].

e Goers [2001] hat einen sprunghaften Anstieg des Filtrationswiderstandes beim
Uberschreiten einer bestimmten Feedkonzentration bei der NF einer Tensidls-
sung (Alkylbenzylsulfonat, ABS) beobachtet (Abb. 2.8). Dieser zusétzliche Wi-
derstand tiberlagert den linearen Anstieg des osmotischen Druckes. Der Vorgang
kann nur durch eine qualitative Verdnderung in der Polarisationsschicht erklart
werden, wie er bei der Gelschichtbildung auftritt.

e Die vom Gelmodell beschriebene Begrenzung des Permeatflusses ( ,,limiting flux )
bei der Erhohung der Triebkraft sowie die verzogerte Reaktion auf sprunghafte
Anderungen von Filtrationsdruck oder Crossflow-Geschwindigkeit wird bei vielen
UF-Anwendungen tatséchlich beobachtet und kann mit dem Gelschichtmodell
zwanglos beschrieben werden.

e Die Gelkonzentration, die experimentell in Filtrationsversuchen anhand des Per-
meatflussriickganges bestimmt wird, hat eine gewisse Universalitat. Thr Wert ist
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Abbildung 2.8: Auftragung der Filtrationswiderstéinde (ausgedriickt als Aquivalenter Druckver-
lust) gegen die Feedkonzentration bei der NF des Tensides ABS [Goers, 2001].

oft unabhéngig von der Modulgeometrie und der Trenngrenze der verwendeten
Membran [Akay et al., 2000, Goers, 2001]. Diese Beobachtung entspricht der
Interpretation als Stoffeigenschaft der Feedlosung.

Grenzen des Gelschichtmodells

28

e Verschiedene Autoren berichten von einer Abhéngigkeit der experimentell be-

stimmten Gelkonzentration von den Betriebsbedingungen und widersprechen da-
mit der Interpretation der Gelkonzentration als einer stoffspezifischen Maximal-
konzentration [Nakao et al., 1979, Wijmans et al., 1984, Paris et al., 2002, Rauten-
bach, 1997]. Eine Verdnderung der Gelschichtstruktur durch Kompression oder
Alterung wird vom Modell nicht berticksichtigt. Dass solche Verdnderungen auf-
treten, zeigen aber z.B. die Ultraschallmessungen von Li et al. [2002] an Deck-
schichten, die bei der UF von Abwiéssern aus der Papierherstellung entstehen. Die
Autoren weisen nach, dass der beobachtete Anstieg des Filtrationswiderstandes
mit der Filtrationsdauer durch eine Verdichtung der Deckschicht ohne Zunahme
der Schichtdicke verursacht wird.

Auflerhalb des Filtrationssystems kann die Gelbildung in vielen Féllen nicht oder
nur bei solchen Konzentrationen beobachtet werden, die deutlich von dem im Fil-
trationsversuch bestimmten Wert abweichen. Akay et al. [2000] bezeichnen den
experimentell ermittelten Wert deshalb als ,Pseudo-Gelkonzentration“ und zi-
tieren frithere Arbeiten, die eine ca. 10-fach héhere Konzentration innerhalb der
Gelschicht bei Tensidlésungen nachgewiesen haben. Wendler [2003] hat durch Vis-
kositdtsmessungen an Tensidlosungen gezeigt, dass die experimentell bestimmte
Gelkonzentration mit einem starken Anstieg der Viskositdt durch die Verdnde-
rung der Form der Tensidmizellen korreliert.

e Das Gelschichtmodell ist schliefllich nicht die einzige Modellvorstellung, mit der



2.2. Modellierung von druckgetriebenen Membranprozessen

der haufig beobachtete ,limiting flux* erklart werden kann. Auch der osmotische
Druck der Feedlosung kann im Zusammenhang mit der Polarisation unter be-
stimmten Bedingungen zu einer Begrenzung des Flusses fithren [Wijmans et al.,
1984].

Das Widerstandsmodell von Paris et al. (2002)

Paris et al. [2002] haben die Ultrafiltration von Dextran T500 Losungen untersucht
und stellen die Anwendbarkeit des Gelschichtmodells in Frage. Thre experimentellen
Ergebnisse zeigen eine Begrenzung der Permeatfliilsse bei Druckerhéhung. Die Feed-
konzentration, bei der der Permeatfluss zum Erliegen kommt, ist jedoch von der Uber-
stromungsgeschwindigkeit abhingig, d.h. die experimentelle Gelkonzentration cg ist
keine Konstante. Der Stoffiibergangskoeffizient, der entsprechend Abb. 2.7 der Stei-
gung der Funktion (Incp) — J, entspricht, ist dagegen nahezu unabhéngig von der
Uberstromungsgeschwindigkeit, obwohl die gebrauchlichen Sherwood-Korrelationen ei-
ne Abhéngigkeit von der Reynoldszahl beinhalten. Der osmotische Druck des langket-
tigen Polymers ist gegeniiber dem Betriebsdruck vernachléssigbar und ebenfalls nicht
zur Erkldrung der Beobachtungen geeignet.

Die Autoren schlagen daher ein modifiziertes Widerstandsmodell vor, das den hy-
draulischen Widerstand Rcp der auf der Membran abgelagerten Deckschicht vom
Einfluss des transmembranen Druckes Ap sowie von der Dicke § und der mittleren
Konzentration ¢ der Konzentrationsgrenzschicht abhéngig macht. Diese Beschreibung
ist von der Dead-End Filtration abgeleitet, bei der der Widerstand proportional zur
Masse der je Membranfliche abgelagerten Molekiile ist.

Rep=apd EAp (2.26)

Das Produkt § - ¢ représentiert die Masse der je Flachensegment auf der Membran
abgelagerten Molekiile, wahrend die Abhéngigkeit von Ap die Kompressibilitdt der
Deckschicht ausdriickt. Der Wert «aq ist ein druck- und konzentrationsspezifischer Wi-
derstand und wird als konstant angenommen. Die mittlere Konzentration ¢ wird durch
Integration des Konzentrationsprofils iiber die Filmdicke § berechnet.

1)
- % /O c(y)dy (2.27)

Paris et al. [2002] verwenden diese Représentation des Filtrationswiderstandes der
Deckschicht im Rahmen einer zweidimensionalen Berechnung des laminaren Stofftrans-
portes zur Membranoberfliche und kénnen ihre (eindimensionalen) Messergebnisse mit
einem konstanten Wert fiir ap modellieren. Weitere Eigenschaften des Modells werden
in Abschnitt 6.2 ab Seite 97 beschrieben.
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2.3. Experimentelle Methoden

2.3.1. Einsatz von Membrantestzellen

Die Entwicklung neuer Membrananwendungen ist auf experimentelle Untersuchungen
angewiesen. Trotz der stindig wachsenden Betriebserfahrungen mit Membranprozessen
miissen quantitative Daten {iber die erreichbare Trennleistung und den Permeatfluss
im Versuch ermittelt und verifiziert werden, denn

e Die Filtrationsleistung héngt von vielen Eigenschaften der Membranen und der
filtrierten Losung ab. Eine rigorose Modellierung ist fiir praktische Anwendun-
gen im Allgemeinen zu aufwéndig. Stattdessen werden héufig empirische oder
halbempirische Prozessmodelle verwendet, deren Parameter an experimentelle
Ergebnisse angepasst werden miissen.

e Die Kenntnis gebréuchlicher Kennwerte von Membranen (MWCO, mittlere Po-
rengrofe, Porositdt, Hydrophilie, Kontaktwinkel, Zeta-Potential etc.) kann nur
einen Anhaltspunkt fiir den Vergleich der relativen Leistung verschiedener Mem-
branen geben.

e Neben den Hauptbestandteilen der Feedlosung kénnen auch Komponenten mit
geringen oder Spurenkonzentrationen einen wesentlichen Einfluss auf den Mem-
branprozess ausiiben.

Membrantestzellen sind unverzichtbare Hilfsmittel fiir die schnelle und kostengiins-
tige Durchfithrung von Filtrationsversuchen. Sie werden als Standardinstrument von
Membranherstellern, Membrananwendern und Anlagenbauern genutzt, um Membra-
nen zu priifen, zu vergleichen, auszuwéahlen und Modellierungsansétze zu verifizieren.
Dartiiber hinaus werden Membrantestzellen in unzahligen Forschungsarbeiten als Mo-
dellsystem eingesetzt.

Die Vorteile von Testzellen zahlen sich besonders bei Reihenuntersuchungen aus,
beispielsweise bei Screenings zur Vorauswahl geeigneter Membranen im Rahmen der
Prozesssynthese. Gegeniiber Membranmodulen ermdéglichen sie Testlaufe mit

e geringerem Aufwand an Membranmaterial (z.B. Probebogen im A4-Format),
e cinfacherem und schnellerem Auswechseln der Membranen,

e geringerem Vorlagevolumen und geringeren Abfallmengen in

e kleineren und portableren Anlagen (Labormafstab).

Nachteilig ist die schlechtere Reproduzierbarkeit und Ubertragbarkeit der Ergebnis-
se. Untersuchungen im Pilotmafistab erméglichen durch den Einsatz von Testmodulen
eine direkte Vergleichbarkeit der hydrodynamischen Eigenschaften des Crossflows. Zu-
sétzlich bieten Testmodule eine wesentlich gréfiere Membranflache, die die Reprodu-
zierbarkeit verbessert.
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Um die Einsatzmoglichkeiten von Testzellen zu erweitern, ist daher eine Identifizie-
rung und Abschétzung der Fehlerquellen bei der Mafistabsiibertragung sinnvoll.

2.3.2. Methoden zur Messung von lokalen Stromungen, Konzentrationen
und Deckschichten

Um die Entstehung von Polarisation und Deckschichten an der Membranoberflédche
im Experiment direkt zu messen, sind Methoden erforderlich, die eine Messung von
Konzentrationen, Scherkriften und Geschwindigkeiten mit einer 6rtlichen Auflsung
im Sub-Millimeterbereich ermdoglichen, ohne jedoch die Crossflow-Stromung und die
Permeation wesentlich zu beeinflussen. Einige prinzipiell geeignete Methoden fiir die
ortsgenaue Messung von Geschwidigkeits- und Konzentrationsgradienten in UF Cross-
flow Systemen sind nachfolgend genannt:

e Kiihnel [1998] hat eine Methode fiir hochaufgeloste Stoffiibergangsmessungen
entwickelt, die auf einer Farbreaktion des iibertragenen Stoffes mit einer Po-
lyamidoberfliche beruht. Er demonstriert damit die ungleichméflige Verteilung
des lokalen Stoffiibergangs bei der Uberstromung gewellter Oberflichen und der
Durchstromung von Spacerstrukturen.

e Gowman und Ethier [1997] verwenden die Laserrefraktometrie, um zu verschie-
denen Zeitpunkten den Konzentrationsgradienten vor einem UF Filter mit einer
Auflésung von 5 pm senkrecht zur Membran zu vermessen. Das Verfahren ist
jedoch nicht fiir die Auflésung der letzten 200 pm vor der Membran geeignet und
dadurch auf die Dead-End Filtration beschrankt.

e Li et al. [2002] setzen Ultraschallmessungen zur Untersuchung der dynamischen
Deckschichtbildung bei der UF von Abwéssern aus der Papierherstellung ein. Sie
konnen unter anderem nachweisen, dass die Deckschicht sich bei fortwihrendem
Betrieb ohne Zunahme der Dicke stindig verdichtet. Der Ubergang zwischen
Deckschicht und freier Losung (Dichteunterschied) wird dabei immer deutlicher.

e van Gauwbergen und Baeyens [1997] messen die residence time distribution, d.h.
die Verzogerung und Dispersion einer Konzentrationsfront bei der Durchstro-
mung von spacergefiillten Kanélen. Sie kénnen damit belegen, dass in Spiralwi-
ckelelementen erhebliche Totzonen auftreten.

Einen Uberblick iiber weitere elektromagnetische, nukleare, optische und akustische
Verfahren, die bereits erfolgreich im Zusammenhang mit der Membranfiltration einge-
setzt wurden, gibt Fane [2000]. Mit Ausnahme von Schall-Spektren ist die Anwendung
aller genannten Verfahren jedoch auf Laborsysteme beschrankt, da entweder speziell an-
gepasste Filterkonstruktionen (bzw. Testzellen) nétig sind oder wesentliche Einschran-
kungen hinsichtlich der verwendeten Feedlésungen und Betriebsbedingungen bestehen.
Die meisten Verfahren erfordern zudem einen grofien apparativen Aufwand und auf-
wéandige Kalibrierungen fiir quantitative Messungen.
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Der in dieser Arbeit gewdhlte Ansatz erlaubt nur eine geringere ortliche Auflésung
und keine direkte Messung der Transportvorginge an der Membran. Er ermoglicht
jedoch die Erfassung der gesamten Lange eines typischen Filtrationsmoduls unter rea-
listischen Stréomungs- und Betriebsbedingungen. Damit steht er nicht in Konkurrenz
zu den oben genannten Verfahren, sondern ergénzt diese um Ergebnisse auf der Ebene
des gesamten Filtrationsmoduls.

2.4. Filtrationseigenschaften von Tensidlosungen

Tensidmolekiile bestehen aus einem hydrophoben und einem hydrophilen Anteil. Nach
der chemischen Struktur der hydrophilen Kopfgruppe werden anionische, kationische,
zwitterionische und nichtionische Tenside unterschieden. Der hydrophobe Teil besteht
aus einem unterschiedlich langen Alkylrest.

Infolge ihres Molekiilaufbaus halten sich Tenside bevorzugt an Phasengrenzflichen
auf und richten sich dort entsprechend der hydrophilen und hydrophoben Attraktivi-
tat der Molekiilenden aus. Mit zunehmender Tensidkonzentration werden zuerst die
verfiigharen Grenzflichen besetzt. Die in der freien Losung befindlichen Tensidmole-
kiile bilden ab einer kritischen Konzentration (critical micelle concentration, CMC)
Aggregate mit charakteristischer Form und Gréfle. In diesen sog. Mizellen werden die
hydrophoben Molekiilenden durch die auflenliegenden hydrophilen Gruppen von den
Wassermolekiilen abgeschirmt. Die Mizellen bilden abhéngig von der Tensidkonzentrati-
on verschiedene Formen, z.B. Kugeln oder Stéibchen. Beim Ubergang zwischen diesen
Phasenzustinden dndern sich die rheologischen Eigenschaften der Loésung erheblich.
Wendler [2003] hat die konzentrationsabhéngige Viskositdt verschiedener Tensidlosun-
gen gemessen und bei der in dieser Arbeit untersuchten SDES-Losung einen sehr star-
ken Viskositatsanstieg oberhalb einer Konzentration von ca. 220 g/l gefunden (Abb.
2.9).

Bei der Ultrafiltration werden nur die Mizellen zuriickgehalten, wéhrend die Tensid-
monomere die Membran praktisch ungehindert passieren kdnnen. Oberhalb der CMC
bleibt die Konzentration der Tensidmonomere anndhernd konstant. Die CMC bildet
somit die Grenze fiir den maximal erreichbaren Gesamtriickhalt. Goers [2001] behan-
delt Mizellen und Tensidmonomere wie zwei getrennte Phasen. Er nimmt fiir geringe
Permeatfliisse JJ, — 0 einen konstanten Riickhalt Ry, fiir die Mizellen an. Er definiert
den Mizellriickhalt mit der CMC und den gemessenen Tensidkonzentrationen wie folgt:

cp—CMC
Rz =1 — m (2.28)
Aus eigenen Messungen fiir die anionischen Tenside SDES (Natriumlaurylsufat) und
ABS (Alkylbenzylsulfonat) geht hervor, dass bei geringen Permeatfliisssen auch die
Diffusion der Mizellen durch die Membranporen berticksichtigt werden muss. Der Ge-
samtriickhalt geht im Experiment fiir J, — 0 gegen null.
Auf der Membran bildet sich bereits bei geringen Konzentrationen ein Monolayer
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Abbildung 2.9: Viskositét verschiedener Tensidlgsungen in Abhéngigkeit von der Konzentration
nach Wendler [2003].

aus adsorbierten Tensidmolekiilen. Bei der Adsorption spielt auch die Ladungsanzie-
hung zwischen ionischen Tensiden und einer evtl. geladenen Membranoberflache eine
Rolle. Durch die Verengung der Poren kann die Tensidadsorption bei der UF nach
den Untersuchungen von Goers [2001] zu einer Abnahme des Permeatflusses um bis
zu 60% gegentiber dem Reinwasserfluss einer unbenutzten Membran fithren. Dieser
Effekt tritt vor allem bei nichtionischen Tensiden auf. Anionische Tenside, die auch
in Membranreinigern enthalten sind, bewirken dagegen sogar oft eine Erhohung der
Wasserpermeabilitét, da die absorbierten Tensidmolekiile die Hydrophilitat der Mem-
branoberflache erhohen. Chen et al. [1992] beobachten eine reduzierte Foulingneigung
bei der Ultrafiltration durch die Adsorption anionischer Tenside. Die Verédnderung des
effektiven Membranwiderstandes infolge der Tensidadsorption erfolgt bereits bei ge-
ringen Konzentrationen von 1 — 2 g/l. Bei hoheren Konzentrationen &ndert sich der
Membranwiderstand nicht mehr [Goers, 2001, Wendler, 2003].

Bei zunehmender Feedkonzentration oder Polarisation bilden sich weitere geordne-
te Adsorptionsschichten auf dem bestehenden Tensid-Monolayer, deren Zusammenhalt
durch van-der-Waals Kréfte zwischen den ausgerichteten Molekiilen bestimmt wird.
Akay et al. [2000] beschreiben eine solche Tensidschicht als hochviskose lamellare Phase,
die Poren im Sinne von Defekten in der regelméfligen dichten Anordnung der Molekiile
besitzt und als sekundédre Membran den stationdren Permeatfluss und den Riickhalt
beeinflusst. Es besteht ein dynamisches Gleichgewicht zwischen dem Aufbau der se-
kundidren Membran (’capture’ von Molekiilen) und der Erosion durch die Wirkung
von Crossflow und Permeatfluss. Der Aufbau der lamellaren Schicht wird durch die
Interaktion zwischen Tensid und Membranoberfliche sowie durch Erhéhung der Feed-
konzentration verstiarkt. Bei der von Akay et al. [2000] untersuchten Mikrofiltration
wird deutlich, dass der Tensidriickhalt mafigeblich durch die adsorbierte Tensidschicht
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hervorgerufen wird. Der Riickhalt der ungefoulten MF-Membran ist zum Beginn der
Filtration sehr gering.

Bei der Modellierung der Tensidfiltration sind noch viele Fragen unbeantwortet. So
gibt es verschiedene Modelle fiir die Diffusion mizellarer Tensidlésungen — die Mizel-
len kénnen als Ganzes diffundieren oder in Form der Monomere, die im dynamischen
Gleichgewicht zwischen Mizellbildung und Mizellzerfall stehen [Evans et al., 1983]. Der
osmotische Druck von Tensidlésungen hangt von der Konzentration der Tensidmonome-
re, der Aggregation zu Mizellen und bei ionischen Tensiden auch von der Konzentration
der Gegenionen ab. Nach den experimentellen Ergebnissen von Wendler [2003] ist der
effektive osmotische Druck bei der Nanofiltration deutlich geringer als der Wert, der
sich aus der Betrachtung aller Tensidmolekiile als Einzelteilchen ergeben wiirde. Er ist
aber auch grofler, als es der Behandlung der Mizellen als Teilchen entsprechen wiirde.
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3. Entwicklung eines Prozessmodells zur
Berechnung der lokalen
Filtrationsleistung

3.1. Beschreibung des Modellansatzes und der gewahlten
Losungsverfahren

Zur Berechnung der lokalen Filtrationsleistung muss der Stofftransport in wenigstens
zwei Richtungen beriicksichtigt werden: orthogonal zur Membran und in der Richtung
der Crossflow-Stromung. In der dritten Dimension treten keine Geschwindigkeits- oder
Konzentrationsgradienten und folglich auch kein Stofftransport auf, wenn der Kanal
idealisiert als unendlich breit angesehen wird. Bei der vorliegenden Geometrie der
Testzelle, deren Stromungskanal wesentlich breiter als hoch ist, scheint diese Vereinfa-
chung zuléssig. Als Bilanzraum wird daher ein zweidimensionaler Langsschnitt durch
den rechteckigen Stromungsraum der Testzelle gewahlt (Abb. 2.3 auf Seite 12).

Fiir die zweidimensionale Berechnung des Stofftransportes wurden verschiedene nu-
merische und analytische Losungsverfahren veroffentlicht, vgl. Abschnitt 2.2.3. Ein
numerischer Ansatz wird hier auf Grund der Flexibilitdt hinsichtlich der verwendeten
Randbedingungen und Membranmodelle bevorzugt.

Das in dieser Arbeit verwendete Modell fiir die Crossflow-Filtration ist eine Weiter-
entwicklung des Modells, das Goers [2001] fiir die UF von Tensidlésungen mit Rohr-
modulen entwickelt hat. Fiir die Losung der Stofftransportgleichung wird ein Finite-
Differenzen-Schema verwendet. Die Diskretisierung der partiellen Differentialgleichung
und die Berechnung der Strémungsprofile entspricht dem von Bouchard et al. [1994]
beschriebenen Losungsansatz fiir die ’explizite’ Form der Transportgleichung (vgl. Ab-
schn. 2.2.3, Gl. 2.12 auf Seite 13).

Gegeniiber dem von Goers [2001] entwickelten Modell wurden die Transportglei-
chung und die Randbedingungen fiir die flache Geometrie der Testzelle (kartesische
Koordinaten) umgeformt. Die Weiterentwicklung besteht in der Moglichkeit zur Be-
riicksichtigung der konzentrationsabhéngigen Diffusion und lokal variierender Rand-
bedingungen (z.B. feedseitiger Druckgradient oder inhomogener Membranwiderstand).
Es wurde auch ein erweitertes Membranmodell fiir gleichzeitigen diffusiven und kon-
vektiven Transport implementiert und das Widerstandsmodell von Paris et al. [2002]
hinzugefiigt. Wahrend das Modell in der Arbeit von Goers [2001] nur anhand der inte-
gralen Permeatflusswerte und Permeatkonzentrationen validiert wird, werden in dieser
Arbeit auch die berechneten lokalen Werte ausgewertet und den Messergebnissen der
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segmentierten Testzelle gegeniibergestellt.
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Abbildung 3.1: Aufbau des Rechengitters zur Losung der Stofftransportgleichung.

Das realisierte Modell setzt sich aus den folgenden Funktionsblécken zusammen:
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1. Generierung eines regelméfiigen, achsenparallelen Rechengitters, das entsprech-

end der erwarteten Gradienten am Feedeingang und an der Membranoberfliche
die hochste Dichte aufweist (Abb. 3.1). Die Gitterabstédnde werden so berech-
net, dass der Abstand aufeinanderfolgender Punkte ein konstantes Verhéltnis
aufweist:

Yl Z Vi _poc1 und LTS s (3.1)

Yi —¥Yi-1 Zj — Zj—1
Da die Konzentrationspolarisationsschicht bei der Ultrafiltration (Sc > 1000) nur
eine sehr geringe Dicke hat — sie liegt auch bei turbulenter Uberstromung immer
vollsténdig innerhalb der laminaren Strémungsgrenzschicht [Rosén und Tragardh,
1993] — muss das Gitter besonders an der Membranoberflache sehr fein aufgelost
werden. Um realistische Werte fiir die Membrankonzentration zu erhalten, muss
der Richtungswechsel der Stromung bei der Annédherung an die Membran korrekt
wiedergegeben werden [Ma et al., 2004]. Versuche mit verschiedenen Gitterauf-
l6sungen haben gezeigt, dass die Konzentration an der Membranoberfliche bei
der Verfeinerung des Gitters ansteigt, bis bei einem minimalen Gitterabstand
in der GroBenordnung von 10 nm an der Membranoberfliche eine weitgehende
Unabhéngigkeit der Losung vom gewéhlten Gitter erreicht wird. Diese hohe Auf-
16sung kann physikalisch nicht mehr sinnvoll interpretiert werden, sie reduziert
jedoch Abweichungen durch die numerische Berechnung des mathematischen Mo-
dells, die sich durch den exponentiellen Anstieg der Konzentration besonders auf
cyr auswirken. Fir die Berechnungen wurde ein Gitter mit 300 Intervallen in
y-Richtung und 30 Intervallen in z-Richtung gewéhlt (f, = 0,973; f, =1,1).

. Berechnung des Stofftransportes durch Losung der Differentialgleichung GI. 2.12

mit den Randbedingungen GIl. 2.13 — 2.15. Die Losung erfolgt fortschreitend in



3.1. Beschreibung des Modellansatzes und der gewédhlten Losungsverfahren

z-Richtung jeweils fiir eine z-Position. Dieser Berechnungsschritt kann formell als
Funktionsaufruf
¢; = Konzentrationsprofil(J, ;, cpj, j)

verstanden werden, der unter Vorgabe der lokalen Werte fiir Permeatfluss und
Permeatkonzentration das Konzentrationsprofil ¢; = (cpj ... ¢ij ... carj) fuir alle
Stiitzpunkte des Rechengitters der aktuellen Position z; berechnet.

Der Gradient 0c/0z wird mit einem "upwind’ Differenzenquotienten approximiert,
so dass die Losung fiir eine beliebige Gitterposition z; nur von den bereits berech-
neten Werten c(i, z = 0) bis ¢(7, z;—1) abhéngt. Fiir die Gradienten in y-Richtung
werden zentrale Differenzenquotienten verwendet. Eine geeignete Formulierung
fir unregelméBige Gitterabstinde beschreiben Ferziger und Peric [2003]:

dc Cij — Cig-1
9:). = As, 3.2
(82)1',]' AZJ' ( )
<8C> e (Ay)? — i1 (Ayin1)® + ey [(Ayin)? — (Awi)’] (3.3)
dy i Ayt Ay; (Ayic1 + Ay;) .
[8 (D(c)ac>] —
y )i, o
! [p, G =Gy g Gy Cinly |
Ay +Ayy) |27 Ay Tl Ay,

mit Az; = z; —zj_1; Ay =i —Yi—1;  AYir1 = Yitr1 — Yi-

. Berechnung des Permeatflusses und der Permeatkonzentration an der aktuellen
z-Position unter Vorgabe des feedseitigen Konzentrationsprofils. Dieser Berech-
nungsschritt entspricht der allgemeinen Funktion

<Jv7j> = Membranmodell(¢;, Rq)
Ccp;j

Es wurden verschiedene Implementierungen vorgesehen:
a) Konstanter Membranriickhalt

CPJ‘ = (1 — R) . CMJ‘ (3.5)

p = [m(emy) — wlepy)]
n(Rar + Rg)

Juj = (3.6)
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b)

2)

b)

Erweitertes konvektives/diffusives Transportmodell — Dabei wird neben dem
konvektiven Stofftransport infolge der viskosen Porenstromung auch die Dif-
fusion der gelésten Komponenten durch das Porenlumen berticksichtigt. Die-
ser Stoffstrom ist im normalen Betrieb vernachléssigbar, er fithrt jedoch zur
Abnahme des Riickhaltes bei sehr geringen Permeatstréomen. Ein derartiges
Verhalten wurde im Modulversuch fiir die Tensidlésungen beobachtet.

Das Modell entspricht formell der Erweiterung des Losungs-Diffusions-Mo-
dells fiir die Nanofiltration. Dort bezieht sich der Diffusionsstrom jedoch
auf den Transport durch das molekular dichte Membranmaterial, wahrend
das hier fiir die UF vorgeschlagene Modell die Diffusion innerhalb der Poren
wiedergibt.

cpj = 35—] = JE(CM,]' —cpj)+ (1 —0)em (3.7)

v,J v,j

Die Gleichung fiir den Permeatfluss ist identisch mit dem Modell fiir kon-
stanten Riickhalt. Da cp und J, wechselseitig voneinander abhéngen und
eine explizite Losung bei unbekannter Funktion 7 (c) nicht méglich ist, wird
die Losung iterativ durch Variation von cp berechnet.

Implementierung fiir das Widerstandsmodell von Paris et al. [2002] — Statt
einem Gelwiderstand ordnet das Modell der Konzentrationsgrenzschicht ein-
en hydraulischen Widerstand R¢op zu, siehe Abschnitt 2.2.4. Die Berechnung
von Rcop erfordert die Integration des transversalen Konzentrationsprofils
iiber die Dicke ¢ der Grenzschicht. In Ubereinstimmung mit dem Literatur-
ansatz wird als Dicke der Grenzschicht der Bereich definiert, in dem die
Konzentration mehr als 1% grofler als die Kernkonzentration cpg ist. Damit
gilt fir J,:

P — [m(eary) — m(epy)]

U[RM + aop f;:hch/2 C(y)dy]

Jvj = (3.8)

Zur Berechnung von c¢p wird das Modell mit konstantem Riickhalt gewéhlt.

4. Iterative Losung von transversalem Konzentrationsprofil und Membranmodell
flir eine gegebene z-Position. Dabei wird je nach gewéhltem Modell der osmo-
tische Druck, Gelwiderstand oder ’Polarisationswiderstand’ beriicksichtigt. Die
verschiedenen Modelle erfordern unterschiedliche Iterationsverfahren:

Ist nur der osmotische Druck wirksam, wird cps; mit Hilfe eines Sekanten-
verfahrens bestimmt, so dass es die folgende Bedingung erfiillt:

cm,j = Konzentrationsprofil( Membranmodell(cpr,j, Rg =0), )  (3.9)

Wird das Gelschichtmodell verwendet, und die Konzentration an der Mem-
bran wiirde bei Rg = 0 die vorgegebene Gelkonzentration ¢ iiberschreiten,



3.2. Implementierung des Modells

so wird Rq schrittweise erhoht, bis cpz; gleich cq ist. Wiederum wird das
Sekantenverfahren eingesetzt, um die Gleichung fiir Rg zu l6sen:

ceg = Konzentrationsprofil(Membranmodell(ca, Ra), 7) (3.10)

c) Bei Verwendung des Widerstandsmodells von Paris et al. [2002] muss das
gesamte Konzentrationsprofil (an der aktuellen z-Position) bekannt sein, be-
vor J, und cp berechnet werden kénnen. Die Reihenfolge der Berechnung
wird daher umgekehrt:

<Zv’j> = Membranmodell( Konzentrationsprofil(Jy 5, cpg, j)) (3.11)
P,j

Die simultane Losung fiir J, und cp wird mit dem Newton-Raphson Verfah-
ren berechnet.

5. Berechnung der Stromungsprofile. Fiir die laminare Stromung wird ein parabel-
formiges Profil fiir die axiale Geschwindigkeit u(y, z) verwendet (Gl. 2.16). Die
mittlere Geschwindigkeit %; wird fiir jedes Gittersegment in z-Richtung aus einer
integralen Massenbilanz iiber das vorhergehende Segment berechnet (Gl. 2.19).
Fiir die transversale Geschwindigkeitskomponente v(y, z) wird die Gleichung von
Berman [1953] verwendet (Gl. 2.17 bzw. 2.18). Das Profil wird mit dem Wert des
lokalen Permeatflusses J, ; parameterisiert.

6. Berechnung abgeleiteter Groflen und Kontrollwerte. Bei jeder Modellberechnung
werden automatisch die integralen Massenbilanzen fiir das Losungsmittel und
den gelosten Stoff iiberpriift. Aulerdem wird die Einhaltung der Randbedingung
flir den Konzentrationsgradienten an der Membranoberflache nach Gl. 2.15 kon-
trolliert.

3.2. Implementierung des Modells

Programmtechnische Umsetzung Die Datenstrukturen und Algorithmen des Finite-
Differenzen-Modells wurden in einer C++ Objektbibliothek implementiert. Die Funk-
tionalitdt wurde auf mehrere Objektklassen mit klar definierten Schnittstellen aufge-
teilt, um den Austausch einzelner Komponenten zu erleichtern. Die Klassenstruktur
ist eng an die im vorigen Abschnitt beschriebenen Funktionsblécke angelehnt. Alle
bendtigten Modellvariablen und Parameter werden unter einem eindeutigen Namen
in einem gemeinsamen Datenpool angelegt, auf den alle Funktionsblécke zugreifen
kénnen. Der standardisierte Zugriff auf sdmtliche Daten ermoglicht u.a. eine einfache
Abspeicherung und Wiederherstellung beliebiger Modellkonfigurationen.

Das funktionsfihige Modell wird aus den einzelnen Komponenten nach dem Baukas-
tenprinzip zusammengesetzt. Der Zugriff auf die C++ Bibliothek erfolgt durch eine An-
bindung an die objektorientierte Skriptsprache Python (www.python.org). Auf dieser
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3. Ein Prozessmodell zur Berechnung der lokalen Filtrationsleistung

Ebene wurden alle hoheren Funktionen realisiert, die zur Speicherung der Modellkon-
figuration, zum Ein- und Auslesen von Variablen, zur Steuerung des Berechnungsab-
laufes und zur Darstellung der Ergebnisse benétigt werden. Mit Hilfe des interaktiven
Python-Interpreters wurde jede einzelne Komponente des Modells ausfithrlich sepa-
rat getestet. Wiederholte Rechnungen zur Variation beliebiger Parameter kénnen mit
geringem Aufwand iiber Skripte automatisiert werden.

MS Excel® dient als bevorzugte Oberflache fiir die Verwendung des Modells. Da-
zu wurde eine Schnittstelle fiir das Microsoft COM Protokoll (ActiveX-Komponente)
implementiert, die die Funktionalitdt des Modells fiir beliebige Windows-Programme
verfliighar macht. Der Berechnungsablauf ldsst sich damit z.B. direkt iiber ein Excel-
Tabellenblatt steuern, in dem alle bendtigten Parameter des Modells gemeinsam mit
den zugehorigen experimentellen Ergebnissen verwaltet werden.

3.3. Berechnungsablauf

Der Ablauf einer Modellrechnung ist schematisch in Abb. 3.2 dargestellt. Die verwende-
ten Modellparameter und Anfangsbedingungen sind in Tab. 3.1 zusammengefasst. Je
nach Modellkonfiguration wird jeweils nur ein Teil der aufgefithrten Parameter beno-
tigt. Die Gleichungen hinter den einzelnen Berechnungsschritten und die verwendeten
Iterationsverfahren wurden im Abschnitt 3.1 beschrieben.
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3.3. Berechnungsablauf

Auswahl der Modellkomponenten

Steuerung Uber Excel-Makro oder Parameterdatei

|

Einlesen der Modellparameter und Startwerte

Quelle: Excel, Parameterdatei, interaktive Initialisierung, Skripte

Initialisierung
e(y,2) = co; W(2) =ity; v,(2) =0; Rs(2)=0

|

Iteration Uber axiale Segmente

i=0..n,

|

Iteration des transversalen Konzentrationsprofils
Iteration von Stofftransport und Membranmodell
a) Iteration von cy,;im Bereich ohne Gelschicht (Sekantenverfahren)
b) Iteration von Rgim Gelschichtbereich (Sekantenverfahren)

c) lteration von v,;und c,;bei Verwendung des Widerstandsmodells
4 von Paris et al. (2002) (Newton-Raphson Verfahren)

|

Berechnung des transversalen Konzentrationsprofils
a) Losung der diskretisierten Stofftransportgleichung unter Vorgabevon v,;
und ¢, als Randbedingung; ggf. lteration zur Bericksichtigung konzentra
tionsabhéngiger Diffusivitat
b) Berechnung anhand der Filmtheorie

Berechnung des Membrantransportes

a) Berechnung des erweiterten Lésungs-Diffusions-Modells durch iterative
Lésung der Abhéngigkeit zwischen v, ;und ¢, ; unter Vorgabe von ¢y und
Rg als Randbedingung

b) Berechnung von v,;anhand des Widerstandsmodells von Paris et al. (2002)
durch Integration des Konzentrationsprofils im Grenzschichtbereich
Berechnung von ¢, aus ¢y, mit konstantem Riickhalt

v

Berechnung der Massenbilanz fiir das Lésemittel
Festlegung von u(z,,,)

v

Berechnung sekundéarer Groé3en

Massenbilanzen, Kennwerte, Kontrollwerte, integrale Gré3en etc.

Auslesen der Losungsvariablen

Excel, Ausgabedatei, interaktive Auswertung, Skripte

Abbildung 3.2: Interaktion der Funktionsblocke beim Ablauf einer Modellrechnung. Die Unter-
punkte a) - ¢) sind jeweils Alternativen.
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3. Ein Prozessmodell zur Berechnung der lokalen Filtrationsleistung

Tabelle 3.1: Eingabegrofien des Finite-Differenzen-Modells

Gruppe Parameter Einheit Beschreibung
Geometrie channel_height m Hoéhe des Crossflowkanals
length m Lange des Crossflowkanals
symmetric Schalter fiir ein- oder zweiseitig
angeordnete Membranen
Eingangsbedingungen  pressure Pa (mittlerer) transmembraner Druck
u_ feed m/s mittlere Strémungsgeschwindigkeit
c_feed kg/m?® Feedkonzentration
Hydraulische hydr__press__loss Pa hydraulischer Druckverlust entlang der
Parameter Crossflow-Strecke
turbulent Schalter fiir laminares oder
turbulentes Strémungsprofil
effective_viscosity m?/s kinematische Viskositat zur
Berechnung der Re Zahl, die die Form
des turbulenten Profils beeinflusst
Stoffeigenschaften diffus m?/s Fick'scher Diffusionskoeffizient
osmo__factor Pa/(kg/m*®)  Konzentrationsabhingigkeit des
osmotischen Druckes
visco__const Pa-s dynamische Viskositdt des reinen

Losemittels (Wasser)

visco_factor

Pa's/(kg/m’)

Konzentrationsabhangigkeit der
dynamischen Viskositat

Stoffiibergang transfer_coefficient  m/s Stoffiibergangskoeffizient bei
(Filmtheorie) Verwendung der Filmtheorie, k = D/§
Membran rejection - Membranriickhalt, Gl. 3.5
(konstanter Riickhalt)
r_membr 1/m hydraulischer Membranwiderstand
Membran param_b m/s Koeffizient B fiir den diffusiven
(erweitertes LDM) Stofftransport durch die Membran
param_c - Koeffizient C' = 1 — o fiir den
konvektiven Stofftransport durch die
Membran, Gl. 3.7
r_membr 1/m Widerstandsequivalent fiir die
Permeabilitdt der Membran fiir das
Losemittel
Deckschicht paris__resistance m/kg/Pa spezifischer Widerstand « der
(Paris-Modell) Polarisationsschicht, Gl. 3.8
Deckschicht c_gel kg/m? Gelkonzentration

(Gelmodell)
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4. Methoden der experimentellen
Untersuchung

4.1. Entwicklung einer Testzelle fiir die Messung der lokalen
Filtrationsleistung

Grundlage fiir die meisten experimentellen Untersuchungen in dieser Arbeit war die
Entwicklung einer speziellen Membrantestzelle. Ihr wichtigstes Merkmal ist die 800 mm
lange iiberstromte Membranstrecke. Sie ist in 10 Abschnitte eingeteilt, deren Permeat
unabhéngig voneinander aufgefangen werden kann. Dadurch ermoglicht die Testzelle
eine ortsabhéangige Messung der lokalen Filtrationsleistung (Abb. 4.1).

4.1.1. Designziele und konstruktive Gestaltung

Bei der Entwicklung der Membrantestzelle wurden die nachfolgend dargestellten Zie-
le durch eine geeignete konstruktive Gestaltung so weit wie moglich umgesetzt. Die
Testzelle soll entsprechend der Grundidee dieser Arbeit ein Instrument zur moglichst
realistischen Nachbildung der Filtrationsbedingungen in Membranmodulen - vor al-
lem in Spiralwickelmodulen - sein. Im Gegensatz zu Versuchen mit Membranmodulen
erlaubt die Testzelle jedoch auch Messungen der lokalen Filtrationsleistung und die
Variation der Stromungsbedingungen unter ansonsten identischen Versuchsbedingun-
gen. Somit ist eine bessere Validierung des in Kapitel 3 beschriebenen Prozessmodells
moglich.
Wesentliche Forderungen an die Testzellenkonstruktion:

e Die Linge der iiberstromten Membranstrecke ist vergleichbar mit der Gréfe iib-
licher Membranmodule, insb. Wickelmodule.

e Betrieb der Testzelle unter laminaren und turbulenten Stromungsbedingungen
analog zu Hohlfaser- und Rohrmodulen

e Betrieb mit Feedspacer-Materialen aus NF und UF Wickelmodulen (40 mil)
e Druckbestidndigkeit fiir Nanofiltrationsversuche bis 25 bar
e Differenzdruckmessung zwischen Feed- und Retentatseite

e Moglichkeit zur visuellen Kontrolle der Stromung im Crossflow-Kanal
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

(b) GeofInete Darstellung der beiden Plexiglashélften. Im oberen Teil befindet sich der feedseitige
Stromungskanal mit Feedspacer. Im unteren Teil ist die Membranauflage (ohne Membran und Per-
meatspacer) mit den 10 Feldern zur Ableitung des Permeates dargestellt.

Abbildung 4.1: Eigenentwicklung einer Flachkanal-Crossflow-Testzelle zur Messung der ortsab-
héngigen Filtrationsleistung in 10 Abschnitten auf der Strecke zwischen Feed und Retentat.
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4.1. Entwicklung einer speziellen Membrantestzelle

Zur Herstellung der Testzelle wurden 50 mm starke Balken aus gegossenem Plexiglas
als Grundmaterial gewahlt. Es erfiillt die Anforderungen hinsichtlich mechanischer und
chemischer Stabilitiat, Druckbestdndigkeit und Durchsichtigkeit. Dariiber hinaus ist
es bedeutend leichter als Metall, preiswert und leicht beschaffbar. Der entscheidende
Vorteil ist jedoch die ausgezeichnete Bearbeitbarkeit durch Frasen, Bohren und andere
spanabhebende Verfahren. Wesentliche Bearbeitungsschritte wurden ohne Umspannen
der Werkstiicke an einer CNC-gesteuerten Bohr- und Friasmaschine am Institut fiir Luft-
und Raumfahrt der TU Berlin durchgefithrt. Dadurch ist die hohe Passgenauigkeit der
beiden Testzellenhélften sichergestellt.

Druckbestindigkeit Um die hohen Druckkréfte aufzufangen, werden die Testzellen-
hélften im Betrieb zwischen zwei Rahmen aus Edelstahl-Winkelprofilen verschraubt.
Bei 25 bar Betriebsdruck nimmt jeder der 26 Bolzen eine Kraft von ca. 6900 N auf.
Die Stahlrahmen lassen den Blick auf den Stromungskanal frei, so dass das Plexiglas
in diesem Bereich dem Druck standhalten muss. Ein Belastungstest mit einem kiirze-
ren Probestiick des Plexiglas-Halbzeugs hat gezeigt, dass die Konstruktion zumindest
kurzzeitig auch noch deutlich gréflere Druckkrafte aufnehmen kann.

Gestaltung des Stromungskanals Der Stromungskanal zwischen Feedeingang und
Retentatausgang hat einen rechteckigen Querschnitt mit 82 mm Breite und maximal
11,5 mm Tiefe. Dieser Wert entspricht dem Innendurchmesser von Rohrmembranen, die
in der Arbeit von Goers [2001] verwendet wurden. Der groie Kanalquerschnitt erlaubt
den Betrieb im Bereich hoher Reynoldszahlen bei vernachléssigbarem Druckverlust.
Fiir Versuche mit laminarer Stréomung (ohne Feedspacer) wird die Kanaltiefe durch
eine Plexiglaseinlage auf ca. 1,3 mm reduziert.

Verwendung von Feedspacern im Stromungskanal In den Kanal kbnnen auch Strei-
fen des 40 mil Feedspacer-Materials aus Wickelmodulen eingesetzt werden. In entspre-
chenden Versuchen (Abschn. 5.2.1) hat sich gezeigt, dass korrekte Ergebnisse nur bei
liickenloser Auflage des Spacers auf der Membranoberfliche erreicht werden kdénnen.
Bereits Absténde in der Groflenordnung von 0,1 mm haben einen starken Einfluss auf
den Permeatfluss. Da hohe Betriebsdriicke aber unvermeidlich zu einer Aufweitung
des Kanalquerschnittes fithren (siehe Bemerkungen zum Druckverlust, Abschn. 5.2.2),
kann der erforderliche Anpressdruck fiir den Feedspacer im starren Feedkanal nicht
sichergestellt werden. Statt des Plexiglaseinsatzes wird daher bei Versuchen mit Feed-
spacern eine Gummiblase in den Kanalquerschnitt eingefiigt, die mit Inertgas gefiillt
werden kann, um einen einstellbaren Anpressdruck auf den Spacer auszuiiben (Abb.
4.2). Ein diinnes Edelstahlblech dient als Abgrenzung zwischen dem Stromungskanal
und dem von der Gummiblase ausgefiillten Kanalraum.

Gestaltung des Einlaufbereiches Der Ein- und Auslaufbereich hat die Aufgabe, die
Stromung von der ankommenden bzw. abgehenden Rohrleitung gleichméfig auf die
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Inertgas
Paas > PF
ﬂ Edelstahlblech,
0,5 mm
i i / Plexiglas

Gummiblase

Feedstrom l l l l l l l l 4 / Spacer Retentat-

PF = 6600609696906 0 ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ —>

strom
| | Membran

Plexiglas

Abbildung 4.2: Funktionsskizze der Vorrichtung zur Anpressung des Spacers an die Membran-
oberflache.

Breite des Stromungskanals zu verteilen. Beide Seiten sind symmetrisch aufgebaut.
Am Eingang und Ausgang des Feedkanals befindet sich eine Querbohrung mit mdog-
licht groBem Durchmesser (Abb. 4.3). In diesen zylindrischen Hohlraum stromt der
Feedstrom radial ein und verteilt sich seitlich. Von der Querbohrung gelangt der Feed
zum Eingang des eigentlichen Stromungskanals. In diesem Bereich ist bei einer ebe-
nen Membranauflage immer eine Umlenkung der Stromungsrichtung erforderlich. Um
die damit verbundenen Verwirbelungen abklingen zu lassen, bevor der Feedstrom die
Membranoberfliche erreicht, sind die ersten und letzten 40 mm des insgesamt 880
mm langen Strémungskanals durch ein sehr diinnes Edelstahlblech abgedeckt.! Die
Abdeckung der Membran verhindert die Stofftrennung im Ein- und Auslaufbereich.
Dazwischen iiberstreicht die Strémung die Membranoberfliche auf einer Lénge von
800 mm. Unmittelbar am Anfang und Ende dieser Zone befinden sich Bohrungen in
der Kanaldecke, die zur Messung des hydrodynamischen Druckverlustes mit einem
Differenzdrucksensor verbunden sind.

Membranauflage Die Membranprobe der Grofle 932 x 115 mm wird eben auf dem
zweiten Plexiglastriger befestigt. Die Ableitung des Permeates erfolgt durch parallele,
gefriste Kaniéle in der Oberfliche des Plexiglases, die durch eine feine Edelstahlgaze
abgedeckt sind. Die Felder sind in Abb. 4.1b gut zu erkennen. Da ein asymptotischer
Verlauf der Permeatfliisse mit den stirksten Verdnderungen in der Ndhe des Feedein-
gangs erwartet wurden, sind die Felder dort schmaler als die Felder am Retentataus-
gang. Zwischen der Membran und der Auflage der Testzelle befindet sich noch ein Per-
meatspacer aus Kunststoff, der aus einem UF-Wickelmodul entnommen wurde. Dieser
Spacer wurde durch eingebetteten Silikongummi am dufleren Rand und zwischen den
Permeatabschnitten in einzelne Felder unterteilt, aus denen das Permeat nicht seitlich
abflieBen kann. Vorversuche haben gezeigt, dass erst durch den Spacer und die wei-

'Geraldes et al. [1998b] gibt fiir die laminare Durchstrémung eines schlitzformigen Membranmoduls
die hydrodynamische Einlauflange z. = 0,0627Re - h¢, /2 an. Die gewéahlte Lange der Einlaufzonen
ware demnach bei h., = 1,27 mm bis Re = 1000 ausreichend. Wegen der Verwirbelungen durch
die Stromungsumlenkung in der Testzelle ist die tatséchlich benétigte Einlauflinge jedoch gréfler
als berechnet.
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Druckmessstelle

NPT 3/8"
] Feedzulauf /

Retentatausgang
Einlage 10 mm Abdeckblech ©
Plexiglas L 0,3mm
[] 1 <
o ‘l ichtungen
- i‘ - =)
By A i Einserkliefe ?
)\ | ve Edelohgaze ] 4
Permeat- Strdmungskanal
Permeatablauf ~ aufnahme 1,27 mm

50

Abbildung 4.3: Schnittzeichnung des Ein- und Auslaufbereiches der Testzelle. Die beiden Plexi-
glashélften wurden zur besseren Ubersicht mit etwas Abstand gezeichnet.

chen Silikondichtungen eine zuverléssige Trennung zwischen den Permeatabschnitten
erreicht wird (Abschn. 4.1.3).

Die Abdichtung des feedseitigen Hochdruckraumes erfolgt durch zwei umlaufende
O-Ringe, die in parallelen Nuten in der feedseitigen Plexiglashélfte laufen. Der innere
O-Ring stellt die eigentliche Druckdichtung dar. Er liegt auf der Membran auf und
wurde so dicht wie moglich am Rand des Stromungskanals positioniert. Die Mem-
branoberfliche ist durch den darunter liegenden Permeatspacer jedoch nicht vollig
eben, so dass ein geringfiigiger Kriechfluss die Dichtung iiberschreitet. Dieser Restfluss
wird vom zweiten Dichtring aufgefangen. Der Raum zwischen den Dichtringen wird
druckfrei nach auflen entwéssert. Die umlaufende Silikondichtung des Permeatspacers
schlieft einen Ubertritt dieser Fliissigkeit in die Permeatabfliisse zuverlissig aus.

4.1.2. Methode der Permeatflussmessung und Probenahme

Die Messung der Permeatfliisse der Testzelle wird durch zwei Vorgaben bestimmt: Ers-
tens sind die Volumenstrome sehr gering, und zweitens miissen die Permeate ohne
Gegendruck von den Permeatausgidngen ablaufen kénnen, um die Trennung der Per-
meatabschnitte zuverlassig zu gewahrleisten.

Bei ungiinstigen Filtrationsbedingungen (hochviskose Tensidlosung, geringer Druck)
wird mit minimalen Permeatfliissen von etwa 10 1/m2h gerechnet. In diesem Fall be-
trigt der Volumenstrom der beiden schmalsten Permeatsegmente nur 0,44 ml/min. Fir
die Messung so geringer stationérer Strome ist eine integrative Methode am besten ge-
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eignet, die das anfallende Permeat iiber eine gewisse Messzeit sammelt. Auf Grund der
Forderung nach einer druckfreien Ableitung der Permeatausgénge der Testzelle wurde
die gravimetrische Methode gewéhlt.

Die Permeate werden dazu in Becherglisern aufgefangen und vor und nach einer
festgelegten Messdauer gewogen. Zur Vereinfachung der getrennten Zeit- und Gewichts-
erfassung fiir alle 10 Permeatausgéinge wird eine elektronische Waage zusammen mit
einem speziell fir die Messung entwickelten Computerprogramm eingesetzt. Das Pro-
gramm registriert die Zeitpunkte der Gewichtsbestimmungen sowie die von der Waage
iibertragenen Gewichtsangaben und gibt alle berechneten Permeatfliisse zum Import
in MS Excel aus.

Bei allen Versuchen mit stationdren Filtrationsbedingungen werden mindestens zwei
Messzyklen von jeweils 5 bis 15 min (je nach Permeatfluss) nacheinander durchgefiihrt,
um eine Drift der gemessenen Permeatfliisse feststellen zu konnen. Die Wiederholge-
nauigkeit der Flussmessung ist typisch besser als 1,5%.

Um auch die dynamische Reaktion der Permeatfliisse auf Anderungen von Druck
und Uberstrémungsgeschwindigkeit (Abschn. 4.3.4) zu erfassen, wird das Gewicht der
Permeatsammelgefifie in Abstédnden von nur einer Sekunde abgefragt. Zur Berechnung
der Permeatfliisse aus diesen Daten ist zuerst eine Glattung notig, die durch lineare
Regression aller Messwerte der jeweils letzten 10 bis 30 Sekunden realisiert wird. Die
geeignete Wahl dieser Zeitkonstante ist von der absoluten Grofie der Permeatfliisse
abhéingig. Sie ist wie bei jedem Gléttungsfilter ein Kompromiss zwischen der Reduktion
des Rauschens der Messwerte und der Fihigkeit zur Wiedergabe schneller Anderungen
der Messgrofe.

4.1.3. Versuche zur Validierung der Testzellenfunktion

Wiéhrend der Entwicklung der Testzelle wurden mehrfach Versuche durchgefiithrt, um
einzelne Aspekte der Testzellenfunktion zu tiberpriifen und alternative Konstruktio-
nen zu testen. Viele Tests wurden zuerst an einem Prototypen durchgefiihrt, so dass
die gewonnenen FErkenntnisse im Design der endgiiltigen Version umgesetzt werden
konnten.

Abdichtung der Permeatsegmente Um die lokalen Permeatfliisse korrekt zu erfas-
sen, muss ein Ubertritt des Permeates zwischen den zehn Permeataufnahmefeldern
verhindert werden. Wéahrend des Betriebes wird die Membran auf die Auflagefliche
der Testzelle gepresst, in die Felder aus einer feinen Edelstahlgaze biindig eingelassen
sind. Zwischen den Feldern bleiben 4 mm breite Stege aus Plexiglas bestehen. Liegt
die Membran direkt auf dieser Oberflache auf, treten selbst bei vollkommen druck-
freiem Austritt der Permeate aus der Testzelle erhebliche Querstrome zwischen den
Feldern auf. Die hydraulischen Widerstdnde der Ausfithrgdnge unterscheiden sich of-
fenbar trotz der sehr geringen Stromungsgeschwindigkeit (Austritt einzelner Tropfen).
Dazu tragen vor allem winzige Luftbldschen bei, die sich in den Ausfithrungskanélen
festsetzen konnen.
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4.1. Entwicklung einer speziellen Membrantestzelle

Abbildung 4.4: Ausschnitt des Permeatspacers mit eingebetteten Silikondichtungen zur Tren-
nung der Permeataufnahmefelder.

Zur Verbesserung der Segmentabdichtung wurde der Permeatspacer eines Wickelm-
oduls zwischen die Membran und die Permeataufnahme der Testzelle gelegt. Zwischen
den Permeatfeldern sowie entlang des dufleren Randes ist eine Dichtung aus weichem
Silikongummi in den Spacer eingebettet (Abb. 4.4). Der maximal mogliche Druckun-
terschied zwischen benachbarten Segmenten ohne Ubertritt von Permeat wurde mit
Hilfe einer Handvakuumpumpe getestet, mit der an jeweils einer Permeatableitung
ein Unterdruck angelegt wurde. Diese Versuche haben gezeigt, dass eine zuverlassige
Abdichtung bei geringen Betriebsdriicken (> 1,5 bar) nur erreicht werden kann, wenn
die Silikondichtung beidseitig geringfiigig iiber die Oberflache des Permeatspacers hin-
ausragt. Technisch realisierbar ist eine Mindesthéhe von etwa 0,15 mm. Damit ist die
Membranauflage zwischen den Feldern nicht mehr vollkommen eben. Auf Grund der
Versuchsergebnisse wurde entschieden, dass diese Unvollkommenheit in Kauf genom-
men werden muss.

Wihrend der Versuche hat sich gezeigt, dass die Einengung des Stromungskanals
durch die Segmentdichtungen im Allgemeinen nur einen geringen Einfluss auf den Stoff-
iibergang hat. Als problematisch hat sich jedoch die geringfiigige Wirbelbildung an den
Flanken der unvollkommenen Dichtung zwischen dem 6. und 7. Segment erwiesen, die
zu einer Unterbrechung der Polarisationsschicht fithren kann. Ein messbarer Effekt
tritt nur bei ungiinstigen Bedingungen (hohe Schwelle, hohe Polarisation, geringe Vis-
kositét) auf. Abbildung 4.5 zeigt die berechneten Stromungsprofile fiir diese Stelle. Die
Wirbelbildung war auch im PIV-Versuch erkennbar. Aus konstruktiven Griinden war
es nicht moglich, den Mangel nachtraglich zu beheben.

Wiederholbarkeit der Messungen Vor und nach den Versuchen wurde der Wasser-
fluss der Membranproben bestimmt. Jede Membranprobe hat dabei ein individuelles
Muster der Permeabilitdt. Diese Muster waren reproduzierbar, wenn die Membranen
aus der Testzelle entnommen und spéter wieder eingesetzt wurden. Dies zeigt, dass
die Abweichung zwischen den Wasserfliissen der Testzellensegmente tatséchlich eine
Eigenschaft der Membranen ist und nicht etwa durch Unvollkommenheiten der Seg-
mentabdichtungen hervorgerufen wird.

Beurteilung der gleichmaBigen Durchstromung mittels Farbtracer Die gleichmafi-
ge Durchstromung des gesamten Kanals wurde bei verschiedenen Stréomungsgeschwin-
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Abbildung 4.5: Wirbelbildung im Stromungskanal (Langsschnitt) durch Querrinne und abfallen-
de Flanke an der Abdichtung zwischen den Segmenten 6 und 7. Berechnete Stromungsprofile
fir o = 0,26 m/s, n = 0,89 mPas.

digkeiten mit Hilfe einer eingespritzten Farblosung kontrolliert. Der geradlinige Verlauf
und die geringe Verbreiterung des Farbfadens (Abb. 2) deuten auf eine weitgehend un-
gestorte laminare Stromung hin.

Abbildung 4.6: Eingefarbter Stromfaden bei Re & 500 (0,19 m/s) zur Kontrolle von Verwirbelun-
gen und Ablenkungen der Stromung im Einlaufbereich und in der Ndhe der Druckmessstellen.

Uberpriifung der mittleren Stromungsgeschwindigkeit Bei der geringen Hohe des
Stromungskanals von 1,27 mm haben fertigungstechnische und materialbedingte To-
leranzen im Bereich einiger 10 pm bereits einen deutlichen Einfluss auf die mittlere
Stromungsgeschwindigkeit. Dabei ist der absolute Wert weniger kritisch als die Ver-
anderung iiber die Lange des Stromungskanals. An der gedffneten Testzelle wurden
maximale Abweichungen der Kanalh6he kleiner < 100 pm gemessen.

Da genaue Messungen schwierig sind und im Betrieb Abweichungen durch die Mem-
bran und die Druckbelastung auftreten kénnen, wurde die tatséchliche Stromungsge-
schwindigkeit mit Hilfe der Particle Image Velocimetry (PIV) iiberpriift. Dazu wurden
sphérische Keramikpartikel mit einem mittleren Durchmesser von 100 pm in Wasser
suspendiert und bei einem Druck von ca. 1 bar durch die Testzelle zirkuliert. Der
Volumenstrom wurde so eingestellt, dass sich eine nominelle mittlere Stromungsge-
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Abbildung 4.7: Mittlere Geschwindigkeit der beobachteten Partikel im PIV-Experiment tiber
die Crossflow-Strecke, bezogen auf die nominale, anhand des Volumenstromes und der Sollhche
des Stromungskanals berechneten Geschwindigkeit.

schwindigkeit von 0,26 m/s ergibt. Mit einer Spezialkamera wurde die Bewegung der
Partikel an verschiedenen Positionen des Stromungskanals bei einer Bildfrequenz von
60 Hz gefilmt. Der Abbildungsmafistab wurde durch Markierungen im Strémungska-
nal kalibriert. Die mittlere Geschwindigkeit wurde an jeder Aufnahmeposition durch
Auswertung von jeweils 40 — 100 Partikeln ermittelt.

Abbildung 4.7 zeigt die mittlere Geschwindigkeit in Bezug auf den nominalen Wert,
der aus dem gemessenen Volumenstrom berechnet wurde.

Druckbedingte Veranderung des Kanalquerschnittes Eine geringfiigige Verformung
des Stromungskanalquerschnittes bei hohen Betriebsdriicken kann nicht vollig vermie-
den werden. Angesichts der groflen Druckkréfte, die auf die Wande des Stromungska-
nals wirken (65,6 kN bei 10 bar), konnte die nétige Steifigkeit auch durch eine massive
Verstarkung des Stahlrahmens nicht erreicht werden. Bei einer Kanalhéhe von 11,5 mm
(Versuche mit turbulenter Uberstrémung) sind die Verdnderungen vernachléssigbar. Ist
der Kanal jedoch nur 1,3 mm hoch, fiihrt bereits eine Dehnung um 0,1 mm zu einer
Reduktion der mittleren Stromungsgeschwindigkeit um 7%. Bei laminarer Stromung
sind die Auswirkungen auf den Stofftransport zur Membranoberflache gering. Befindet
sich jedoch ein Feedspacer im Stromungskanal, bilden sich durch die Dehnung Liicken
zwischen dem Spacer und der Membran, die einen starken Einfluss auf den Stofftrans-
port haben. Dieses Problem wurde durch die Entwicklung der bereits beschriebenen
Anpressvorrichtung weitgehend gelést (Abb. 4.2).
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

4.2. Versuchsanlagen

Die experimentellen Untersuchungen wurden an zwei Technikumsanlagen durchgefiihrt,
die durch die konstruktive Gestaltung des Feed-Retentat-Kreislaufes und die Ausle-
gung der Pumpen fiir unterschiedliche Versuchsbedingungen geeignet sind. Die R&I-
Schemata sind in Abb. 4.8 wiedergegeben. Detaillierte technischen Daten zu den ein-
zelnen Komponenten sind in Anhang B aufgelistet.

Beide Anlagen sind mit einem Prozessleitsystem der Fa. Diehl Automation ausge-
riistet. Dieses besteht aus einer Bedienstation (Standard-PC, Software ASS unter MS
Windows oder IBM OS/2) und einer prozessnahen Komponente (Industrie-PC, I0-
Subsystem DAS5-3075). Elektronisch gesteuerte Stellglieder (frequenzgesteuerte Pum-
pen, motorbetriebene Stellventile, elektronisch geschaltete Heizelemente etc.) ermogli-
chen die Kontrolle der Anlagenfunktionen durch das Leitsystem. Alle wesentlichen Be-
triebsgréffen werden durch Online-Sensoren gemessen und von der Bedienstation konti-
nuierlich aufgezeichnet. Die Verwendung eines Industrie-PCs mit multitaskingfdhigem
Echtzeit-Betriebssystem (RTKernel) als prozessnaher Komponente ermoglicht eine na-
hezu uneingeschrénkte Programmierbarkeit. Standardméafig sind PID-Regelschleifen
fiir den Feeddruck, den Feedvolumenstrom und die Medientemperatur implementiert.
Diese Regler ermoglichen eine unabhéngige Einstellung und Konstanthaltung der Pro-
zessgrofen. Sie sind eine wesentliche Voraussetzung fiir die Reproduzierbarkeit der Ver-
suchsbedingungen. Dariiber hinaus wurden Sicherheitsmechanismen zur Vermeidung
von kritischen Betriebszustinden wie Uberdruck, Uberhitzung der Heizelemente und
Pumpentrockenlauf realisiert.

Die Hochdruck-Membrananlage eignet sich fiir Untersuchungen mit Spiralwickelm-
odulen und Testzellen bei Betriebsdriicken von ca. 1,5 bar bis 60 bar. Es stehen zwei ge-
trennte Kreisldufe zur Verfiigung, zu denen jeweils eine frequenzgesteuerte Hochdruck-
Kolbenpumpe, eine Membraneinheit und ein motorbetriebenes Stellventil zur Einstel-
lung des Druckes gehort. Die Hochdruckpumpen erzeugen den nétigen Betriebsdruck
fiir die Membranen und den Feedvolumenstrom bis zu maximal 1,4 m3 /h. Das Retentat
passiert das Stellventil und wird unter Umgebungsdruck in die Feedvorlage zuriickge-
fiihrt.

Das Fehlen einer separaten Zirkulationsschleife, die insgesamt unter dem hohen Be-
triebsdruck steht, ermdéglicht den Betrieb der Membranfilter mit konstanter Feedkon-
zentration, da das gesamte Feedvolumen stets vollstdndig durchmischt wird. An dieser
Anlage wurden alle Versuche mit der segmentierten Membrantestzelle durchgefiihrt,
mit Ausnahme der Versuche mit turbulenter Uberstromung.

Die Niederdruck-Membrananlage wurde fiir den Betrieb von UF Rohrmembranmo-
dulen entwickelt. Sie erlaubt einen Betriebsdruck von maximal 10 bar. Das Membran-
modul bzw. die Testzelle ist Bestandteil einer Rezirkulationsschleife, in der mit einer
Kreiselpumpe hohe Volumenstréme bis 9 m3/h (abhiingig vom hydraulischen Druck-
verlust der Membraneinheit) eingestellt werden kénnen. Der Feed aus dem Vorlagebe-
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(a) R&I Schema der NF/UO-Hochdruckanlage. Die Bypassschleife ist wegen des gerin-
gen Feedvolumenstromes beim Betrieb der Testzelle erforderlich.
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(b) R&I Schema der UF-Niederdruckanlage.

Abbildung 4.8: Flieibilder der benutzten Technikums-Membrananlagen in der Konfiguration
fiir den Betrieb mit der segmentierten Testzelle.
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hélter wird mit einer Zahnradpumpe auf den Betriebsdruck der Membranen gebracht
und in die Zirkulationsschleife geférdert. Die Hochdruckpumpe muss nur den geringen
Volumenstrom des Permeates ersetzen.

Eine konstante Feedkonzentration fiir die Membraneinheit setzt bei dieser Schal-
tung eine aktive Regelung voraus, denn die Konzentration in der Zirkulationsschleife
steigt wihrend des Betriebes kontinuierlich an. Durch ein Stellventil kann ein Teil des
Kreislaufstromes in die Feedvorlage zuriickfithrt werden, um die Aufkonzentration aus-
zugleichen. Zur automatischen Regelung befindet sich ein Leitfahigkeitssensor in der
Zirkulationsschleife, der ein zur Konzentration dquivalentes Signal liefert.

Die Niederdruck-Membrananlage wurde fiir die Versuche mit turbulenter Durchstro-
mung der segmentierten Testzelle sowie fiir einige Versuche mit Wickelmodulen einge-
setzt. Da der Betriebsdruck sehr schnell variiert werden kann, wurden auch die Un-
tersuchungen zur dynamischen Reaktion der Permeatfliisse (Sprungantwort) an dieser
Anlage durchgefiihrt.

4.3. Versuchsplanung

4.3.1. Auswahl und Eigenschaften der verwendeten Modellstoffsysteme

Im Rahmen der Arbeit wurden Versuche mit folgenden Stoffsystemen durchgefiihrt:

e Reine Losungen von Natriumchlorid und Magnesiumsulfat werden in Verbindung
mit einer Niederdruck-UO Membran zur Validierung des Prozessmodells fiir die
laminar durchstromte Testzelle eingesetzt. Salzlosungen eignen sich gut fiir diese
Aufgabe, da der Permeatfluss ausschliefllich durch den osmotischen Druck der
Loésungen bestimmt wird. Dieser kann fiir die verwendeten verdiinnten Loésun-
gen mit Hilfe des Gesetzes von van’t Hoff berechnet werden. Die Viskositdt und
der Diffusionskoeffizient konnen aus Tabellenwerken entnommen werden [Poling
et al., 2001].

e Polyethylenglycol 20 kDa (PEG) ist ein gut wasserlosliches Polymer, das als Stan-
dardsubstanz zur Charakterisierung des Riickhaltes von UF-Membranen einge-
setzt wird. Es ist als Gemisch von Homologen mit einer nominellen mittleren
Kettenlange (Molekiilmasse) erhéltlich. Da es sich um ein unverknaultes, langli-
ches Molekiil handelt, ist der Riickhalt selbst bei UF-Membranen mit niedriger
Trenngrenze nicht vollstandig. Mit der verwendeten Membran POO5SF (Trenn-
grenze 5 kDa) werden Riickhalte um 90% erzielt. Im Vergleich zu den Tensiden
nimmt die Viskositdt von PEG-Lésungen nur langsam und annédhernd linear mit
der Konzentration zu. Das Polymer zeigt durch seinen hydrophilen Charakter
keine ausgeprigte Neigung zur Adsorption an der Membran.

o Tensidlosungen zeichnen sich durch die Bildung kolloider Aggregate (Mizellen)
aus, die durch UF Membranen zuriickgehalten werden. Die Eigenschaften der
Mizellen bestimmen maflgeblich die Filtrierbarkeit. Sie sind u.a. fiir eine starke
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Zunahme der Viskositat bei steigender Konzentration verantwortlich. Wendler
[2003] vermutet, dass der beobachtete Ubergang zur gelschichtkontrollierten Fil-
tration in ursédchlichem Zusammenhang mit der Zunahme der Viskositat steht.

Fiir die vorliegende Arbeit wurden zwei Tenside ausgewéhlt, deren Filtrationsver-
halten sich grundlegend unterscheidet. Sie sind typische Bestandteile von Fliissig-
Waschmitteln und Reinigungsmitteln. Goers [2001] und Wendler [2003] haben die
Ultra- und Nanofiltration dieser Tensidlésungen unter verfahrenstechnischen und
O6konomischen Gesichtspunkten untersucht, um Prozesswasser und konzentrierte
Tensidlosungen aus Anlagenspiilwasser (CIP-Reinigung der Produktionsanlagen
fiir Wasch- und Reinigungsmittel) zuriickzugewinnen. Aus diesen Arbeiten wur-
den die folgenden Informationen entnommen:

— Anionisches Tensid Natriumlaurylethersulfat (SDES) zeichnet sich bei mé-
Bigen Filtrationsdriicken und Konzentrationen bis 80 g/l durch einen weit-
gehend linearen Zusammenhang zwischen Druck und Permeatfliissen aus.
Oberhalb von etwa 10 bar fiihrt die Konzentrationspolarisation zu einer
zunehmenden Begrenzung der Permeatfliisse. Dieses Verhalten berechnet
Wendler [2003] in ihrem Prozessmodell fiir die Nanofiltration anhand des
osmotischen Druckes der SDES-Lésung.

— Das nichtionische Tensid Alkylpolyglykosid (APG) zeigt bereits bei geringen
Konzentrationen von 4 g/l und niedrigen Filtrationsdriicken eine deutliche
Begrenzung der Permeatflisse (limiting flux), die typisch fiir die Bildung
einer Gelschicht auf der Membranoberfliache ist. Die Permeatfliisse sind ver-
glichen mit SDES sehr niedrig.

4.3.2. Stromungsbedingungen bei den Versuchsserien

Die Testzellenkonstruktion erlaubt den direkten Vergleich verschiedener Crossflow-Be-
dingungen mit der selben Membranprobe sowie identischem Feed. Drei typische Stro-
mungszustinde wurden untersucht. Sie entsprechen qualitativ den Bedingungen in ver-
schiedenen Typen von Membranmodulen. Abbildung 4.10 stellt die axialen Geschwin-
digkeitsprofile in der Testzelle mafistabsgerecht gegeniiber.

e Stromung im Flachkanal mit Spacern. Es wurde versucht, die Strémung in Spiral-
wickelmodulen moéglichst exakt zu reproduzieren. Dazu wurden zwei kommerziel-
le Feedspacer aus NF und UF Wickelmodulen mit unterschiedlichen Geometrien
verwendet, siehe Abb. 4.9. Beide Spacer haben eine nominelle Hohe von 47 mil,
gemessen wurden zwischen 1,2 — 1,27 mm. Die Versuche wurden bei einer Stro-
mungsgeschwindigkeit (berechnet fiir den freien Kanalquerschnitt ohne Spacer)
von 0,26 m/s und 0,5 m/s durchgefiihrt. Der erste Wert entspricht dem von Wend-
ler [2003] fiir Tensidlsungen gewithlten Volumenstrom von 1,3 — 1,4 m3/h fiir
Wickelmodule der Groéfle 2540, aus denen die Feedspacer entnommen wurden.
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Parallel-Spacer Diamant-Spacer
volumetr. Liickengrad 70,6% volumetr. Lickengrad 79,1%
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Abbildung 4.9: Geometrie und Mafle der verwendeten 47 mil Feedspacer aus Wickelmodulen der
Grofle 2540 der Hersteller Osmonics (Parallel-Spacer, Sonderausfithrung eines DK5 Moduls)
und Microdyn-Nadir (Diamant-Spacer, POOSF Standard-Modul). Der angedeutete Stromungs-
pfad entspricht nicht der Realitdt. Die Stromung durch den Diamant-Spacer ist dreidimensio-
nal.

e Laminare Stromung. Diese Betriebsweise ist typisch fiir (innendurchstromte) Ka-
pillar- und Hohlfasermodule. Es wurde die gleiche Hohe des Crossflowkanals ge-
wahlt sowie die gleichen Werte der Strémungsgeschwindigkeit wie bei den Versu-
chen mit Feedspacern.

o Turbulente Stromung. Fiir schwer filtrierbare oder partikelbeladene Stoffgemische
werden bei der UF innendurchstrémte Rohrmodule mit hoher Uberstromungsge-
schwindigkeit eingesetzt. Goers [2001] hat zur Aufkonzentration von Tensidlésun-
gen Rohrmodule mit 11,5 mm Innendurchmesser (BTU-P4C/02AE, Fa. Berghof)
verwendet. Um die Stromungsbedingungen in der Testzelle nachzubilden, kann
die Hohe des Crossflowkanals auf 11,5 mm erweitert werden. Allerdings erlaubt
die begrenzte Kiihlleistung der Anlage nur eine maximale Stromungsgeschwindig-
keit von 0,89 m/s in der Testzelle. Ein stabiler Betrieb mit 25°C Medientempe-
ratur ist bei hoherer Leistung der Kreislaufpumpe nicht moéglich. Die maximale
Geschwindigkeit entspricht je nach Medienviskositdt Re ~ 5330 (APG Losung,
7 g/1) — 20140 (Wasser). Die Reynolds-Zahlen sind damit deutlich geringer als
bei den Versuchen von Goers, der bei 40°C eine Uberstromung von 3 m/s entspr.
Re = 10000 fir die APG Losung im Rohrmodul realisieren konnte.

Die verwendeten Feedspacer wurden aus Wickelmodulen der Grofie 2540 von Osmo-
nics und von Microdyn-Nadir entnommen. Sie bestehen aus zwei Lagen nicht verwo-
bener Filamente aus Kunststoff. Beim Diamant-Typ sind die Filamente in der oberen
und unteren Schicht symmetrisch im Winkel von +45° und -45° zur Strémung angeord-
net. Dadurch wird ein Stofftransport quer zur Hauptstromungsrichtung erreicht. Der
Parallel-Spacer (engl. 'ladder type’) besteht dagegen aus stromungsparallelen Strangen,
die die gesamte Hohe des Stromungskanals ausfiillen. Die Strénge sind durch flache
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Abbildung 4.10: Mafistabsgerechte Darstellung der Stromungsprofile bei laminaren und turbu-
lenten Versuchen.

Filamente verbunden, die quer zur Stromung stehen und nur auf einer Seite an der
Membranoberfliche oder der Kanalwand anliegen. Diese asymmetrische Anordnung
fiihrt zu einem unterschiedlichen Stoffiibergang je nach Lage der Querfilamente.

Fiir allgemeine Anwendungen wird der Diamant-Spacer empfohlen, da er einen opti-
malen Stoffiibergang zur Membran ermoglicht. Praktisch alle gingigen UO Wickelmo-
dule verwenden daher diesen Spacertyp. Der Parallel-Spacer bietet andererseits Vortei-
le fiir spezielle Filtrationsaufgaben wie hochviskose Lésungen oder partikelbeladenen
Feed. Die parallele Anordnung bewirkt einen geringeren hydraulischen Druckverlust
und neigt weniger stark zu Verstopfungen und Ablagerungen. Wendler [2003] verwen-
det Wickelmodule mit 47 mil Parallel-Spacer fiir die Nanofiltration von Tensidlésungen.
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

4.3.3. Auswahl der verwendeten Membranen

WEeil bei den Ultrafiltrationsversuchen vorrangig die Deckschichtbildung unter verschie-
denen Betriebsbedingungen untersucht werden sollte, standen die Eigenschaften der
verwendeten Membran nicht im Vordergrund. Um die Vergleichbarkeit der Ultrafiltra-
tionsergebnisse zu gewahrleisten, sollte daher das gleiche Membranmaterial fiir alle
Versuche verwendet werden. Es kamen nur Membranen in Frage, die vom Hersteller so-
wohl als Flachmaterial (Rollenware, Breite mind. 1 m) als auch als Spiralwickelmodul
verfiigbar waren. Die Membran POO5F der Fa. Microdyn-Nadir wurde auf Grund des
Membranscreenings von Forstmeier [2003] und eigener Vorversuchen ausgewéhlt, die
fiir allen vorgesehenen Stoffsysteme einen hohen Riickhalt und stabile Permeatfliisse
bestéatigt haben. Fiir die Messung der lokalen Permeatfliisse war auflerdem die geringe
Abweichung des Filtrationswiderstandes innerhalb eines Membranbogens, bzw. zwi-
schen verschiedenen Probestiicken des Materials von groflem Vorteil. Es handelt sich
um eine permanent hydrophilisierte Polyethersulfon-Membran mit einer nominellen
Trenngrenze von 5 kDa, vorgesehen fiir einen breiten Anwendungsbereich.

Fiir die ergdnzenden Untersuchungen zur Homogenitét von Flachmembranen wurden
drei NF-Membranen und eine UO-Membran gewahlt (Tab. 4.4), da die Membraneigen-
schaften bei diesen Verfahren eine groflere Rolle spielen als bei der oft deckschichtkon-
trollierten Ultrafiltration.

Vorbehandlung der Membranproben

Alle neuen Membranproben wurden fiir wenigstens 24 Stunden in entionisiertem Was-
ser gelagert, um eventuell vorhandene Konservierungsmittel zu lésen. Anschlieend
wurde der Wasserfluss kontrolliert. Bei der Membran POO5F war keine weitere Behand-
lung erforderlich, da die gemessene Permeabilitdt den Spezifikationen des Herstellers
entsprach.

Im Gegensatz dazu zeigten viele Proben der UO Membran XLE sowie der NF Mem-
branen, die zur Untersuchung der Homogenitit des Membranmaterials verwendet wur-
den (Abschn. 4.3.7), einen deutlich zu geringen Wasserfluss. Alle NF und RO Membra-
nen wurden daher zuséatzlich vor der ersten Benutzung mit dem enzymatischen Mem-
branreiniger P3-Ultrasil 53 der Fa. Henkel Ecolab behandelt. Eine 0,8%ige Losung des
Reinigers wurde bei 40°C, minimalem Druck und hoher Uberstromungsgeschwindig-
keit fiir ca. 30 Minuten filtriert. Der Wasserfluss entsprach anschliessend weitgehend
den Herstellerangaben.

Die Wahl der Reinigungsmethode beruht auf einer Untersuchung von Jezowska
et al. [2005] zur Vorbehandlung von 5 UO und 6 NF Flachmembranen vor der Durch-
fiihrung von Testzellenversuchen. Die Arbeit zeigt, dass die initiale Behandlung mit
P3-Ultrasil 53 bei den meisten Membranmaterialien zu einer Verbesserung bzw. Nor-
malisierung des Wasserflusses fiihrt. In keinem Fall wurde eine Verschlechterung des
Salzriickhaltes beobachtet.
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4.3. Versuchsplanung

Tabelle 4.1: Ubersicht iiber die Versuche mit der segmentierten Testzelle.

Losung + Laminare Turbulente Diamant-Spacer Parallel-Spacer
Membran Stromung Stromung
MgSO4 + XLE 4,7 g/l 4 g/l 4 g/l
10 - 20 bar 15 bar 15 bar
0,13; 0,26; 0,5 0,26 m/s 0,26; 0,5 m/s
m/s Re 500 Re 470 - 900
Re 370 - 1400
NaCl + XLE 1-4g/l
10 - 20 bar
0,26 m/s
Re 730
SDES + POO5F 40, 60, 80 g/I 40 g/l 40, 80 g/I 40, 80 g/I
3 - 10 bar 1,5 -9 bar 3 - 10 bar 3 - 10 bar
0,26; 0,5 m/s 0,74 m/s 0,26; 0,5 m/s 0,26; 0,5 m/s
Re 170 - 420 Re 5000 Re 120 - 290 Re 110 - 270
APG + POO5F 4,7 g/l 7 g/l 7 g/l 7 g/l
1,5 -7 bar 1,5 -9 bar 3 - 15 bar 1,5 - 10 bar
0,26 m/s 0,6-15m/s 0,26 m/s 0,26 m/s
Re 280 Re 3500 - 8800 Re 130 Re 120
PEG + POO5F 10, 20 g/I 20 g/I 20 g/I 20 g/I
3 - 15 bar 3 -9 bar 3 - 15 bar 3 - 15 bar
0,26; 0,5 m/s 0,9 m/s 0,26; 0,5 m/s 0,26; 0,5 m/s
Re 210 - 620 Re 5800 Re 150 - 280 Re 140 - 260

4.3.4. Ubersicht iiber die Testzellenversuche

Die wichtigsten Betriebsgroen fiir druckgetriebene Crossflow-Membranverfahren sind
Druck, feedseitige Uberstromungsgeschwindigkeit und die Konzentration der Feedlo-
sung. Diese Griéflen wurden entsprechend Tab. 4.1 in mehreren Schritten variiert, um
die einzelne und kombinierte Wirkung der Parameter zu erfassen. Die Feedkonzentra-
tionen wurden nach Moglichkeit so gewéhlt, dass die Permeatfliisse deutlich durch den
Riickhalt der Modellstoffe beeinflusst werden, d.h. im Bereich beginnender Nichtlineari-
tat oder Begrenzung der Permeatfliisse innerhalb des typischen Betriebsdruckbereiches.

Die Testzellen-Experimente mit dem Feedspacer dienen zur Bewertung der Eigen-
schaften des Spacers (Druckverlust, Flusssteigerung gegeniiber dem offenen Kanal)
und eignen sich zum Vergleich mit den Filtrationseigenschaften eines Wickelmoduls.
Anhand dieser Versuche wird die Eignung der Testzelle zum Scale-up bewertet.

Bei den Experimenten mit laminarer und turbulenter Uberstrémung werden aussa-
gekriftige Anderungen der lokalen Permeatfliisse und Riickhalte iiber die Lénge der
Testzelle erwartet. Aus den Versuchsergebnissen sollen Riickschliisse auf die Eigenschaf-
ten der Deckschichtbildung und die Anwendbarkeit der Modellansétze gezogen werden.
Die Versuche mit laminarer Uberstromung erlauben den Vergleich mit Berechnungen
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

Tabelle 4.2: Ubersicht iiber die Versuche zur dynamischen Reaktion (Sprungantwort) der Per-
meatfliisse.

Filtrierte Losung Dynamische Versuche

SDES 37 g/l,05-9bar, 0,6 -12m/s
APG 8 g/l, 0,5-9 bar, 0,6 - 0,9 m/s
PEG 20 g/l,0,5-9 bar, 0,6 - 1,2 m/s

des im Abschnitt 3 beschriebenen Prozessmodells.

4.3.5. Versuche zum dynamischen Verhalten der Permeatfliisse

Das unterschiedliche Filtrationsverhalten der anionischen und nichtionischen Tenside
wurde auch anhand des dynamischen Verhaltens der Permeatfliisse nach Druckspriin-
gen und bei wechselnder Uberstromung bewertet. Dazu wurden Versuche mit der seg-
mentierten Testzelle und mit Membranmodulen durchgefithrt. Die Testzelle wurde an
der Niederdruck-Anlage mit turbulenter Durchstromung betrieben. Die Versuchsbedin-
gungen sind in Tabelle 4.2 dargestellt.

4.3.6. Erganzende Versuche mit Membranmodulen

Mit der Entwicklung der segmentierten Testzelle wurde u.a. das Ziel verfolgt, durch den
Einsatz von Feedspacern vergleichbare Filtrationsbedingungen wie in Wickelmodulen
realisieren zu kénnen. Dies wurde durch Versuche mit einem Wickelmodul der Gréfe
2540 von der Fa. Microdyn-Nadir mit der Membran POO5F und dem 44 mil Diamant-
Spacer iiberpriift. Die Versuchsbedingungen wurden genau analog zu den Testzellen-
experimenten gewihlt (Tab. 4.3). Eine exakte Ubereinstimmung der Bedingungen war
nicht moglich, da eine andere Filtrationsanlage mit Feed-und-Bleed System verwendet
wurde, die keine Konstanthaltung der Feedkonzentration ermdoglicht.

Dartber hinaus wurde das Modul auch verwendet, um die Ultrafiltration des anioni-
schen Tensides SDES bei sehr hohen Feedkonzentrationen bis 120 g/l zu untersuchen.
Die geringen Permeatfliisse lassen sich nur noch mit der groien Membranflédche des
Moduls messen.

4.3.7. Erganzende Versuche zur Inhomogenitat des Membranmaterials

Da bei den Versuchen mit der segmentierten Testzelle immer deutliche Abweichungen
zwischen der lokalen Membranpermeabilitidt an verschiedenen Stellen der Membran-
proben beobachtet wurden, wurde die Homogenitéat des Membranmaterials gesondert
untersucht. Weil die Schwankungen der Membraneigenschaften bei der UF auf Grund
der meist vorhandenen Deckschichten eine geringere Rolle spielen als bei der NF und
der Umkehrosmose, wurden fiir diese Versuche drei NF- und eine Niederdruck-UO
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4.3. Versuchsplanung

Tabelle 4.3: Ubersicht iiber die Versuche mit dem Spiralwickelmodul.

Filtrierte Losung Druckstufen stationar Aufkonzentration Dynamische Versuche

SDES 20-80 g/! 44 - 200 g/ 130 u. 200 g/
1,5 -9 bar 3 bar 3 bar
0,14 - 0,28 m/s 0,26 - 0,16 m/s 0,14 m/s
0,7-1,4 m%/h 1,3-0,8 m*/h 0,7 m*/h

APG 7 g/l
3-12,5 bar
0,24 m/s
1,2 m*/h

PEG 20 g/!I
3 - 15 bar
0,26 m/s
1,3 m3/h

Flachmembranen entsprechend Tabelle 4.4 ausgewédhlt. Membran #1 stammt aus ei-
nem Wickelmodul, das aufgeschnitten wurde. Die iibrigen Membranen wurden als Pro-
bestiicke mit einer Groéfle von ca. 1 x 1 m von den Membranherstellern bezogen. Die
Breite dieser Bogen entspricht der vollen Produktionsbreite (Rollenware).

Tabelle 4.4: Membrantypen, Grofle der Probeflichen und Testbedingungen zur Untersuchung
der lokalen Schwankungen der Membraneigenschaften.

Probengrofe &

Typ Material Testbedingungen

Herkunft
. NF, Proprietare 800x630 mm ention. Wasser, 7 bar
#1  DK5 (Osmonics) Wickelmodul 1 g/l MgSOs, 7 bar
42 NF for Process NF, Polypiper- 800x950 mm ention. Wasser, 5 bar
Streams (DOW) azineamid TFC Flachmembranprobe 2 g/l MgSOys, 5 bar
Niederdruck UQO, 800x1000 mm ention. Wasser, 10 bar
#3  XLE (DOW) Polyamid TFC Flachmembranprobe 1 g/1 NaCl, 10 bar
NF-PES 10 NF, 800x950 mm .
74 (Microdyn-Nadir) Polyethersulfon Flachmembranprobe ention. Wasser, 10 bar

Aus den Membranbogen wurden in einem regelméfligen Raster Proben entnommen.
Nach der im Abschnitt 4.3.3 beschriebenen Vorbehandlung wurde fiir alle Proben die
Permeabilitiat mit vollentsalztem Wasser sowie der Riickhalt fiir eine MgSO4 bzw. NaCl
Losung bestimmt. Die Versuchsbedingungen sind in Tab. 4.4 genannt.

Fiir die Membran #1 wurden 18 gleichméfig iiber die Fliche verteilte Proben mit
einer Testzelle vom Typ TPP 090 der Fa. Amafilter (Abb. 4.11) untersucht. Diese
kommerziellen Testzellen besitzen keinen Spacer, erlauben jedoch sehr hohe Uberstro-
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

44 cm?

Abbildung 4.11: Crossflow-Testzelle der Fa. Amafilter mit gewundenem Feed-Kanal und 44 cm?
aktiver Membranflache.

mungsgeschwindigkeiten (3 m/s). Es werden Reynolds Zahlen > 15000 erreicht. Unter
diesen Bedingungen ist die Polarisation vernachléssigbar klein. Die Testzellen sind
daher gut geeignet, um die Eigenschaften der Membranproben unabhingig von Po-
larisationseffekten zu untersuchen. Die geringe GroBe der Membranproben (44 cm?
aktive Membranfliche) ist giinstig fiir die Messung lokaler Eigenschaften. Die Uber-
tragbarkeit der Ergebnisse auf Membranmodule ist jedoch gerade wegen der kleinen
Membranfliche und dem méanderférmigen Stromungskanal fragwiirdig.

Von den Membranen #2 bis #4 wurden je 4 parallele Streifen der Grofle 82 x
800 mm mit der segmentierten Testzelle getestet (10 Messpunkte je Streifen). Bei
den Salzversuchen wurde eine hohe Uberstrémungsgeschwindigkeit gewihlt und der
Diamant-Feedspacer eingesetzt, um die Konzentrationspolarisation gering zu halten.

4.4. Messtechnik und Analytik

4.4.1. Methoden zur Konzentrationsbestimmung
Leitfahigkeitsmessung

Bei den Versuchen mit Salzlosungen wurde die Leitfahigkeit als Ersatzparameter fiir
die Konzentrationsbestimmung verwendet. Fiir das Retentat der Testzelle wurde eine
Durchflussmesszelle der Fa. WTW (Messbereich einstellbar von 0 — 200 xS/cm bis 0
— 500 mS/cm, Genauigkeit 0,5%) verwendet. Die Permeatleitfahigkeiten wurden mit
einem Handgerdt MultiLine P4 und der Sonde TetraCon 325 der Fa. WT'W gemessen.
Die Leitfahigkeitswerte wurden unter Beachtung der Temperaturabhéngigkeit mit Hilfe
einer Kalibrierreihe in Salzkonzentrationen umgerechnet.
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4.4. Messtechnik und Analytik

Konzentrationsbestimmung als TOC

Fir die Bestimmung der Tensid- bzw. PEG-Konzentrationen in den Feed- und Per-
meatproben wurde auf TOC-Messungen zuriickgegriffen, da diese Methode universell
fiir die verwendeten Stoffsysteme geeignet und mit vergleichsweise geringem Aufwand
verbunden ist. Am Fachgebiet Verfahrenstechnik IT steht ein Analyseautomat vom Typ
DimaToc 100 (Fa. DimaTec) zur Verfiigung, der die Messung von bis zu 50 Proben
im Bereich von ca. 5 bis 100 mg Kohlenstoff je Liter erlaubt. Gemessen wurde der
Gesamt-Kohlenstoff (TC) und der anorganische Kohlenstoff (TIC) durch katalytische
Oxidation bei 850°C bzw. 160°C. Das bei der Reaktion aus der Probe gebildete Koh-
lendioxid wird vom Gerét photometrisch bestimmt. Als Messgrofie wird die Differenz
TC - TIC ausgewertet. Sie entspricht dem organischen Kohlenstoffgehalt (TOC bzw.
hier DOC) der Probe und kann in die entsprechende Konzentration der Probensub-
stanz umgerechnet werden, sofern nur eine organische Kohlenstoffquelle in den Proben
vorhanden ist.

Das Gerat fithrt automatisch Mehrfachbestimmungen fiir jede Probe durch. Die
relative Standardabweichung liegt im niedrigen Messbereich bis 15 mg DOC/I1 bei bis
zu 10% (n = 3), im hoheren Messbereich bei bis zu 5% [Wendler, 2003].

Titrimetrische Bestimmung von Tensiden

Bei den Versuchen mit Membranmodulen wurden die Tensidkonzentrationen im Feed
mit einem Titrationssystem Titrino 736 GP der Fa. Metrohm mit automatischem Pro-
benwechsler 730 bestimmt. Die Messung beruht auf der Fallung des anionischen Tensi-
des in der Probe durch ein kationisches Tensid als Titrant (TEGOtrant 0,004 molar).
Der Umschlagspunkt wird mit einer tensidselektiven Elektrode fiir ionische Tenside
Nr. 6.0507.120 gegen eine Ag/AgCl-Referenzelektrode gemessen. Die Titration eignet
sich fiir Tensidkonzentrationen groBer 500 mg/1. Schulz [1996] liefert eine umfassende
Beschreibung der Methode sowie der Fehlerquellen. Wendler [2003] gibt eine relative
Standardabweichung von 2,4% bei 5 Messungen an.

4.4.2. Viskositatsmessung

Die Viskositat der Tensid- und Polymerlésungen wurde mit einem Rotationsviskosime-
ter VT 550 der Firma Thermo Haake mit einem Doppelspalt-Messsystem fiir nieder-
viskose Fliissigkeiten (Messbereich 5 - 300 mPas) und einem Zylindermesssystem fiir
mittelviskose Fliissigkeiten (Messbereich 10 - 7000 mPas) bestimmt. Es handelt sich
um ein CR-Viskosimeter (geregelte Schubspannung). Das effektive Drehmoment des
Motors wird als Maf} fiir die Scherkrifte ausgewertet. Die Scherrate wird vom Gerét
wéahrend des programmierbaren Messablaufes schrittweise erhoht. Das Gerét eignet
sich damit zur Charakterisierung von strukturviskosem Verhalten und scherinduzier-
ten Phaseniibergdngen. Die maximale Scherrate liegt bei geringer Probenviskositét
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4. Methoden der experimentellen Untersuchung

bei 3000 s7'. Alle Viskosititsmessungen wurden entsprechend der Temperatur der Fil-
trationsexperimente bei 25°C durchgefiihrt, die Proben wurden vor der Messung im
Messsystem jeweils 20 Minuten temperiert.
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5. Ergebnisse und Diskussion der
Testzellenversuche

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Testzellenversuche vorgestellt und quali-
tativ ausgewertet. Anhand der graphisch dargestellten Entwicklung der Permeatfliisse
und -konzentrationen iiber die Lange des Crossflowkanals wird das Filtrationsverhalten
der drei untersuchten Stoffsysteme — Polyethylenglykol, anionisches Tensid SDES und
nichtionisches Tensid APG — charakterisiert. Zusétzliche Aussagen zur Gelschichtbil-
dung kénnen aus dem dynamischen Verhalten der Permeatfliisse bei Druckénderungen
abgeleitet werden.

Die Versuche mit Feedspacern werden in Abschnitt 5.2 gesondert behandelt, da sich
das Filtrationsverhalten z.T. erheblich von den Versuchen mit laminarer und turbulen-
ter Uberstromung unterscheidet.

5.1. Ergebnisse bei laminarer und turbulenter Uberstromung

5.1.1. Versuche mit Salzlosungen zur Validierung von Testzelle und Modell

Diese Versuche wurden zur Validierung des Prozessmodells mit einem zuverlassig bere-
chenbaren Stoffsystem durchgefiihrt. Mit der Niederdruck-UO Membran XLE wurden
verdiinnte Losungen von MgSO, und NaCl bei laminarer Uberstromung filtriert. Er-
wartet wurde ein kontinuierlicher Anstieg der Konzentration an der Membran entlang
der Fliefistrecke in Abhéngigkeit vom Permeatfluss und der Diffusionsgeschwindigkeit
des Salzes. Um einen deutlichen Effekt zu erzielen, wurde ein hoher Druck (20 bar)
gewahlt.

Die feedseitige Konzentration an der Membran kann prinzipiell sowohl aus den Per-
meatkonzentrationen als auch aus der beobachteten Verminderung der Permeatfliisse
berechnet werden. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass eine Auswertung der Permeat-
konzentrationen in diesem Fall nicht moglich ist, weil die Schwankungen von cp infolge
des sehr hohen, aber lokal unterschiedlichen Membranriickhaltes (stets > 99%) keinen
klaren Trend erkennen lassen. Stattdessen wird fiir jedes Segment der Testzelle die Dif-
ferenz zwischen dem lokalen Permeatfluss J, im Salzversuch und dem Reinwasserfluss
Jp,0 bestimmt. Daraus wird die &quivalente Minderung des effektiven transmembranen
Druckes berechnet. Das Gesetz von vant’t Hoff (Gl. 2.24) stellt den Zusammenhang
zwischen der beobachteten Triebkraftminderung und der Membrankonzentration her.
Diese Methode zur Bestimmung der Membrankonzentration wurde auch von Schock
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5. Ergebnisse und Diskussion der Testzellenversuche

und Miquel [1987] sowie van den Berg et al. [1989] fiir die Berechnung von Stoffiber-
gangskoeffizienten angewandt. Bei anndhernd vollstédndigem Riickhalt gilt:
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(a) Verteilung der Permeatfliisse iiber der Léan-
ge des Feedkanals. Die Fliisse sind auf den
Reinwasserfluss der Membran bezogen.

(b) Anstieg der Konzentrationspolarisation
cm/cr iber der Lange des Feedkanals.

/}bbildung 5.1: Filtration von MgSO4 und NaCl Lésungen mit der Membran XLE bei laminarer
Uberstromung bzw. beim Einsatz eines Feedspacers.

Abb. 5.1 zeigt die gemessenen Permeatfliisse und die daraus berechnete Polarisation
cyr/ep. Zum Vergleich wurde auch ein Versuch mit dem Diamant-Feedspacer darge-
stellt. Mit dem Feedspacer ist die Polarisation iiber die gesamte Lénge der Fliefistrecke
sehr gering und annéhernd konstant, da der Aufbau der Konzentrationsgrenzschicht
regelméfig durch die Ablenkung der Stromung an den Spacerfilamenten unterbrochen
wird. Bei der laminaren Uberstromung ohne Spacer wird der erwartete Anstieg der
Polarisation iiber die FlieBstrecke beobachtet. Er ist jedoch nicht gleichméfig, sondern
wird durch zwei Effekte {iberlagert:

1. Die lokalen Schwankungen der Membranpermeabilitit beeinflussen die Entwick-
lung der Polarisation erheblich (vgl. Abschn. 7.1). An den Stellen, an denen der
Membranwiderstand erhoht ist (zwischen 390 und 490 mm, in Abb. 5.1a wegen
des Bezuges auf den Reinwasserfluss nicht erkennbar), ist der Anstieg der Polari-
sation verzogert.

2. Storungen der laminaren Stromung in der Ndahe der Membranoberfliche fithren
durch eine verstirkte Riickvermischung leicht zum Riickgang der Polarisation,
z.B. im letzten Segment vor dem Retentatausgang. Dieser Effekt wird durch
die Abdichtung zwischen den Permeatableitungen der segmentierten Testzelle
hervorgerufen. Er entspricht der Wirkung eines Feedspacers.
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5.1. Ergebnisse bei laminarer und turbulenter Uberstromung

Die Ergebnisse zeigen, dass lokale Eigenschaften einen grofien Einfluss auf das Ge-
samtergebnis haben konnen. Bei den Modellrechnungen in den folgenden Abschnitten
ist es daher notwendig, die lokalen Schwankungen der Membraneigenschaften zu be-
riicksichtigen.

5.1.2. Stationdre Ultrafiltrationsversuche mit der segmentierten Testzelle

Nachfolgend werden die Filtrationseigenschaften der PEG, SDES und APG Losungen
anhand der in den Abbildungen 5.6 — 5.8 ab Seite 74 dargestellten Messergebnisse
diskutiert. Um den Vergleich zwischen den Stoffsystemen zu vereinfachen, sind die
Beschreibungen jeweils in die gleichen Abschnitte unterteilt.

140

1 —— SDES 40 g/l, 7 bar _ SDES
120 + O PEG20g/l,4bar
1 —O—PEG 20 g/, 8 bar
NE 100 + —D—APG7g/I,7bar
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Abbildung 5.2: Zusammenhang zwischen der Crossflow-Geschwindigkeit und dem Permeatfluss
bei turbulenter Uberstromung. Gemessen wurde Segment 9 der Testzelle bei SDES, Seg. 7 —
10 bei PEG und die gesamte Membranstrecke bei APG. Die Fliisse ohne Crossflow — also im
Dead-End Betrieb — waren fiir mindestens 5 min stabil.

Beobachtungen fiir Polyethylenglykol (PEG) Die Entwicklung der lokalen Permeat-
fliisse und -konzentrationen tiber die Linge der Gberstromten Membran sind in Abb.
5.6a — d auf Seite 74 fiir verschiedene Betriebsdriicke dargestellt.

a) Druckabhingigkeit der Permeatflisse / limiting fluz
Schon bei der relativ geringen Feedkonzentration von 10 g PEG/1 und beim
niedrigsten Druck (3 bar) sind die Permeatfliisse bei laminarer Uberstromung
weitgehend druckunabhéngig. Bei turbulentem Crossflow wird die Deckschicht
offenbar stark reduziert, denn die Permeatfliisse sind in diesem Bereich viel héher
und steigen mit zunehmendem Druck. Allerdings ist die Zunahme nicht linear.
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b) Entwicklung der Permeatflisse tiber die Crossflow-Strecke

Mit steigendem Druck ndhern sich die lokalen Permeatfliisse einer Grenzkurve,
die dem Jimiting flux“ entspricht. Die Kurve zeigt einen asymptotischen Abfall
der Fliisse iiber die Linge der Membranstrecke. Am retentatseitigen Ende stellt
sich ein niedriger Fluss ein, der sich nur noch geringfiigig &ndert. Bei laminarer
Uberstromung sind die Fliisse insgesamt wesentlich geringer und die Kriimmung
der Kurven ist ausgeprigter (> 60% Abnahme in den ersten 250 mm) als bei
turbulentem Crossflow.

c) FEinfluss der Uberstromung auf die Permeatfliisse
Der integrale Permeatfluss steigt anndhernd linear mit der Crossflow-Geschwin-

digkeit (Abb. 5.2). Selbst ohne Crossflow, also im Dead-End Betrieb, wurde ein
geringer aber zeitlich konstanter Fluss beobachtet.

d) Druckabhingigkeit des Riickhaltes
Die mittleren Permeatkonzentrationen steigen mit dem Betriebsdruck stark an.
Bei laminarer Uberstrémung sind die Konzentrationen fast eine GroBenordnung
grofer als bei turbulentem Crossflow.

e) Entwicklung des Riickhaltes tiber die Crossflow-Strecke
Die Permeatkonzentrationen nehmen gleichméfig tiber die gesamte Lénge der
Fliestrecke zu. Die Unterschiede zwischen dem Feedeingang und dem 7. Segment
bei 450 mm sind sehr grofl — bei 10 bar steigt die Permeatkonzentration in diesem
Bereich der Fliefistrecke von 200 mg/1 auf 1800 mg/1. Diese Beobachtung und die
starke Druckabhéngigkeit sprechen gegen eine konstante Gelkonzentration.

Aus den lokalen Permeatfliissen kann nach Gl. 2.4 der lokale Widerstand der Deck-
schicht berechnet werden, wenn die Summe Rj; + R 445 zuvor durch Filtration ver-
diinnter Losungen bestimmt und np = nH,0 angenommen wird. Der sehr geringe
osmotische Druck der Polymerlosung wird vernachléssigt. Werden die Permeatkonzen-
trationen {iber den so berechneten Deckschichtwiderstand aufgetragen, ergibt sich der
in Abb. 5.3 dargestellte Zusammenhang. Unabhéngig von Feedkonzentration, lamina-
rer oder turbulenter Uberstromung, Betriebsdruck und Position im Feedkanal liegen
alle Messpunkte in der Nahe einer parabelférmigen Kurve. Die weitreichende Giiltigkeit
dieser Korrelation legt die Vermutung nahe, dass die Permeatkonzentrationen primar
durch die Struktur und Konzentration der Gelschicht an der Membranoberfliche be-
stimmt werden. Diese Interpretation setzt voraus, dass die intermolekularen Kréfte in
der Deckschicht die Ablosung einzelner Molekiile mit der Permeatstrémung zulassen.
Aus dem Verlauf der Permeatkonzentrationen folgt dann, dass die Gelkonzentration so-
wohl tiber die Lange der Crossflow-Strecke als auch mit dem Filtrationsdruck zunimmt.
Unterstiitzt wird diese Hypothese auch vom Ergebnis einer von Cifra und Bleha [2005]
durchgefithrten molekulardynamischen Simulation. Sie zeigt, dass flexible Polymermo-
lekiile in guten Losemitteln bei hohen Konzentrationen verstarkt in Membranporen
eindringen, die kleiner als der nominelle Durchmesser des Molekiils im gekn&ulten
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5.1. Ergebnisse bei laminarer und turbulenter Uberstromung

Zustand sind, so dass der Membranriickhalt gegeniiber verdiinnten Losungen stark
abnimmt.

10000
+10 g/l; 0,26 m/s laminar
) @ 10 g/I; 0,5 m/s laminar
% o 20 g/l; 0,88 m/s turbulent
o 1000 +
8
€ y =2,36% + 6,38x + 14,90
8 R?=097
&
=
5 100+
Q
E
o
o
10 f }
0,1 1 10 100

Deckschichtwiderstand [10'%/m]

Abbildung 5.3: Korrelation zwischen dem effektiven, experimentell bestimmten Widerstand der
Deckschicht und der lokalen Permeatkonzentration bei der PEG-Losung fiir unterschiedliche
Feedkonzentrationen, Stromungsbedingungen, Filtrationsdriicke und Positionen im Crossflow-
kanal. Alle Messpunkte liegen in der Nahe einer Parabel.

Beobachtungen fiir das anionische Tensid SDES Die Entwicklung der lokalen Per-
meatfliisse und -konzentrationen tber die Lénge der iiberstromten Membran sind in
Abb. 5.7a — d auf Seite 75 fiir verschiedene Betriebsdriicke dargestellt.

a) Druckabhingigkeit der Permeatfliisse / limiting flux

Bei Drucksteigerung nahern sich die Fliisse einer Grenzkurve, deren Form und
Lage bei weiterer Druckerhchung unverandert bleibt. Die Grenzkurve wird zu-
erst im hinteren Bereich des Kanals erreicht, erst bei den hochsten Driicken auch
am Feedeingang. Die Kurven fiir 7 und 10 bar sind praktisch identisch. Bei tur-
bulenter Uberstromung sind die Permeatfliisse insgesamt etwa um den Faktor 5
hoher und die Nichtlinearitdt der Druckabhéngigkeit ist wesentlich geringer als
im laminaren Bereich.

b) Entwicklung der Permeatflisse iber die Crossflow-Strecke
Die Permeatfliisse sind bei niedrigen Driicken im gesamten Feedkanal gleich gro8,
wéahrend bei hoheren Driicken eine sehr deutliche asymptotische Abnahme der
Fliisse iiber die Lénge des Crossflowkanals beobachtet wird. Bei turbulentem
Crossflow ist die relative Abnahme der Fliisse geringer und das Profil ist in
Richtung der Uberstromung gestreckt. Erst ab 5 bar wird eine deutliche Abnahme
iiber die Flieflstrecke beobachtet. Sie ist eher linear als asymptotisch.
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Abbildung 5.4: Abhéngigkeit der gemessenen integralen Permeatkonzentrationen bei SDES von
Feedkonzentration und Permeatfluss. Als Besonderheit bei SDES hat die Polarisation bei stei-
gendem Permeatfluss (Abb. b) offenbar keinen nennenswerten Einfluss auf die Permeate —
aufler bei der héchsten Feedkonzentration, wo der Riickhalt mit zunehmender Polarisation so-
gar besser wird. Die Permeatkonzentrationen liegen dabei grofitenteils iber der CMC von ca.

1g/L

c) Einfluss der Uberstromung auf die Permeatfliisse

Wie bei PEG wird ein linearer Zusammenhang zwischen Crossflow-Geschwindig-
keit und Permeatfluss beobachtet (Abb 5.2). Die Erhoéhung der Stromungsge-
schwindigkeit streckt auflerdem den Verlauf der lokalen Permeatfliissse in Stro-
mungsrichtung, d.h. die Darstellung der Permeatfliisse vs. Lénge der Flieflstrecke
bleibt unveréndert, wenn der Langenmafstab im Verhéltnis der Geschwindigkei-
ten skaliert wird.

d) Druckabhingigkeit des Riickhaltes
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Die Permeatkonzentrationen sind sowohl bei laminarer wie bei turbulenter Uber-
stromung praktisch unabhéngig vom Druck. Dies ist iberraschend, denn die stei-
genden Permeatfliisse fithren zwangslaufig zu einer Verstarkung der Polarisation
an der Membranoberflache. Dafiir spricht auch die beobachtete Zunahme des Fil-
trationswiderstandes mit dem Druck. Dementsprechend ist eine Abhéngigkeit der
Permeatkonzentrationen vom Druck und von der Lange der Crossflow-Strecke zu
erwarten, wie dies z.B. fiir PEG beobachtet wurde (vgl. Abb. 5.6b). Tatséchlich
wird aber fiir SDES kein nennenswerter Einfluss des Permeatflusses gefunden
(Abb. 5.4b). Bei der hochsten Feedkonzentration, 80 g/l, steigt der Riickhalt mit
zunehmendem Druck sogar an. Eine mogliche Ursache fiir diesen Effekt ist der
scharfe Anstieg der Viskositéit in der Grenzschicht bei einer Konzentration von
mehr als 200 g/l SDES. Bei der Uberschreitung der kritischen Konzentration
bildet das Tensid eine neue Phase mit einer anderen Form der Mizellen. von Mei-
en und Nobrega [1994] beobachten bei der UF von Dextranlosungen ebenfalls



5.1. Ergebnisse bei laminarer und turbulenter Uberstromung

einen verbesserten Riickhalt bei hoheren Feedkonzentrationen, den sie mit dem
Viskositatsanstieg in der Grenzschicht begriinden.

Wahrend die von der Polarisation abhiangige Konzentration an der Membrano-
berflache offensichtlich keinen Einfluss auf das Permeat hat, wird jedoch eine Pro-
portionalitdt zwischen Permeat- und Feedkonzentration beobachtet (Abb. 5.4a).
Diese Beobachtungen lassen sich nur dadurch erklaren, dass der vor der Membran
abgelagerte Tensidfilm derart strukturiert ist, dass die in hoher Konzentration
vorliegenden Tensidmolekiile nicht von dem hindurchflielenden Permeatstrom
transportiert werden koénnen. Dieses Bild passt gut zu der Vorstellung von ei-
ner sekundaren Membran, die aus einer porosen, lamellaren Tensidphase besteht
(Akay et al. [2000], vgl. Abschn. 2.4). Die Tensidkonzentration in der freien Lo-
sung (isotrope Phase) wiirde in diesem Modell der Feedkonzentration entspre-
chen.

e) Entwicklung des Riickhaltes iiber die Crossflow-Strecke
Die Permeatkonzentrationen sind fast konstant iiber die Lange des Kanals. Bei
turbulenter Uberstromung steigen sie auf den ersten 200 mm um ca. 30%, dahin-
ter ist die Steigung sehr gering. Die Unabhéngigkeit des effektiven Riickhaltes
von der Dicke der Deckschicht entspricht der oben beschriebenen Vorstellung von
einer Tensid-Deckschicht als sekundirer Membran.

f) Storungen
Ab dem 8. Segment (Pos. > 500 mm) steigen die Permeatfliisse wieder an. Dieser
Effekt ist auf eine Verwirbelung hinter der Segmentdichtung zwischen Seg. 7 und
8 zuriickzufiihren.

Beobachtungen fiir das nichtionische Tensid APG Die Entwicklung der lokalen
Permeatfliissse und -konzentrationen iiber die Lange der iiberstromten Membran sind
in Abb. 5.8a — d auf Seite 76 fiir verschiedene Betriebsdriicke dargestellt.

a) Druckabhingigkeit der Permeatfliisse / limiting flux
Bei laminarer und turbulenter Uberstromung sind die Permeatfliisse bereits bei
der geringen Feedkonzentration von 4 g APG/1 oberhalb von 3 bar nahezu dru-
ckunabhéngig. Bei 1,5 bar ist der Permeatfluss nur um einen geringen Betrag
(nicht proportional) niedriger.

b) Entwicklung der Permeatflisse tiber die Crossflow-Strecke
Permeatfliisse und -konzentrationen weisen bei laminarer Uberstromung kein aus-
gepragtes Profil iiber die Lange des Stromungskanals auf. Im Gegensatz zu SDES
und PEG ist kein abnehmender Trend festzustellen. Die lokale Flussleistung
scheint dagegen hauptséchlich durch die geringen Schwankungen der Strémungs-
geschwindigkeit beeinflusst zu sein. Die dadurch bedingten Muster sind bei cp
— 4 g/l und 7 g/1 praktisch identisch und weisen eine Ahnlichkeit mit der im
PIV-Versuch ermittelten Geschwindigkeitsverteilung (Abb. 4.7 auf Seite 51) auf.
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Auch auf die Hohe der Permeatfliisse hat die Feedkonzentration nahezu keinen
Einfluss.

Bei turbulenter Uberstrémung zeigen die Permeatfliisse jedoch schon ab 1,5 bar
den auch bei den Tensiden beobachteten abnehmenden Trend. Innerhalb der
ersten 300 mm fallen die Permeatfliisse auf einen sehr niedrigen asymptotischen
Grenzwert, der fiir alle Betriebsdriicke identisch ist. Nach 300 mm sind die Fliisse
nahezu konstant und viel geringer als im laminaren Bereich! Offensichtlich ist die
Reynoldszahl der Kernstromung hier nicht der mafigebende Faktor.

Die Entwicklung der Permeatfliisse und -konzentrationen legt die Vermutung na-
he, dass sich die APG-Deckschicht nur bei einem groflen Feedkanalquerschnitt
wie im turbulenten Versuch (he, = 11,5 mm) voll ausbilden kann. In dem engen
Kanal im laminaren Versuch (h., = 1,27 mm) erreicht die Deckschicht bereits
innerhalb der ersten 50 mm ihre maximale Machtigkeit, denn die Zunahme der
Deckschichtdicke fiithrt zu einer signifikanten Querschnittsverengung und damit
zu einem Anstieg der Stromungsgeschwindigkeit, die wiederum die Abtragung der
Deckschicht verstarkt. Dieser wechselseitige Einfluss von Deckschicht und Stro-
mungsgeschwindigkeit ist in dem ca. 9 mal gréfleren Querschnitt im turbulenten
Experiment erheblich schwécher (vgl. Abb. 4.10 auf Seite 57).

c) Einfluss der Uberstromung auf die Permeatfliisse
Fiir APG ist die Abhingigkeit von der Uberstromung im turbulenten Bereich
nicht linear (Abb. 5.2). Bei laminarer Uberstrémung wurde der Zusammenhang
nicht explizit untersucht, doch zeigen die Schwankungen der lokalen Fliisse, dass
der Stromungsgeschwindigkeit bzw. den Scherkréften an der Oberflache der Gel-
schicht eine grofie Bedeutung fiir die Entwicklung der Deckschichtdicke zukommt.

d) Druckabhdngigkeit des Riickhaltes
Die Permeatkonzentrationen steigen annahernd linear mit dem Druck, obwohl die
Permeatfliisse konstant bleiben. Die Permeatkonzentration bei 1,5 bar entspricht
jedoch anndhernd dem Wert bei 3 bar. Bei diesem Druck ist die Deckschicht
offenbar noch nicht vollstdndig ausgebildet.

e) Entwicklung des Riickhaltes tiber die Crossflow-Strecke
Bei laminarer Uberstromung sind die Permeatkonzentrationen ebenso wie die
Permeatfliisse iiber die Lange der Fliestrecke konstant. Bei turbulentem Cross-
flow steigen sie dagegen gleichméfig an. Die Form des Anstieges entspricht nicht
der schnellen Abnahme der Permeatfliisse, die innerhalb der ersten 300 mm einen
Grenzwert erreichen. Die Permeatkonzentration erreicht am Ende des Feedkanals
wesentlich hohere Werte als im laminaren Versuch.

Trotz des Einflusses der Geometrie des Stromungskanals besteht bei der APG-Lésung
ebenso wie bei der PEG-Losung ein von den Betriebsbedingungen und der Position im
Feedkanal weitgehend unabhingiger Zusammenhang zwischen dem aus den Permeat-
flissen berechneten Widerstand der Deckschicht und den Permeatkonzentrationen (vgl.
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o 7 g/l; 0,5 m/s laminar

a7 g/l; 0,74 m/s turbulent
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Abbildung 5.5: Korrelation zwischen dem effektiven, experimentell bestimmten Widerstand der
Deckschicht und der lokalen Permeatkonzentration bei der APG-Losung fiir unterschiedliche
Feedkonzentrationen, Stromungsbedingungen, Filtrationsdriicke und Positionen im Crossflow-
kanal. Alle Messpunkte liegen in der Ndhe einer Geraden.

Abb. 5.5 und Abb. 5.3). Auch bei dieser Deckschicht nimmt die Konzentration an der
Membranoberfliche demnach mit dem Filtrationsdruck und — bei der Durchstromung
eines Kanals mit ausreichendem Querschnitt — mit der iiberstromten Membranstrecke
zu. In diesem Fall ergibt sich jedoch ein linearer Zusammenhang zwischen hydrau-
lischem Widerstand und Permeatkonzentrationen. Der Unterschied im Vergleich zur
PEG-Losung, bei der ein quadratischer Zusammenhang besteht, kdnnte durch eine
geringere Konzentrationsabhingigkeit des APG-Riickhaltes begriindet sein.
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Abbildung 5.6: UF von Polyethylenglykol (PEG) bei laminarer und turbulenter Uberstrémung. Die Zahlen an den Kurven geben den
Betriebsdruck in bar an. (¢p = 10 — 20 g/1 PEG, p = 1,5 — 10 bar, Membran P005F)
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Abbildung 5.8: UF des nichtionischen Tensids APG bei laminarer und turbulenter Uberstrémung. Die Zahlen an den Kurven geben
den Betriebsdruck in bar an. (¢p = 7 g/l APG, p = 1,5 — 10 bar, Membran PO05F)
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5.1.3. Dynamische Reaktion der Permeatfliisse auf Druckdanderungen

Im stationéren Betrieb steht der konvektive Stofftransport (Permeatstrom) zur Mem-
bran im Gleichgewicht mit dem diffusiven Riicktransport zur Kernstromung (auf Grund
des Konzentrationsgradienten). Die beiden Stoffstrome heben sich bei hohem Riickhalt
anndhernd gegenseitig auf; nur ein vergleichsweise sehr geringer Nettostrom passiert
die Membran. Andert sich nun der transmembrane Druck, hat dies eine direkte, unmit-
telbare Wirkung auf den Permeatfluss, wiahrend der diffusive Stoffstrom zunéchst un-
verandert bleibt. Die Folge des entstandenen Ungleichgewichts ist ein Nettostoffstrom,
der je nach Richtung des Triebkraftwechsels zu einem Auf- oder Abbau der Konzen-
trationsgrenzschicht bzw. der Gelschicht fiihrt, bis ein neuer Gleichgewichtszustand
erreicht ist. Dieser Ablagerung- oder Abtragungsprozess bendtigt Zeit; er entspricht
dem Auffiillen oder Leeren eines Speichers.

Nach einer sprunghaften Anderung der Triebkraft néhert sich der Nettostrom zur
Membran asymptotisch seinem Wert im Gleichgewichtszustand. Da die vor der Mem-
bran abgelagerte Stoffmenge der zuriickgehaltenen Losungskomponenten durch ihren
osmotischen Druck oder ihren hydraulischen Widerstand den Permeatfluss beeinflusst,
zeigt auch dieser einen asymptotischen Zeitverlauf. Die Zeitdauer bis zum Erreichen
des stationdren Zustandes (Annéherung bis auf eine gegebene Restabweichung) héngt
davon ab, welche Stoffmenge des zuriickgehaltenen Stoffes von/zur Membran transpor-
tiert werden muss.

Sowohl van Oers et al. [1992] als auch Karode [2001] argumentieren, dass eine lang-
same Reaktion des Permeatflusses (im Bereich einiger Minuten bis zu einer Stunde)
auf das Vorhandensein einer (dicken) Gelschicht mit geringem spezifischen Widerstand
schlieflen ldsst, denn in dieser Situation muss eine grofie Stoffmenge transportiert wer-
den, um den Permeatfluss zu beeinflussen. Bei einer Gelschicht mit hohem spezifischen
Widerstand stellt sich der stationdre Permeatfluss dagegen schnell ein (innerhalb von
Sekunden). Die schnelle Reaktion ist auch fiir das osmotische Modell zu erwarten, denn
innerhalb des Films, in dem der Stoffiibergang stattfindet, ist wegen des exponentiellen
Konzentrationsverlaufes nur eine geringe Stoffmenge akkumuliert.

Beobachtungen im Experiment Das dynamische Verhalten der drei in dieser Ar-
beit untersuchten Stoffsysteme wurde mit der segmentierten Testzelle bei turbulentem
Crossflow getestet. Nach Druckspriingen von ca. 0,6 bar auf 7 oder 8 bar und umge-
kehrt wurde der Permeatfluss nahe dem Retentatende der Testzelle in Abstédnden von
einer Sekunde aufgezeichnet.

e Bei dem nichtionischen Tensid APG zeigt der Permeatfluss eine stark verzogerte
Reaktion (Abb. 5.9a). Die Viskositdt der APG-Losung ist bereits bei geringen
Konzentrationen stark konzentrationsabhéngig. Es ist daher moglich, dass sich
an der Membranoberflache eine viskose Deckschicht mit vergleichsweise geringer
Konzentration ablagert.

Die Zunahme oder Abnahme des Filtrationswiderstandes kann anndhernd durch
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(a) Nichtionisches Tensid APG: Versuch mit der segmentierten Testzelle bei
turbulenter Uberstromung (cr = 8 g/l APG, @ = 0,88 m/s, p = 0,6 — 8 bar,
Probenahme im Abstand von 400 — 800 mm vom Feedeingang)
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(b) Anionisches Tensid SDES: Versuch mit Wickelmodul der Membran POO5F

bei hoher Feedkonzentration (¢ = 130 — 200 g/l SDES (ansteigend), Qr =
0,7 m3/h, p = 1,5 — 7 bar)

Abbildung 5.9: Sprungantwort des Permeatflusses bei Druckwechseln und turbulenter Uberstro-
mung.
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5.1. Ergebnisse bei laminarer und turbulenter Uberstromung

das Verhalten eines PT1 Verzogerungsgliedes beschrieben werden. Die im Experi-
ment ermittelte, zeitliche Entwicklung des Filtrationswiderstandes der Gelschicht
fiir den in Abb. 5.9a markierten Drucksprung von 0,6 bar auf 8 bar wird beispiels-
weise durch die Funktion Rg(t) = Rg,0+ (Rg,00 — Rc,0)(1 —exp(—t/7)) approxi-
miert. Dabei ist Rgo = 1,37 - 104 m~! der Widerstand der bereits vorhandenen
Gelschicht vor dem Drucksprung und Rg o = 5,5 10" m~! der Widerstand im
stationdren Zustand nach dem Drucksprung. Die Zeitkonstante 7 hat den Wert
von 484 s.

e Bei dem anionischen Tensid SDES kann bei der niedrigen Feedkonzentration von
40 g/1 keine Zeitverzogerung beobachtet werden. Die Permeatfliisse sind sofort
stabil, wenn der Druck den neuen Sollwert erreicht hat. Bei hoheren Konzentra-
tionen — ab etwa 80 g/1 — wurde jedoch bei Versuchen mit dem Wickelmodul eine
zunehmend verzogerte Reaktion der Permeatfliisse bemerkt (Abb. 5.9b). Diese
Beobachtung korrespondiert mit der Vorstellung, dass sich das Filtrationsverhal-
ten von SDES stark veréndert, wenn eine Konzentration von etwa 200 g/1 an der
Membran erreicht oder iiberschritten wird. Oberhalb dieser Konzentration steigt
die Viskositét der Tensidlosung stark an.

e Polyethylenglykol zeigt bei einer Feedkonzentration von 20 g/l ebenfalls keine
erkennbare Zeitverzogerung. Hohere Konzentrationen wurden fiir dieses Stoffsys-
tem nicht untersucht. Da die Viskositdt der PEG-Losung auch bei hohen Kon-
zentrationen nur méaflig ansteigt, ist die Bildung einer stagnierenden Deckschicht
mit erheblichem hydraulischen Widerstand nicht wahrscheinlich.

Berechnung der Deckschichtdicke fiir APG nach dem Gelmodell Trifft die Annah-
me einer konstanten Gelkonzentration naherungsweise zu, dann kann der beobachtete
Zeitverlauf des Permeatflusses verwendet werden, um die Dicke d und den spezifischen
Widerstand R/ der Gelschicht aus einer Massenbilanz zu berechnen. Dazu wird mit
der Filmtheorie die Massenstromdichte des Tensids vom Feedstrom zur Oberfliche der
Gelschicht berechnet:

Jy
cap(— ) 1
Ist dieser Massenstrom grofier als der Massenstrom im Permeat, wird zusétzliches
Tensid an der Oberfliche des Gelfilms abgelagert. Unter der Annahme einer konstanten
Gelkonzentration ¢ wachst die Gelschicht dann mit einer Rate ddg/dt, die proportio-
nal zur Differenz zwischen jpr und der Massenstromdichte cp - J,, ist:

jr = (ca — cB) +cady (5.2)

dod .

ditG ccq = jr —cpdy (5.3)
dég Jy ¢G — CB
L _ v — 4+ — = 5.4
dat  cq <(CG p) ez:p(—%) - 1) (5.4)
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5. Ergebnisse und Diskussion der Testzellenversuche

Der Stofftransportkoeffizient k£ kann anhand des stationdren Permeatflusses berech-
net werden. Fiir den stationdren Zustand gilt jr = cpJ,. Damit ergibt sich k zu:

Jo

k=
In(cg — cp) — In(ep — cp)

(5.5)

Der Zusammenhang zwischen dem Permeatfluss und der Dicke der Gelschicht wird
durch den hydraulischen Widerstand der Gelschicht Rg = ag - dg hergestellt:

J. = Apeﬁ _ Apeﬁ
" n(Ru+Re)  n(Rum+ acéa)

(5.6)

Der Zuwachs der Gelschichtdicke wurde mit Gl. 5.4 fiir den experimentell ermittel-
ten Zeitverlauf von J, im Versuch mit APG (cp = 8 g/l) berechnet. Der gewéhlte
Zeitabschnitt (Markierung in Abb. 5.9a) stellt das Verhalten des Permeatflusses nach
einem Drucksprung von 0,6 bar auf 8 bar bei konstanter Stromungsgeschwindigkeit «
= 0,88 m/s dar. Es wurden nur die letzten vier Segmente der Testzelle (z = 400 —
800 mm) gemessen. Nach ca. 46 min ist der stationére Zustand erreicht. Die Integra-
tion von ddg/dt geht von einer bestehenden Gelschichtdicke dy vor dem Drucksprung
aus. Die Anfangsbedingung lautet daher:

= o Lt mu) o0

Voraussetzungsgeméafl muss wihrend des gesamten instationdren Vorganges Rg(t) =
ag d¢(t) gelten. Rg(t) wird nach Gl 5.6 aus dem gemessenen Permeatfluss berech-
net. Der Wert des spezifischen Gelwiderstandes ag kann dann aus der berechneten
Zunahme von dg und Rg tber den gesamten Versuchszeitraum ermittelt werden:
ag = ARg/Adg. Nach der Festlegung von g héngt der zeitliche Verlauf der Schicht-
dicke bzw. ihre anfingliche Wachstumsrate noch von der Gelkonzentration ab. Die
Bedingung R (t) o d¢(t) fiir alle ¢ wird nur durch einen bestimmten Wert von cg
erfiillt. Dieser Wert kann durch einen Vergleich der berechneten Funktion d¢c(¢) mit
dem Zeitverlauf des beobachteten Filtrationswiderstands Rg(t) ermittelt werden.

Eine nahezu vollkommene Ubereinstimmung wird fiir eine Gelkonzentration von nur
35 g/1 APG erreicht. Dieser Wert ist geringer als der im Aufkonzentrationsversuch von
Wendler [2003] ermittelte Wert von 44 g/1.! Eine héhere Gelkonzentration wiirde jedoch
entgegen der Beobachtung zu einem langsameren Wachstum der Gelschicht in der
Anfangsphase fiihren. Der hier berechnete Wert ist nur als Anhaltspunkt zu verstehen,
da das Zutreffen der Annahme einer konstanten Konzentration der Gelschicht nur
auf Grund der guten Ubereinstimmung mit dem experimentellen Zeitverlauf vermutet
werden kann.

'Da die Aufkonzentration wegen des stark zunehmenden Druckverlustes bereits bei cp = 20,4 g/1 APG
abgebrochen werden musste, ist der durch Extrapolation bestimmte Wert der Gelkonzentration von
44 g/1 nicht sehr zuverléssig.
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Abbildung 5.10: Dicke der Gelschicht bei der Filtration von APG in der segmentierten Testzelle.
Die Darstellung beruht auf dem berechneten Wert des spezifischen Gelwiderstandes von ag =
1,15-10'"® m™ und den in Abb. 5.8a und Abb. 5.8c auf Seite 76 gezeigten Versuchsergebnissen
bei p = 7 bar.

Bei der ermittelten Gelkonzentration von 35 g/l und den genannten Versuchsbedin-
gungen ergibt sich der spezifische Widerstand der Gelschicht zu 1,15-10'® m™. Im Ver-
gleich dazu entspriche der hydraulische Widerstand der (ungefoulten) P005-Membran
von etwa 2 - 10'3 m™! einer Gelschicht mit einer Dicke von 17,4 um. Die tatsichliche
Dicke der aktiven Schicht von asymmetrischen Membranen liegt eine Groflenordnung
darunter.

Mit dem Wert des spezifischen Widerstandes kann nun die Deckschichtdicke fiir die
gesamte Lange des Stromungskanals berechnet werden. Da anzunehmen ist, dass der
spezifische Widerstand vom Druck (Kompression der Deckschicht) und evtl. von der
Feedkonzentration abhéngig ist, werden nur die Experimente mit anndhernd gleichen
Bedingungen, d.h. cp = 7 g/l APG und p = 7 bar betrachtet. In Abbildung 5.10 wird die
Deckschichtbildung fiir die Experimente mit laminarer und turbulenter Uberstrémung
verglichen. Im zweiten Fall wichst die Gelschicht kontinuierlich bis auf iiber 0,5 mm
an. Dies ist moglich, weil der Stromungskanal bei diesem Versuch 11,5 mm hoch ist
und die Verengung des Querschnittes keinen signifikanten Einfluss auf das Stromungs-
profil hat. Bei dem laminaren Versuch ist der Feedkanal dagegen nur 1,27 mm hoch,
und das Wachstum der Deckschicht bewirkt eine wesentliche Verminderung des freien
Querschnittes. Die erhohte Uberstromungsgeschwindigkeit begrenzt das Wachstum der
Deckschicht auf etwa 0,2 mm, entsprechend 16% der Kanalhohe.
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(a) Diamant-Spacer, Re = 150.

Abbildung 5.11: Unterschiedliche Durchstréomung der verwendeten Feedspacer-Typen.

5.2. Ergebnisse mit Feedspacern

Die Ergebnisse bei Verwendung eines Feedspacers unterscheiden sich wie erwartet
grundlegend von den Beobachtungen bei laminarer oder turbulenter Uberstromung
im offenen Stromungskanal. Da die Umstromung der Spacerfilamente den Aufbau der
Polarisationsgrenzschicht immer wieder unterbricht, werden meist hohere Permeatfliis-
se und bessere Riickhalte erzielt. Der im offenen Kanal beobachtete Riickgang der
lokalen Filtrationsleistung bleibt aus. Gleichzeitig ist aber auch der Druckverlust im
Crossflow-Kanal um ein Vielfaches erhéht, so dass mehr Energie zur Aufrechterhaltung
des Crossflows nétig ist. In Abschnitt 5.2.2 werden die Vor- und Nachteile gegeniiber-
gestellt.

Untersucht wurden zwei Feedspacer aus kommerziellen Wickelmodulen mit Diamant-
und Parallelkonfiguration, sieche Abschn. 4.3.2. Versuche mit einem angefirbten Strom-
faden (Abb. 5.11) demonstrieren die unterschiedliche Durchstrémung der beiden Spacer-
typen. Der Parallelspacer ist besonders fiir viskose oder partikelbeladene Feedstrome ge-
eignet. Der Druckverlust ist im Vergleich zum Diamantspacer geringer, da die Stromung
weniger stark umgelenkt wird. Gleichzeitig ist aber auch der Stoffiibergang schlechter.
Auflerdem ist der Parallel-Spacer asymmetrisch, da die Querfilamente nur an einer Sei-
te an der Kanalwand bzw. an der Membran anliegen. Bei den Testzellenmessungen
werden dadurch unterschiedliche Ergebnisse je nach Einbaulage des Spacers gefunden.
Bei allen Versuchen ist ein guter Kontakt zwischen Spacer und Membranoberfliche
sehr wichtig. Andernfalls konnen Bypassstromungen auftreten, die zu einer erheblichen
Verschlechterung des Stoffiibergangs fithren.

Nachfolgend werden die Messergebnisse, die in den Abb. 5.12 — 5.14 ab Seite 86
dargestellt sind, qualitativ beschrieben.

Beobachtungen fiir Polyethylenglykol (PEG)

a) Druckabhingigkeit der Permeatfliisse / limiting flux
Mit dem Diamant-Spacer sind die mittleren Permeatfliisse deutlich hoher als
selbst bei der turbulenten Uberstromung im offenen Stréomungskanal. Die Be-
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5.2. Ergebnisse mit Feedspacern

grenzung der Permeatfliisse durch die Deckschichtbildung beginnt oberhalb von
7 bar. Mit dem Parallel-Spacer sind die Permeatfliisse bereits ab 5 bar weitgehend
druckunabhéngig, bei 10 bar geht der Fluss sogar wieder zuriick.

b) Entwicklung der Permeatflisse iber die Crossflow-Strecke

Bei beiden Spacern zeigen die Permeatfliisse keinen deutlichen Trend. Lediglich
bei den geringsten Driicken ist eine leicht abnehmende Tendenz infolge des hy-
draulischen Druckabfalls im Crossflowkanal erkennbar. Die Fliisse schwanken je
nach Position und nehmen bei héherem Druck in der Testzellenmitte am stéarks-
ten ab. Dieses Verhalten ist eine Folge der druckbedingten Erweiterung des Feed-
kanalquerschnittes, da die Versuche noch vor dem Einsatz der Anpressvorrich-
tung durchgefithrt wurden.

c) Einfluss der Uberstromung auf die Permeatfliisse
Mit der Erhohung der Crossflow-Geschwindigkeit von 0,26 auf 0,5 m/s steigen
die Permeatfliisse in der Nahe des Feedeingangs um etwa 20% — 25%, gleichzeitig
fihrt aber der hohere Druckverlust im Feedkanal unterhalb 7 bar Gesamtdruck
zu einer deutlichen Abnahme der Permeatfliisse iiber die Flieflstrecke.

d) Druckabhéingigkeit des Rickhaltes

Die PEG Konzentrationen im Permeat sind mit beiden Spacern um den Faktor
10 bis 40 geringer als bei der laminaren oder turbulenten Uberstrémung im offe-
nen Kanal. Bis 7 bar sind die Konzentrationen etwa konstant und sehr niedrig,
bei 10 bar steigen sie jedoch auf den dreifachen Wert an. Dieser deutliche Sprung
deutet auf eine qualitative Verdnderung an der Membranoberfliche hin und ist
offenbar eine Folge der Deckschichtbildung, die sich ab 10 bar auch in der Begren-
zung des Permeatflusses duflert. Beim Parallel-Spacer tritt dieser Effekt bereits
ab 7 bar auf.

e) Entwicklung des Riickhaltes iiber die Crossflow-Strecke
Im unteren Druckbereich ist der Riickhalt iiber die gesamte Fliefistrecke anné-
hernd gleich, mit dem Einsetzen der Deckschichtbildung tritt aber ein gleichmé-
Biger Anstieg der Permeatkonzentrationen auf.

Beobachtungen fiir das anionische Tensid SDES

a) Druckabhingigkeit der Permeatfliisse / limiting flux
Die mittleren Permeatfliisse sind hoher als bei der laminaren Uberstromung, lie-
gen aber deutlich unter den Ergebnissen mit turbulentem Crossflow. Sie steigen
bis etwa 7 bar linear mit dem Druck, oberhalb von 7 bar ist der Anstieg etwas
geringer.

b) Entwicklung der Permeatflisse iber die Crossflow-Strecke
Mit dem Diamant-Spacer sind die Permeatfliisse nahezu unabhéngig von der
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Position im Feedkanal. Der Abfall des Flusses bei 10 bar in der Mitte der Testzelle
ist wiederum auf das mangelhafte Anliegen des Spacers zuriickzufiihren.

c) Einfluss der Uberstromung auf die Permeatflisse

Wie bei PEG fiihrt die Erhéhung der Stromungsgeschwindigkeit nur zu einem
mafligen Anstieg der Permeatfliisse, wihrend der Riickgang der lokalen Fliisse
iiber die Flie3strecke durch den héheren Druckverlust verstarkt wird.

d) Druckabhingigkeit des Riickhaltes

Beim geringsten Druck von 3 bar tritt die héchste Permeatkonzentration auf.
Sie liegt in der gleichen Gréfenordnung wie bei den Experimenten ohne Spacer.
Ab 5 bar stellt sich ein vom Druck und den Permeatfliissen unabhéngiger Riick-
halt ein; die Permeatkonzentrationen sind dabei etwa um 23% geringer als bei
3 bar. Dieses Verhalten entspricht den Beobachtungen bei laminarer Uberstré-
mung ohne den Spacer. Der an der Membranoberfliche abgelagerte Tensidfilm
tragt offenbar selbst zum Riickhalt bei. Bei 3 bar ist der effektive Riickhalt ge-
ringer, weil der Tensidfilm noch nicht vollstdndig ausgebildet ist.

e) Entwicklung des Riickhaltes iiber die Crossflow-Strecke

Die Permeatkonzentrationen sind bei allen Druckstufen weitgehend unabhéngig
von der Position im Feedkanal.

Beobachtungen fiir das nichtionische Tensid APG Diese Versuche wurden mit der
Anpressvorrichtung fiir den Feedspacer (Abschn. 4.1.1) durchgefiihrt. Durch den nach-
traglichen Einbau ist die Vorrichtung allerdings im ersten Segment der Testzelle nicht
wirksam. Bei der Auswertung werden daher nur die Segmente 2 bis 10 beriicksichtigt.
Der Vergleich mit den Messwerten des ersten Segmentes zeigt aber deutlich den Effekt
durch den besseren Stoffiibergang mit Anpressdruck.

a) Druckabhingigkeit der Permeatfliisse / limiting flux

84

Die Fliisse sind mehr als doppelt so hoch wie im laminaren Fall, und steigen
bis p = 7 bar auch linear mit dem Druck, zwischen 7 und 10 bar ist der An-
stieg geringer. Mit dem Parallel-Spacer sind die Fliisse deutlich geringer als mit
dem Diamant-Spacer. Wegen der Asymmetrie des Parallel-Spacers wurde erwar-
tet, dass hohere Permeatfliisse erreicht werden, wenn die Querstege des Spacers
an der Membranoberfliche anliegen. Auf dieser Seite tritt eine starkere Verwirbe-
lung der Stréomung auf, die z.B. bei Salzlésungen zu einem besseren Stoffiibergang
fithrt [Geraldes et al., 2002b]. Fiir die APG-Losung wurden jedoch signifikant ho-
here Permeatfliisse gemessen, wenn die Querstege auf der membranabgewandten
Seite des Stromungskanals liegen. Offenbar ist die hohere Stromungsgeschwin-
digkeit auf dieser Seite entscheidend. Es ist vorstellbar, dass die dicke, viskose
Deckschicht die Zwischenrdume zwischen den Querstegen des Spacers ausfiillt,
und so die Verwirbelung der Strémung unterbindet.
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b) Entwicklung der Permeatflisse tiber die Crossflow-Strecke
Die lokalen Permeatfliisse zeigen einen leichten Abfall am Feedeingang, mit dem
Diamant-Spacer steigen sie am Retentatende wieder an.

c) FEinfluss der Uberstromung auf die Permeatfliisse
Der Einfluss der Stromungsgeschwindigkeit wurde bei den Versuchen mit Feed-
spacern nicht untersucht.

d) Druckabhingigkeit des Riickhaltes

Die Permeatkonzentrationen sind mit dem Diamant-Spacer bis zu 4 mal geringer
als bei der turbulenten Uberstrémung ohne Spacer. Der Riickhalt geht von 3 bar
auf 5 bar zunéchst zuriick, steigt dann aber wieder an, erreicht sein Maximum
bei 7 bar und féllt bis 10 bar abermals. Es liegt nahe, dass der zweite Abfall dem
Verhalten bei voll ausgebildeter Gelschicht entspricht, das auch ohne Feedspacer
beobachtet wurde. Die Zunahme des Riickhaltes bei der Druckerh6hung von 5 auf
7 bar kann analog zum Verhalten von SDES durch den Beitrag der entstehenden
Gelschicht zum Gesamtriickhalt erklart werden.

e) Entwicklung des Riickhaltes iiber die Crossflow-Strecke
Die Permeatkonzentrationen sind bei allen Druckstufen weitgehend unabhéngig
von der Position im Feedkanal.
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Abbildung 5.12: UF von Polyethylenglykol (PEG) mit dem Diamant- und Parallel-Feedspacer. Die Zahlen an den Kurven geben den
Betriebsdruck in bar an. (¢p = 20 g/l PEG, @ = 0,26 m/s, p = 1,5 — 10 bar, Membran PO05F)
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Abbildung 5.14: UF des nichtionischen Tensids APG mit dem Diamant- und Parallel-Feedspacer. Die Zahlen an den Kurven geben den

30 T

10,
APG Diamant-Sp.
o5 1 10,
7-.
10 N ; 0. 10
0 -10
17 T T 0 g 7
20 5. T e T
5 5
5ol CR.-- 5
i 5 R -5
B1g 45 5 5 5
8 3 CE P
+ R 3
10 3 3
51
0 | | | | | | |
0 100 200 300 400 500 600 700 800
Position im Crossflowkanal [mm]
(a) Permeatfliissse mit Diamant-Feedspacer.
30
APG Parallel-Sp.
25 1
1010,
2047 g  Ogg 10
T R T oo 1000 10
5. Tt T . 7
15 1 5 d
Beeeg 5
3. S 5 L IRTIRE 5
10+ g 3g
AR 3 B T R
3 3 3
51
0 | | | | | | |
0 100 200 300 400 500 600 700 800

Position im Crossflowkanal [mm)]

(c) Permeatfliisse mit Parallel-Feedspacer.

Permeatkonzentration [mg/l]

Permeatkonzentration [mg/l]

600
APG Diamant-Sp.
500 +
400 —
5
300 19 O
3
73
200 + 7
100 1
0 } } } } } } }
0 100 200 300 400 500 600 700 800
Position im Crossflowkanal [mm]
(b) Permeatkonzentrationen mit Diamant-Feedspacer.
600 o
10 B R 10 10
1010 0.
500 + 10
| g BB g
400 5. 5.5 5 5 Sy
300 +
200 +
100 1
APG Parallel-Sp.
0 } } } } } } }
0 100 200 300 400 500 600 700 800

Position im Crossflowkanal [mm]

(d) Permeatkonzentrationen mit Parallel-Feedspacer.

Betriebsdruck in bar an. (cp = 7 g/l APG, @ = 0,26 m/s, p = 1,5 — 10 bar, Membran PO05F)

88



5.2. Ergebnisse mit Feedspacern

5.2.1. Einfluss des Anpressdruckes

Bei den Versuchen mit Feedspacern wurde der Spacer anfangs in den starren, gefrésten
Feedkanal der Testzelle eingelegt. Die Kanalhéhe von 1,27 mm entspricht der nomina-
len Dicke des Feedspacers. Allerdings schwanken beide Abmessungen um etwa 0,1 mm.
Eine grofiere Prézision ist bei den verwendeten Kunststoffen nur mit sehr groflem Auf-
wand realisierbar.

Bei den Experimenten mit Tensidlosungen und Feedspacern wurden wiederholt stark
verminderte Permeatflisse im Bereich des 7. und 8. Segmentes (400 — 600 mm vom
Feedeingang) beobachtet. Der Effekt wurde erst bei Driicken tiber 5 bar deutlich, indem
die Permeatfliisse in dem betroffenen Bereich mit steigendem Druck wieder abnahmen.
Als Ursache wurde eine Verschlechterung des Stoffiibergangs zur Membranoberfliche
vermutet, wenn der Spacer nicht richtig an der Membran anliegt.

Die Messungen des hydraulischen Druckverlustes im Feedkanal bestatigen, dass sich
der Querschnitt des Stromungskanals bei hohen Driicken erweitert. Mit dem Diamant-
Spacer wurde beim Ubergang von 5 bar auf 10 bar ein linearer Abfall des Druckverlustes
um 50% beobachtet. Diese starke Abhéngigkeit resultiert aus der geringen Hohe des
Stromungskanals von nur 1,27 mm (Anderungen im Zehntelmillimenterbereich sind
signifikant), aus dem starken Einfluss der Kanalhthe auf den hydraulischen Durchmes-
ser und die mittlere Stromungsgeschwindigkeit (Bei konstantem Volumenstrom gilt im
offenen Feedkanal Ap o 1/h3,) sowie aus dem Auftreten von Bypassstromungen, wenn
der Spacer nicht mehr an den Kanalwénden anliegt.

Der Stromungskanal wurde auf Grund dieser Beobachtungen durch eine Vorrich-
tung ergédnzt, mit deren Hilfe der Spacer an die Membranoberflache gepresst werden
kann (vgl. Abb. 4.2 in Abschnitt 4.1.1). Der Anpressdruck wird durch eine gasgefiill-
te Gummiblase ausgeiibt, wobei die Andruckstirke durch die Wahl des Uberdruckes
der Gasfiillung frei einstellbar ist. Die flexible Gummiblase sorgt zusammen mit ei-
nem diinnen, biegsamen Blech anstelle der starren Wand des Stromungskanals fiir eine
gleichméfliige Verteilung des Anpressdruckes auf die gesamte Flache. Schwankungen
der Dicke des Spacers werden dadurch ausgeglichen.

In Abbildung 5.15 ist fiir die Filtration einer Losung des nichtionischen Tensides
APG dargestellt, wie sich der Anpressdruck auf den Permeatfluss und den hydrauli-
schen Druckverlust im Feedkanal auswirkt. Erst ab einem Uberdruck von ca. 2 bar
bleiben Permeatfluss und Druckverlust anndhernd konstant. Offenbar liegt der Spacer
dann vollstédndig an der Membran an und verhindert eine weitere Kompression des
Feedkanals. Bei diesem Druck hinterldsst der Spacer bereits deutliche Abdriicke in
der Membranoberfliache. Solche Abdriicke wurden auch bei mehreren untersuchten Wi-
ckelmodulen gefunden. Wider Erwarten fithrt die Abdeckung der Membran durch den
eng anliegenden Spacer aber nicht zur Abnahme der Permeatfliisse bei steigendem
Anpressdruck. Offenbar iiberwiegt zumindest bei dem betrachteten Stoffsystem, des-
sen Filtrationseigenschaften mafigeblich durch die Gelschichtbildung bestimmt ist, der
glinstige Einfluss eines eng anliegenden Spacers auf den Stoffiibergang.
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Abbildung 5.15: Einfluss des Anpressdruckes (Uberdruck in der Anpressvorrichtung der seg-
mentierten Testzelle, vgl. Abb. 4.2) auf Permeatfluss und Druckverlust bei der Filtration des
nichtionischen Tensides APG mit dem Diamant-Feedspacer (cp = 8 g/l APG, @ = 0,26 m/s,
p = 7 bar).

5.2.2. Druckverlustmessungen

Ein wesentliches Merkmal des Feedspacers ist seine Eigenschaft, den Stofftransport
durch die Erzeugung von Wirbeln zu férdern. Dem positiven Einfluss auf den Permeat-
fluss steht ein erhéhter Druckverlust und somit ein héherer Energieaufwand gegeniiber.
Fiir die Bewertung einer Spacerkonstruktion sind beide Effekte mafigeblich.

Die hydraulischen Druckverluste wurden fiir die zwei in den Versuchen verwendeten
Feedspacer sowie fiir den Permeatspacer eines UF-Wickelmoduls jeweils bei verschiede-
nen Stromungsgeschwindigkeiten gemessen. Wahrend der Untersuchung der Feedspacer
wurde die Testzelle wie bei den Filtrationsversuchen mit einer Membran betrieben. Fiir
die Messung an den Permeatspacern wurden mehrere Lagen des Spacers dicht iiber-
einandergelegt, um die Hohe des Stromungskanals auszufiillen. Der Permeatspacer
wurde ldngs und quer zur Vorzugsrichtung des Permeatflusses durchstromt. Fiir die
Druckverlustmessungen wurde vollentsalztes Wasser als Feed verwendet. Die Versuche
konnten noch nicht mit der Vorrichtung zur Einstellung des Anpressdruckes durch-
gefithrt werden. Um den storenden Einfluss der druckabhéngigen Verdnderung des
Stromungskanal-Querschnittes zu vermeiden, wurde ein moderater Druck von 4 bar
gewahlt und wiahrend der Messungen konstant gehalten.

Die Abhéngigkeit zwischen Druckverlust und Stromungsgeschwindigkeit fiir die ver-
schiedenen Spacer ist in Abb. 5.16 dargestellt. Der Parallel-Spacer hat erwartungs-
geméif einen deutlich geringeren Druckverlust als der Diamant-Spacer, da etwa 40%
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des Querschnittes ohne Unterbrechung durch querliegende Filamente frei durchstréomt
werden konnen. Der Widerstand des Permeatspacers ist je nach Strémungsrichtung
verschieden. Dies ist ein Resultat der Optimierung hinsichtlich mechanischer Stabilitét
und hoher Permeabilitat.

Tabelle 5.1: Druckverlustcharakteristik und abgeleitete Kennwerte der Feed- und Permeat-
spacer. Flusssteigerung und Energiebedarf als Beispiel fiir die UF von ¢ = 20 g/l PEG,
p = 5 bar, bezogen auf Ergebnisse bei laminarem Crossflow ohne Spacer.

Diamantspacer Parallelspacer Permeatspacer

- 9,2.10"4 7,2.10% 1,2:1073
Druckverlustcharakteristik (= “oa (= 50 Ce = 5563
spez. hydraulischer Widerstand . 4,8-103m=? 1,6 - 108m =2 ay =2,1-109m 2
(bei 0,26 m/s) a, =4,4-10°m™?
Permeatflusssteigerung gegeniiber 5fach 3,5fach
offenem Kanal
Energiebedarf fiir Crossflow ggii. 20fach 4,6fach
offenem Kanal
2,0 X 10
Druckverluste —X~— Diamant-Spacer Druckverluste a
Feedspacer O Parallel-Spacer Permeatspacer o

typische Uberstromung
0,26 m/s entspr. 1,3 m¥%h

im 2540 Wickelmodul
X

/

X

wt S

X

typische Uberstrémung
2.B.0-0,23 m/s bei 100 L/(m?h)

T Und 1.6 me Membranfizche

im 2540 Wickelmodul

Druckverlust je Meter [bar/m]
o

Druckverlust je Meter [bar/m]

—X~—quer zum Fluss

—0— In Flussrichtung

+ + + t t t t t t +
0 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,0 0,1 0,2 0,3 04 05

Crossflow-Geschwindigkeit [m/s]

(a) Vergleich der beiden in dieser Arbeit ver-
wendeten Feedspacer.

Crossflow-Geschwindigkeit [m/s]

(b) Hydraulischer Widerstand eines UF-Per-
meatspacers je nach Durchstromungsrichtung.

Abbildung 5.16: Hydraulische Druckverluste der in den Filtrationsexperimenten eingesetzten
Feedspacer (vgl. Abschn. 4.3.2) und eines Permeatspacers in Abhéngigkeit von der Stromungs-
geschwindigkeit, gemessen in der segmentierten Testzelle (Test mit Wasser, n = 0.889 - 1073
Pas).

Zur Beschreibung der Wirkung des Spacers als "Turbulenzpromotor’ sind verschiede-
ne Mafizahlen denkbar. Ein Anhaltspunkt ergibt sich aus dem Zusammenhang zwischen
dem dimensionslosen Widerstandsbeiwert ¢ und der Reynoldszahl:

20,Ap A
C e 7_2 e TL
puL Re

(5.8)
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Dabei ist A ein spezifischer Wert fiir den Spacer. Der Exponent n der Reynoldszahl
charakterisiert den Stromungszustand. Der Wert n ~ 1 kennzeichnet laminare Stro-
mung, zwischen 0,3 und 0,4 findet der Ubergang zur turbulenten Strémung statt, und
n < 0,25 entspricht einem turbulenten System [Schwinge et al., 2000].

Die Kennwerte der hier untersuchten Spacer sind in Tab. 5.1 dargestellt. Fiir den
experimentell ermittelten Zusammenhang zwischen Widerstandsbeiwert und Reynolds-
zahl ergibt sich fiir den Diamant-Spacer ein Exponent von n = 0,45 und fiir den
Parallel-Spacer n = 0,65. Der deutliche Unterschied belegt die stiarkere Wirbelbildung
beim Diamant-Spacer, die bei der Durchstréomung mit einem Farbtracer (Abb. 5.11)
auch visuell erkennbar ist.

Wenn der zuldssige Grenzwert fiir den maximalen Druckverlust im Modul einge-
halten wird, richtet sich die Auswahl des optimalen Feedspacers letztlich nach ékono-
mischen Gesichtspunkten. Wéhrend die Druckverluste mafigeblichen Einfluss auf die
Betriebskosten haben, ermoglicht der hohere Permeatfluss mit einem effektiven Spacer
eine Einsparung an Membranfliche und somit geringere Investitions- und Wartungs-
kosten.

5.2.3. Vergleich mit Modulversuchen

Eines der Ziele bei der Entwicklung der segmentierten Testzelle war eine moglichst gute
Vergleichbarkeit zwischen Testzelle und Wickelmodulen. Um dies zu iiberpriifen, wur-
den mit einem Modul der Standardgroie 2540 (2,5 Durchmesser, 40“ Lénge, effektiv
0,8 m Filtrationsstrecke zwischen Feed und Retentat, 44 mil Diamant-Spacer, nomi-
nell 1,6 m? Membranfliche) entsprechende Versuche unter dquivalenten Bedingungen
durchgefiihrt.

In Abb. 5.17 sind die Ergebnisse von Testzelle und Modul fiir die Permeatfliisse bei
verschiedenen Betriebsdriicken gegeniibergestellt. Besonderes Augenmerk wurde auf
die Reproduktion des ,limiting flux“ gelegt. Da die Experimente noch vor dem Einbau
der Anpressvorrichtung fiir den Spacer (vgl. Abschn. 4.1.1) durchgefithrt wurden, fith-
ren Driicke oberhalb von 10 bar in der Testzelle zu einem schlechten Kontakt zwischen
Spacer und Membran und damit zu einem Riickgang der Permeatfliisse.

Ein Vergleich der Riickhalte bzw. Permeatkonzentrationen war nicht méglich, da das
Modul bei allen Versuchen einen sehr viel schlechteren Riickhalt als das Flachmaterial
gezeigt hat. Mit der SDES-Losung wurden mit dem Modul maximal 94% Riickhalt
erreicht, bei geringen Fliissen stark abnehmend, wéihrend in der Testzelle selbst bei
ungiinstigen Bedingungen nicht weniger als 98% realisiert wurden. Eine Nachfrage
beim Hersteller ergab, dass das betreffende Modul auch bei der internen Priifung vor
der Auslieferung einen ungewthnlich niedrigen Riickhalt gezeigt hat, der jedoch noch
im Bereich der Chargenunterschiede des Membranmaterials liegen wiirde.

Die Diagramme zeigen neben dem Permeatfluss mit dem Diamant-Spacer, der mit
dem Modulversuch direkt vergleichbar ist, auch die integralen Fliisse bei den ande-
ren untersuchten Uberstromungsbedingungen. Es ist offensichtlich, dass ein sinnvoller
Vergleich — insbesondere die Identifizierung des ,limiting flux“ Verhaltens — nur unter
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moglichst identischen Bedingungen moglich ist.
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Abbildung 5.17: Vergleich der Permeatfliisse im Wickelmodul und in der segmentierten Testzelle
bei verschiedenen Strémungsbedingungen.
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6. Anwendung des Modells auf die
Ergebnisse der Testzellenversuche

In diesem Kapitel wird versucht, die Ergebnisse der Testzellenversuche auch quantita-
tiv mit Hilfe des osmotischen Modells, des Gelschichtmodells bzw. des Widerstands-
modells zu beschreiben. Das Ziel ist dabei nicht unbedingt die Ableitung eines pradik-
tiven Prozessmodells, das die Ultrafiltration der untersuchten Stoffsysteme in einem
weiten Bereich der Betriebsgrofien beschreiben kann. Es soll vielmehr gezeigt werden,
welche Anséitze geeignet sind, die beobachteten lokalen Permeatfliissse und Riickhalte
wiederzugeben. Daran wird beurteilt, inwiefern die Modellvorstellungen das gegebene
Trennproblem ,,physikalisch sinnvoll“ beschreiben.

6.1. Validierung anhand der Versuche mit Salzlosungen

Zur Uberpriifung der Ubereinstimmung zwischen dem berechneten Stoffiibergang und
den Ergebnissen der Testzelle wurden Versuche mit der Niederdruck-UO Membran
XLE (Hersteller: Dow) und MgSO,4 bzw. NaCl-Losungen durchgefiihrt. Die Verwen-
dung von einfachen Salzlosungen hat den Vorteil, dass die Stoffeigenschaften aus Li-
teraturdaten bekannt und die Anwendbarkeit des osmotischen Modells unbestritten
ist, d.h. andere Nebeneffekte der Polarisation sind nicht zu erwarten. Die Salzlésun-
gen konnen als bindre Gemische (eine geloste Komponente) betrachtet werden, da die
Stoffstrome der Salzionen durch die Elektroneutralitit gekoppelt sind.

Die experimentelle Methode und die Ergebnisse wurden in Abschn. 5.1.1 dargestellt.
Fiir die Modellrechnung wurden die nachfolgend in Tab. 6.1 aufgelisteten Parameter
verwendet. Dies sind die Versuchsbedingungen und die Stoffeigenschaften der Salzlésun-
gen. Fiir die beiden MgSQOy4-Versuche wurde keiner der Parameter an die Versuchsergeb-
nisse angepasst. Der osmotische Druck wurde nach van’t Hoff (Gl. 2.24) berechnet. Die
Diffusionskoeffizienten fiir beide Salze und die konzentrationsabhéngige Aktivitatskor-
rektur wurden Poling et al. [2001] entnommen. Fiir den Membranwiderstand wurden
die lokalen Werte eingesetzt, wie sie im Wasserversuch mit der Testzelle gemessenen
wurden.

Die Simulationsergebnisse sind zusammen mit den Versuchsdaten in Abb. 6.1 dar-
gestellt. Fiir die NaCl-Losung wird mit dem Literaturwert 1,67 - 1072 m?/s fiir den
Diffusionskoeffizienten eine zu geringe Polarisation berechnet. Eine nahezu vollstandi-
ge Ubereinstimmung ergibt sich jedoch fiir den etwas geringeren Wert 1,2 - 1072 m?/s.
Dies zeigt, wie empfindlich die Membrankonzentration auf Anderungen der Diffusions-
geschwindigkeit reagiert.
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Tabelle 6.1: Modellparameter fiir die Simulation der Salzversuche

Parameter Wert Herkunft

pressure 20 - 10° Pa Versuchsbedingung

u_feed 0,26 m/s oder 0,5 m/s Versuchsbedingung

c_feed 3,61 - 3,86 g/l Versuchsbedingung, Kontrolle iiber Leitfdhigkeit

r_membr 1, ?8- 10 - 1,74 - 10" Lokale Reinwasserfliisse, direkt vor Experiment
m

gemessen

osmo__factor

NaCl: 84703 Nm/kg;
MgSO4: 41156 Nm/kg

Berechnung nach van't Hoff mit Myac: = 58,5 g/mol
und Muyso, = 120,4 g/mol

diffus NaCl: 1,2-1072 m?/s; Literaturwert fiir NaCl: 1,67-107° m?/s; Literaturwert
MgSO4: 8,5-107% m?/s  fiir MgSOa: 8,5- 1071 m?/s [Poling et al., 2001]

param_b NaCl: 1077 m/s; Anpassung an gemessene Permeatkonzentrationen
MgS04: 1071 m/s (kein Einfluss auf Polarisation da R > 99%)

param_c NaCl: 2-1073; Anpassung an gemessene Permeatkonzentrationen
MgSQ4: 2,5-1073 (kein Einfluss auf Polarisation da R > 99%)

visco_factor 0 nicht konzentrationsabhingig (cp < 200 mg/I)

visco__const

0,889 -1073 Pas

dynamische Viskositat von Wasser bei 25°C
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Abbildung 6.1: Filtration von MgSO4 und NaCl Losungen mit der Membran XLE bei laminarer
Uberstromung bzw. beim Einsatz eines Feedspacers.
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Zur Qualitét der Simulation kénnen folgende Aussagen getroffen werden:

e Bei allen drei Versuchen ist festzustellen, dass die Abweichungen der Simulation
mit zunehmendem Abstand zum Feedeingang gréfler werden. Dies ist nachvoll-
ziehbar, da die Entwicklung des Konzentrationsprofils an einer gegeben Position
von der gesamten davorliegenden Strecke beeinflusst wird.

e Storungen der Stromung innerhalb der etwa 200 um starken Konzentrationsgrenz-
schicht fithren im Experiment zu einem Riickgang der Polarisation, die im Modell
natiirlich nicht erfasst wird, vgl. das Verhalten fiir MgSOy4 bei geringer Uberstro-
mungsgeschwindigkeit. Solche Stérungen kénnen durch die Dichtungen zwischen
den Permeatsegmenten der Testzelle auftreten, vgl. Abschnitt 4.1.3 und Abb.
4.4. Bei geringeren Stromungsgeschwindigkeiten sind die Auswirkungen stérker.
Abweichungen wurden jedoch nur im hinteren Bereich der Testzelle beobachtet.

e Der Zusammenhang zwischen dem lokalen Permeatfluss und dem Anstieg der
Polarisation wird korrekt wiedergegeben. Der mittlere Bereich des Membranstrei-
fens, der eine geringere Permeabilitat aufweist, fithrt dementsprechend zu einem
geringeren Anstieg der Polarisation.

Insgesamt funktioniert das Modell zufriedenstellend. Die bestehenden Abweichun-
gen koénnen nachvollziehbar durch die Unvollkommenheiten der experimentellen An-
ordnung erklart werden.

6.2. Verhalten der Modelle fiir leistungsmindernde Effekte

Bei der Entwicklung von Membranprozessen wird das Filtrationsverhalten experimen-
tell mit Hilfe von Testzellen oder Membranmodulen untersucht, um die notwendigen
Informationen fiir die Auslegung und den Betrieb einer Anlage zu ermitteln. Die Ver-
wendung einfacher halbempirischer Prozessmodelle erlaubt es oft, die wesentlichen
Merkmale des Filtrationsverhaltens — z.B. den osmotischen Druck der Feedlosung oder
den ,limiting flux*“ — mit einer geringen Anzahl empirisch ermittelter Parameter nidhe-
rungsweise zu beschreiben. Dadurch kann die Anzahl der nétigen Versuche reduziert
werden. Haufig werden zwei verschiedene Arten von Experimenten durchgefiihrt:

1. Verhalten bei steigendem Betriebsdruck — stationdre Druckstufen
2. Verhalten bei steigender Feedkonzentration — Aufkonzentrationsversuch

Bei der Erh6hung des Betriebsdruckes kann es zu einer mehr oder weniger ausgepragten
Begrenzung des Permeatflusses kommen. Bei der Konzentrationserhéhung wird oft eine
logarithmische Abnahme der Permeatfliisse beobachtet.

Fiir die Ultrafiltration wurden verschiedene Modelle entwickelt, um den unterschied-
lichen Eigenschaften der verschiedenen Stoffsysteme gerecht zu werden. In dieser Ar-
beit werden drei verschiedene Modellansétze verglichen. Im folgenden Abschnitt wird
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zunéchst untersucht, wie sich diese Modelle hinsichtlich der mittleren Permeatfliisse
verhalten, die im Rahmen der oben genannten experimentellen Vorgehensweise beob-
achtet werden. Anschlieend wird das Verhalten der Modelle bei der Berechnung der
lokalen Filtrationsleistung, die mit der segmentierten Testzelle gemessen werden kann,
diskutiert. Das Verhalten hinsichtlich des effektiven lokalen Riickhaltes wird hier nicht
beriicksichtigt, weil dabei die Eigenschaften der Membran und ggf. der Riickhalt der
Deckschicht eine dominante Rolle spielen.

6.2.1. Verhalten des integralen Permeatflusses
Verhalten bei steigendem Druck

a) Gelschichtmodell

Aus der Anwendung der Filmtheorie auf das Gelschichtmodell (Gl. 2.25) ist zu
erkennen, dass aus der Annahme einer maximalen Konzentration an der Mem-
branoberfliche auch eine obere Grenze fiir den Permeatfluss folgt. Bei diesem
Fluss wird die Gelkonzentration an der Membranoberfliche gerade erreicht. Eine
Steigerung der Triebkraft fithrt zwangslaufig zu einem Zuwachs der Gelschicht-
dicke, deren hydraulischer Widerstand die Triebkrafterhohung vollstdandig kom-
pensiert. Dieses Verhalten bleibt auch dann erhalten, wenn zusétzlich ein osmo-
tischer Druck wirksam ist. Bei manchen Versuchen wird sogar eine Abnahme des
Flusses bei weiter steigendem Druck beobachtet, die mit einer Verdichtung der
Deckschichtstruktur erklart wird.

b) Osmotisches Modell

Denisov [1994] zeigt, dass bei linearem Zusammenhang zwischen osmotischem
Druck und Konzentration — also bei Giiltigkeit des van’t Hoffschen Gesetzes — kei-
ne absolute Begrenzung des Permeatflusses auftreten kann. Bei hohen Driicken
verhélt sich der iiber die Membranstrecke gemittelte Permeatfluss dagegen pro-
portional zu p'/3. Eine Begrenzung des Permeatflusses ist alleine mit dem osmo-
tischen Modell nur moéglich, wenn der osmotische Druck wesentlich stiarker als
linear mit der Konzentration steigt [Wijmans et al., 1984].

c) Widerstandsmodell nach Paris et al. [2002]
Auch das Widerstandsmodell fiihrt nicht zu einer absoluten Begrenzung des Flus-
ses mit steigendem Druck. Allerdings zeigen die Modellrechnungen, dass bei rea-
listischen Werten des spezifischen Widerstandes «q, die die experimentell beob-
achteten Permeatfliisse wiedergeben, bereits kleine Anderungen der Polarisation
zu einer groflen Widerstandsédnderung fithren. Dadurch wird der Anstieg der Per-
meatfliisse mit dem Druck gegeniiber dem osmotischen Modell stark reduziert.

Verhalten bei steigender Feedkonzentration

a) Gelschichtmodell

Das Gelmodell nimmt an, dass eine stoffspezifische Gelkonzentration nicht iiber-

98



6.2. Verhalten der Modelle fiir leistungsmindernde Effekte

schritten werden kann. Infolgedessen muss das zur Membran transportierte Ma-
terial vor der bestehenden Gelschicht abgelagert werden. Durch die Dickenzu-
nahme der Gelschicht steigt auch deren hydraulischer Widerstand solange an,
bis der konvektive Transport zur Membran im Gleichgewicht mit dem diffusiven
Riicktransport steht.

Anhand des eindimensionalen Filmmodells kann leicht gezeigt werden, dass dieser
Mechanismus zu einer logarithmischen Abnahme des Permeatflusses bei steigen-
der Feedkonzentration fiithrt. Der Permeatfluss muss vollsténdig versiegen, wenn
die Feedkonzentration gleich der Gelkonzentration ist. Da dieser Wert nach der
Vorstellung des Gelmodells eine Stoffkonstante ist, ist der Nullpunkt des Flusses
unabhéngig von Druck, Stromungsgeschwindigkeit und Membran. Er verschiebt
sich auch dann nicht, wenn die Feedlosung gleichzeitig osmotischen Druck ausiibt.

b) Osmotisches Modell

Wirkt sich die Feedkonzentration nur durch den osmotischen Druck auf den Per-
meatfluss aus, nimmt die Triebkraft (bei Giiltigkeit des Gesetzes von van’t Hoff)
zundchst linear mit steigender Membrankonzentration ab. Dies gilt jedoch nur,
wenn ein sehr hoher Riickhalt der Membran angenommen wird, so dass der os-
motische Druck auf der Permeatseite vernachlassigbar ist. Tatsdchlich geht aber
der Membranriickhalt bei sehr niedrigen Permeatfliissen auf Grund des diffusiven
Stofftransportes gegen null. Dies bedeutet, dass sich die Permeatkonzentration
der Feedkonzentration annéhert. Der Permeatfluss kann daher alleine durch den
osmotischen Druck nie vollig verschwinden. Das gilt auch fiir porése Membranen,
bei denen der diffusive Stofftransport durch die Poren unter normalen Betriebs-
bedingungen vernachlassigt werden kann. Eigene Messungen des Riickhaltes von
SDES an der P005 Membran bestétigen diese Aussage.

Mit Hilfe der Filmtheorie kann wiederum gezeigt werden, dass bei geringen Per-
meatfliissen mit einer ndherungsweise logarithmischen Abhéngigkeit des Permeat-
flusses von der Differenz cg — cp zu rechnen ist. Die Rechnung zeigt auch, dass
der Nullpunkt druckabhéngig ist. In der halblogarithmischen Darstellung bleibt
die Steigung am Nullpunkt (entsprechend dem Stoffiibergangskoeffizienten im
Gelmodell) annahernd konstant.

c) Widerstandsmodell nach Paris et al. [2002]

Beim Widerstandsmodell von Paris et al. [2002] héngt die triebkraftmindernde
Wirkung der Polarisation nicht von der Konzentration an der Membranoberflache
ab, sondern von der Dicke und der mittleren Konzentration in der Polarisations-
grenzschicht. Da Polarisation und Widerstand bei sehr geringen Permeatfliissen
verschwinden, kann der Permeatfluss auch bei diesem Modell nicht v6llig zum
Stillstand kommen. Im Bereich hoher Feedkonzentrationen fiihrt auch dieses Mo-
dell zu einen annahernd logarithmischen Flussriickgang.

Da die Messung sehr geringer Permeatfliisse mit messtechnischen Ungenauigkeiten
verbunden ist, kann der tatséchliche Nullpunkt des Permeatflusses in der Praxis nicht
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direkt nachgewiesen werden. Ublich ist daher die Extrapolation mehrerer Messpunkte
nahe der unteren Messbereichsgrenze der verwendeten Messtechnik. Das unterschiedli-
che Verhalten der Modelle nahe dem Nullpunkt des Permeatflusses ist daher als prak-
tisches Unterscheidungskriterium nicht gut geeignet.

Die Ahnlichkeit des beschriebenen Verhaltens der drei Modelle macht deutlich, dass
die Auswahl eines geeigneten Modells fiir ein gegebenes Trennproblem anhand der inte-
gralen Filtrationsergebnisse schwierig ist. Mit Hilfe der segmentierten Testzelle wurde
daher auch die Verteilung der lokalen Permeatfliisse iiber die Lénge der {iberstromten
Membranstrecke gemessen, um zusétzliche experimentelle Informationen tiber das Ver-
halten der untersuchten Stoffsysteme zu erhalten. Nachfolgend werden die Voraussagen
der drei Modellansétze hinsichtlich der lokalen Permeatfliisse dargestellt.

6.2.2. Verhalten der lokalen Permeatfliisse

Denisov [1994] hat das hier betrachtete zweidimensionale Stofftransportproblem unter
idealisierten Bedingungen auf analytischem Wege gelost. Aus dieser Losung lésst sich
das typische Verhalten der lokalen Permeatfliisse ableiten. Denisov beriicksichtigt so-
wohl das osmotische Modell als auch den Gelschichtansatz. Seine Losung beruht auf
den folgenden vereinfachenden Annahmen:

e Laminares, voll entwickeltes Geschwindigkeitsprofil in einem geraden, schlitzftr-
migen Stréomungskanal.

e Der Druckverlust zwischen Feed und Retentatseite ist gegeniiber dem Betriebs-
druck vernachléssigbar.

e Die axiale Peclet-Zahl ist sehr grof}, d.h. die Diffusion in der Richtung der Haupt-
stromung kann vernachléssigt werden.

e Der Riickhalt der Membran betragt 100%.
e Der Diffusionskoeffizient und die Viskositdt sind konzentrationsunabhingig.
e Fiir das Gelschichtmodell wird auflerdem angenommen:

— Die Dicke der Gelschicht ist gering im Vergleich zur Kanalhthe, d.h. die Ge-
schwindigkeitsverteilung des laminaren Crossflows wird durch die Gelschicht
nicht beeinflusst.

— Die Feedkonzentration ist deutlich geringer als die Gelkonzentration.

Wirkung einer Gelschicht mit konstanter Konzentration

Wird zunéchst nur die Bedingung des Gelschichtmodells ¢ < cge beriicksichtigt, und
der osmotische Druck der Feedlésung vernachléssigt, ergibt sich folgendes Verhalten
(vgl. Abbildung 6.2a und b):
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Abbildung 6.2: Verhalten der lokalen und integralen Permeatfliisse fiir das Gelschichtmodell und
das osmotische Modell. Die gekennzeichneten Punkte auf der rechten Seite korrespondieren mit
den Kurven auf der linken Seite. Die Darstellungen basieren auf der analytischen Lésung von
Denisov (1994). Der charakteristische Druck pg bzw. py enthilt die Abhéngigkeit von den
iibrigen Betriebsbedingungen (siche Text).

e Am Eingang des Feedkanals ist die Membrankonzentration gleich der Feedkonzen-
tration. Der Eingangsbereich des Feedkanals ist daher gelfrei. Da der osmotische
Druck nicht berticksichtigt wird, entspricht der Permeatfluss dem Reinwasserfluss.
Die Konzentration an der Membran steigt unter diesen Bedingungen linear an.

e Nach einer endlichen Fliefistrecke zg = z¢/ L erreicht die Membrankonzentration
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Abbildung 6.3: Verhalten der lokalen und integralen Permeatfliisse fiir das Widerstandsmodell
von Paris et al. [2002]). Die gekennzeichneten Punkte auf der rechten Seite korrespondieren mit
den Kurven auf der linken Seite. Die Darstellungen wurden mit dem Finite-Differenzen-Modell
berechnet. (cp = 42 g/1, 4 = 0,26 m/s, D = 1,9- 10719 m?/s, ap = 2-10'° m/(g Pa))

den Wert cg. Diese Position, an der die Deckschichtbildung auf der Membran
beginnt, hangt von den Betriebsbedingungen ab:

cg 6D*u

CF Agﬁ?’LhCh
Erst ab einem bestimmten Betriebsdruck p = pg beginnt die Gelschichtbildung
am Retentatende des Stromungskanals. Mit zunehmendem Druck geht zg auf

Grund des Zusammenhanges zg = (p/Pc)~? schnell gegen null, d.h. die Gel-
schicht bedeckt fiir p/ps > 3 mehr als 96% der Membranoberfliche.

zh = (6.1)

e Der Permeatfluss folgt der Beziehung

. Ap 2T < zé
Ju = -1/3 6.2
(27) Ap Bzi _ %} s zJGr (6.2)
ae]

mit der Membranpermeabilitdt A und dem Reinwasserfluss J, o = Ap.

e Aus der Definition von z:JGr und der Form der Permeatflussfunktion ist erkennbar,
dass J,(z1/4) unabhingig von der Stromungsgeschwindigkeit ist.

e Mit zunehmendem Betriebsdruck, geht zar — 0 und die lokalen Permeatfliisse
nédhern sich der Grenzkurve

Jo(z1) = Apa (6.3)

=z

3 17
2

6 CgD2ﬂ 1/3
crA3Lhy,

mit pg = |:
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e Die Integration dieser Permeatflusskurve tiber die Kanallange ergibt auch einen
Ausdruck fiir den maximalen ’limiting’ Fluss:

2_1-1/3
6caD u] (6.4)

Jomar = (3/2)23 Ape = 1,31
e = (3/2)4p6 = 1,31 | S

Der Ausdruck ist nur giiltig, solange die Feedkonzentration wesentlich kleiner als
cq ist. Wird sie bis zur Gelkonzentration erhoht, geht der Permeatfluss propor-
tional zu —log(cr) gegen null.

Das beschriebene Verhalten der lokalen Permeatfliisse bleibt erhalten, wenn zusétz-
lich zur Gelkonzentration auch ein osmotischer Druck wirksam ist, denn im Bereich
der Gelschicht gilt ¢y = ¢, d.h. der feedseitige osmotische Druck und die effektive
Triebkraft bleiben iiber die Fliefistrecke konstant. Die Position zg, an der die Gel-
schicht beginnt, verschiebt sich jedoch durch die Wirkung des osmotischen Druckes
nach hinten. Vor dem Erreichen der Gelkonzentration, bzw. im Bereich vor zg hat das
Gelschichtmodell keinen Einfluss; der lokale Permeatfluss entwickelt sich entsprechend
dem osmotischen Modell.

Wirkung des osmotischen Druckes

Fiir Feedlosungen, die einen osmotischen Druck entsprechend m = a,sm - ¢ ausiiben,
kann aus der analytischen Losung von Denisov [1994] folgendes Verhalten abgeleitet
werden (vgl. Abbildung 6.2c und d):

e Die analytische Losung fiir den lokalen Permeatfluss ist eine komplizierte Po-
tenzfunktion von 2% (vgl. Denisov [1994]). Die Form der Kurven ist nur vom
Verhéltnis des Betriebsdruckes p zu einem charakteristischen Druck py abhéngig,
der die iibrigen Betriebsbedingungen vereint:

6p%% 17
= |——— 6.5
bo [aosmcFAi‘LhCh} (6.5)

Die lokalen Permeatfliisse lassen sich ndherungsweise durch Funktionen der Form
Jp(zT) =a- (z+)7b; 0 < b < 1 beschreiben, wobei die Konstante a und der Ex-
ponent b von den Betriebsbedingungen abhéangig ist. Die Krimmung der Kurven
wird mit steigendem Druck immer extremer.

e Der Permeatfluss nimmt bei steigendem Druck langsamer zu. Es gibt jedoch keine
Limitierung des Flusses. Bei hohen Driicken wichst der integrale Permeatfluss
proportional zu /3.

e Mit steigendem Betriebsdruck nimmt auch die maximale Membrankonzentration
immer weiter zu (bei hohen Driicken annéhernd linear), und der Konzentrations-
anstieg am Eingang des Stromungskanals wird immer steiler. Der lokale Permeat-
fluss beginnt unmittelbar am Beginn der Membranstrecke auf dem Niveau des
Reinwasserflusses und fallt dann innerhalb einer kurzen Einlaufstrecke stark ab.
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Wirkung des Widerstandes der Polarisationsschicht nach Paris et al. (2002)

Fiir das Verhalten der Permeatfliisse nach dem Widerstandsmodell sind keine analyti-
schen Ausdriicke verfiighbar. Abbildung 6.3a und b zeigen eine Beispielrechnung. Das
Verhalten kann wie folgt beschrieben werden:

e Mit steigendem Druck scheinen sich die lokalen Permeatfliisse wie beim Gel-
schichtmodell einer Grenzkurve zu ndhern, da der Anstieg des integralen Per-
meatflusses bei hohen Driicken sehr gering ist.

e Die Kurvenform der lokalen Permeatfliisse dndert sich bei steigendem Druck
ebenso wie beim osmotischen Modell. Sie lassen sich wiederum ndherungsweise
durch Funktionen der Form Jy(27) = a- (27)™% 0 < b < 1 beschreiben. Mit
steigendem Druck nimmt der Exponent b zu und erreicht bei hohen Driicken
den Wert 0,31, d.h. die Krimmung entspricht dann etwa der Kriimmung der
Grenzkurve beim Gelschichtmodell (b = 1/3).

Das Widerstandsmodell hat sowohl Eigenschaften vom osmotischen Modell als auch
vom Gelmodell. Wahrend die beiden klassischen Modelle jedoch durch zwei unabhéngi-
ge Parameter mit klarer physikalischer Bedeutung kontrolliert werden — a,sp und cg —
verfiigt das Widerstandsmodell nur den Parameter o, der sowohl die Krimmung der
Kurven als auch die Lage der ,Grenzkurve“ bestimmt.
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6.3. Diskussion der Modellierung fiir Polyethylenglykol (PEG)

Bei laminarer Uberstrémung sind die Permeatfliisse nur sehr schwach vom Betriebs-
druck abhéngig. Sie fallen mit dem typischen Verlauf der Grenzkurve des Gelschichtmo-
dells (Abb. 6.2¢) iiber die Flieistrecke ab. Die Permeatkonzentrationen steigen dagegen
sowohl mit zunehmendem Druck als auch mit wachsender Distanz zum Feedeingang
stark an. Der Anstieg liber die Flielstrecke ist jedoch annéhernd linear, er folgt also
nicht den stark gekriimmten Permeatflusskurven.

Mit Hilfe des Gelschichtmodells kann der prinzipielle Verlauf der Permeatfliisse bei
den hochsten getesteten Driicken gut wiedergegeben werden (Abb. 6.4b). Allerdings
kann das Gelmodell nicht die beobachtete Druckabhangigkeit der Permeatfliisse dar-
stellen. Die PEG-Losung weist im Gegensatz zu den Tensidlosungen auch keine stark
konzentrationsabhéngige Viskositat auf, die eine Gelschichtbildung nahelegen wiirde.
Die Annahme einer konstanten Konzentration an der Membranoberfliche widerspricht
zudem dem beobachteten Anstieg der Permeatkonzentrationen. Bei turbulenter Uber-

Tabelle 6.2: Modellparameter fir die Simulation der UF von PEG bei laminarer und turbulenter

Uberstromung

Parameter laminar turbulent
cr =10 -20 g/l cr =20 g/l
4 = 0,26 — 0,5 m/s 4 = 0,88 m/s
pressure 3 — 15 bar 1,5 -9 bar
u_feed 0,26 m/s bzw. 0,5 m/s 0,88 m/s
(Re = 200 bzw. 400) (Re = 5700)
c_feed 9,7 bzw. 18 g/I (Feedprobe) 20,4 g/! (Feedprobe)
r_membr 2,56-10' = 3,12-10*® m! 2,56-10'% - 3,12.10* m™
(Messung der lokalen (Messung der lokalen
Reinwasserfliisse) Reinwasserfliisse)
diffus 8107 m?/s 1-1071% m?/s
(Anpassung) (Anpassung)
paris_resistance 1,2-10'" m/kg/Pa 1,2-10'° m/kg/Pa
(Anpassung) (Anpassung)
rejection (Permeatkonzentrationen 0,9997
nicht ausgewertet) (Anpassung)

visco__factor

1,11-107* Pas/(g/I)
(eigene Viskositatsmessung)

1,11-107* Pas/(g/l)
(eigene Viskositatsmessung)

visco__const

0,889-107° Pas
(Viskositat von Wasser)

0,889-10"% Pas
(Viskositat von Wasser)

effective_viscosity

3,12-107% m?/s
(eigene Viskositatsmessung)
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stromung versagt das Gelschichtmodell vollstdndig, da bei diesem Versuch kein li-
miting flux* erreicht wird, wiahrend die Permeatfliisse dennoch iiber die Fliefistrecke
abnehmen. Der osmotische Druck kommt nicht als Ursache fiir die Abnahme der Per-
meatfliisse in Frage. Infolge der hohen molaren Masse des Polymers (20 kDa) ist der
osmotische Druck selbst bei hohen Konzentrationen vernachléssigbar klein.

Als Alternative wird die Eignung des Widerstandsmodells von Paris et al. [2002]
untersucht. Es zeigt im Gegensatz zum Gelschichtmodell eine ,weiche“ Begrenzung
der Permeatfliisse bei Druckerhéhung, d.h. die Druckabhéngigkeit bei laminarer und
turbulenter Uberstromung wird besser wiedergegeben (Abb. 6.4a und c). Das Wider-
standsmodell ist im Prinzip auch in der Lage, das Anwachsen der Permeatkonzen-
trationen darzustellen (Abb. 6.4d). Die fiir die Simulation verwendeten Parameter
sind in Tab. 6.2 zusammengefasst. Die angepafiten Werte des Diffusionskoeffizienten
stimmen gut mit der von Ganguly und Bhattacharya [1994] benutzten empirischen
Formel D = 2,74 - 1075 ¢m?/s - M~1/3 iiberein, die fiir M = 20000 einen Wert von
D =1,01-10"19 m?/s ergibt.

Die Werte fiir den Diffusionskoeffizienten und den spezifischen Widerstand «g kon-
nen bei laminarer Uberstrémung sowohl fiir die beiden getesteten Feedkonzentrationen
als auch fiir die beiden Uberstromungsgeschwindigkeiten verwendet werden. Die grof-
ten Abweichungen treten bei 10 g/l und dem niedrigsten Druck p = 3 bar auf; der
Permeatfluss im ersten Segment der Testzelle wird um maximal 30% unterschétzt. Fir
alle Versuche unter laminaren Stromungsbedingungen ist das Bestimmtheitsmafl R?
fiir die Ubereinstimmung zwischen den Simulationsergebnissen und den gemessenen
Permeatfliissen > 94%. Fiir die in Abbildung 6.4a dargestellten Kurven gilt R? >
97,2%.

Obwohl die berechneten Membrankonzentrationen sowohl mit dem Druck als auch
iiber die Lénge der Fliefistrecke zunehmen, ist eine korrekte Wiedergabe des beobachte-
ten Anstiegs der Permeatkonzentrationen nicht moéglich. Die Abhéngigkeit vom Druck
ist im Modell zu schwach, und die berechneten Kurven weisen eine starke Krimmung
in den ersten 100 mm der iiberstromten Strecke auf, wihrend die experimentellen Da-
ten einen gleichméfigen Anstieg iiber die gesamte Léange der Testzelle zeigen. Dieses
Verhalten wird auch fiir das nichtionische Tensid beobachtet; es kann im Rahmen der
untersuchten Modelle nicht erkldrt werden.

Bei turbulenter Uberstromung tritt keine Begrenzung der Permeatfliisse mit dem
Druck auf. Sie nehmen wiederum mit zunehmender Distanz vom Feedeingang ab, al-
lerdings ist die Kriimmung der Kurven wesentlich geringer als beim laminaren Ver-
such. Mit dem Widerstandsmodell kann der Verlauf der Permeatfliisse nur annédhernd
wiedergegeben werden (Abb. 6.4c). Die experimentellen Werte werden bei geringen
Driicken unterbestimmt. Um die etwa zweimal hoheren Permeatfliisse und die geringe
Kriimmung der Kurvenverlaufe zu erreichen, muss der spezifische Widerstand um eine
GroBlenordnung gesenkt werden. Die berechnete Membrankonzentration steigt dadurch
stark an — von ca. 100 g/1 bei laminarer Stromung und p = 15 bar auf 600 g/1. Dies wi-
derspricht aber den gemessenen Permeatkonzentrationen, die bis zu 8 mal kleiner sind
als bei laminarer Uberstromung. Eine realistische Berechnung der Deckschichtbildung
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6. Anwendung des Modells auf die Ergebnisse der Testzellenversuche

ist fiir den Fall der turbulenten Uberstrémung offenbar mit dem Widerstandsmodell
nicht moglich.

6.4. Diskussion der Modellierung fiir das anionische Tensid
SDES

6.4.1. Modell fiir die Filtration bei laminarer Uberstromung

Das Verhalten der lokalen Permeatfliisse bei der Druckvariation kann erfolgreich mit
der Kombination von osmotischem Modell und Gelschichtmodell beschrieben werden.
Die Verwendung des osmotischen Modells ist hier gerechtfertigt, da die Tensidlésung
nachweislich die wirksame Triebkraft vermindert. Wendler [2003] hat mit entsprechen-
den Nanofiltrationsversuchen gezeigt, dass ein Permeatfluss erst oberhalb eines zur
Konzentration proportionalen Mindestdruckes nachweisbar ist. Der dabei fiir SDES
ermittelte Wert aosn = 3900 Pa/(kg/m?) ist bedingt durch die Mizellbildung gerin-
ger als der Wert, der sich nach dem Gesetz von van’t Hoff fiir SDES-Einzelmolekiile
ergeben wiirde. Die Verwendung des Gelschichtmodells beruht auf der beobachteten
Anndherung der lokalen Permeatfliissse an eine Grenzkurve (vgl. Abbildung 5.7a auf
Seite 75).

Alle verwendeten Modellparameter sind in Tab. 6.3 zusammengefasst. Der Membran-
widerstand, die Viskositdt und die Gelkonzentration von 218 g/l wurden in unabhén-
gigen Messungen bestimmt. Der Diffusionskoeffizient, der osmotische Koeflizient und
der Riickhalt wurden an die experimentellen Daten angepasst. Die berechneten lokalen
Permeatfliisse fir ¢y = 40 g/l und @ = 0,26 m/s sind in Abb. 6.5 dargestellt. Die Kur-
ven geben die experimentellen Werte sehr gut wieder. Das Bestimmtheitsmafl R? der
Korrelation zwischen Experiment und Simulation ist fiir alle im Diagramm gezeigten
Druckstufen > 0,93.

Das Modell kann die Abhingigkeit von der Feedkonzentration und der Uberstro-
mungsgeschwindigkeit nicht sehr gut wiedergegeben. Fiir ¢ = 60 g/1 und 80 g/l ist
daher jeweils eine Verdnderung des Diffusionskoeffizienten, der Gelschichtkonzentrati-
on und des osmotischen Koeffizienten entsprechend der Angaben in Tab. 6.3 notwendig.
Bei der Erhéhung der Uberstromungsgeschwindigkeit ist eine bessere Anpassung bei
geringfigiger Verminderung des Diffusionskoeffizienten méoglich.

Die Notwendigkeit der Anpassungen kann durch die Konzentrationsabhéngigkeit der
Stoffeigenschaften innerhalb der Polarisationsschicht begriindet werden. Nach Rosén
und Tragardh [1993] ist die Annahme einer konstanten Diffusivitét entsprechend dem
Filmmodell bei makromolekularen Losungen nicht mehr zuléssig. Holtz [1979] und
Wiley und Fletcher [2003] weisen die Bedeutung der konzentrationsabhéngigen Stof-
feigenschaften bei der Simulation von druckgetriebenen Membranprozessen nach. Die
Schwierigkeit liegt hier jedoch in der korrekten Beschreibung des komplexen Verhaltens
der Tensidlésungen im Rahmen der einfachen Stofftransportmodelle. Fiir die Tensidlo-
sungen ist die effektive Diffusionsgeschwindigkeit von der Bildung der Mizellen abhén-
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6.4. Modellierung fiir das anionische Tensid SDES

Tabelle 6.3: Modellparameter fiir die Simulation der UF des anionischen Tensides SDES bei
laminarer Uberstromung

Parameter cr = 40 g/I cr = 60 g/l cr =~ 80 g/l
pressure 1,5 - 10 bar 1,5 - 10 bar 1,5 - 10 bar
u_feed 0,26 m/s und 0,5 m/s 0,26 m/s und 0,5 m/s 0,26 m/s und 0,5 m/s
c_feed 40,2 — 44,9 g/l 54,2 - 57,6 g/I 70,8 - 79,5 g/l
(Feedprobe) (Feedprobe) (Feedprobe)
r_membr 2,33-10" - 1,96 -10"% - 1,96 -10"% -
2,44 -10'3 m? 2,1-10% m? 2,1-10* m!

(Messung der lokalen
Reinwasserfliisse)

(Messung der lokalen
Reinwasserfliisse)

(Messung der lokalen
Reinwasserfliisse)

osmo_factor 1900 Nm/kg 1650 Nm/kg 1450 Nm/kg
(Anpassung) (Anpassung) (Anpassung)

diffus 1,9-107% m?/s 1,5-107' m?/s 1,2-107% m?/s
(Anpassung f. 0,26 m/s) (Anpassung f. 0,26 m/s) (Anpassung f. 0,26 m/s)
2,2-1071% m?/s 1,6-107' m?/s 1,3-107% m?/s
(Anpassung fiir 0,5 m/s) (Anpassung fiir 0,5 m/s) (Anpassung fiir 0,5 m/s)

c_gel 218 g/I 300 g/I 300 g/l
(Aufkonzentrationsversuch  (Anpassung) (Anpassung)
mit Wickelmodul)

rejection 0,976 0,976 0,976
(Anpassung)

visco__factor

6,52 -107° Pas/(g/I)
(Viskositatsmessung)

6,52-107° Pas/(g/l)
(Viskositatsmessung)

6,52-107° Pas/(g/l)
(Viskositatsmessung)

visco__const

0,889 -1073 Pas
(Viskositat von Wasser)

0,889 - 1072 Pas
(Viskositat von Wasser)

0,889 -1072 Pas
(Viskositat von Wasser)

gig, die wiederum durch die Tensidkonzentration und andere GroéBen (z.B. Scherkréfte)
bestimmt wird, vgl. Abschnitt 2.4. Fiir diese Zusammenhénge stehen keine geeigneten
Modelle zur Verfiigung, die die speziellen Bedingungen der Crossflow-Filtration be-
riicksichtigen. Deshalb ist eine Anpassung von Diffusionskoeffizient und osmotischem
Koeffizient an die experimentellen Ergebnisse nur jeweils fiir einen eingeschrénkten
Betriebsbereich maoglich.

Der Riickhalt des Tensides kann ebenfalls nicht mit den tiiblichen Riickhaltemodellen
erklart werden, die einen Zusammenhang zwischen der Konzentration an der Membran-
oberflaiche und der Permeatkonzentration herstellen. Da die Membrankonzentration
vom Permeatfluss abhéngig ist, wére eine Verinderung der Permeatkonzentrationen
mit dem Druck und der Position im Feedkanal zu erwarten. Tatséchlich wird nur eine
starke Abhéngigkeit von der Feedkonzentration beobachtet, obwohl die Variation von
cr = 40 — 80 g/1 sehr viel kleiner ist als der Bereich der fiir ¢j; berechneten Werte von
40 — 300 g/1 (vgl. Abbildungen 5.7b und 5.4). Offenbar spielt der Selbstriickhalt der
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6. Anwendung des Modells auf die Ergebnisse der Testzellenversuche
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Abbildung 6.5: Simulationsergebnisse (durchgezogene Linien) ~und experimentelle Ergebnisse
(Datenpunkte) fiir den Versuch mit 40 g/1 SDES bei laminarer Uberstromung mit @ = 0,26 m/s.

Tensidschicht eine dominante Rolle. Da dies auch unterhalb der beobachteten Begren-
zung der Permeatfliisse durch die Gelschichtbildung der Fall ist, muss schon vor dem
Erreichen der Gelkonzentration eine membranartige Anordnung der vor der Membran
abgelagerten Tensidmolekiile bestehen, wie von Akay et al. [2000] beschrieben. Fiir
diese Vorgénge existieren bisher keine quantitativen Modelle. Es ist anzunehmen, dass
neben dem konzentrationsabhéngigen Phasenwechsel der mizellaren Tensidlésungen
auch die Adsorption an der Membranoberfliche sowie die orientierende Wirkung des
Permeatflusses und des Druckgradienten innerhalb der Deckschicht eine Rolle spielt.
Auf Grund des anndhernd konstanten effektiven Riickhaltes im Experiment wird die
Permeatkonzentration in der Simulation aus der Konzentration in der Kernstrémung
berechnet.

Die mit Hilfe dieser Anpassungen erzielte Korrelation kann Tab. 6.4 entnommen
werden. Die niedrigen Werte von R? bei p = 1,5 bar beruhen auf etwa 15 — 30% zu
niedrig berechneten Permeatfliissen iiber die gesamte Lange der Fliefistrecke.

6.4.2. Modell fiir die Filtration bei turbulenter Uberstromung

Die Messungen mit der Testzelle bei turbulenter Uberstromung zeigen eine starken
Abfall der Permeatfliisse innerhalb der ersten 100 mm der iiberstrémten Strecke und
dahinter eine moderate, anndhernd lineare Abnahme. Dieser zweiteilige Verlauf ist bei
hohen Driicken besonders ausgeprigt (Abb. 5.7c). Die Entwicklung der Permeatkon-
zentrationen ldsst vermuten, dass innerhalb der ersten 100 mm eine Verdnderung in
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6.5. Modellierung fiir das nichtionische Tensid APG

Tabelle 6.4: Bestimmungsmafl R? fiir die Korrelation zwischen berechneten und mit der Test-
zelle gemessenen lokalen Permeatfliissen innerhalb der ersten 500 mm der Fliestrecke.

u = 0,26 m/s a =05m/s

cr =40g/l >0,93 > 0,93

cr =60g/l >001 > 0,89

cr =80g/l >0098(3-10bar) > 0,96 (3 — 10 bar)
0,41 (1,5 bar) 0,32 (1,5 bar)

der Struktur der abgelagerten Tensidschicht auf der Membran stattfindet. In diesem
Bereich steigen die Permeatkonzentrationen an, wiahrend sie dahinter druck- und posi-
tionsunabhéngig konstant bleiben (Abb. 5.7d).

Das im Abschnitt 6.4.1 fiir die laminare Uberstromung diskutierte Stofftransport-
modell ist nicht in der Lage, die relativ geringe Kriimmung der Permeatflusskurven
realistisch wiederzugeben. Da die beobachteten Permeatfliisse etwa 4 bis 5 mal gréfer
sind als bei laminarer Uberstromung, muss auch der diffusive Stofftransport entspre-
chend verstarkt sein, denn sonst wiirde die Konzentration an der Membranoberfliche
innerhalb einer kurzen Einlaufstrecke sehr stark ansteigen und unrealistisch hohe Wer-
te annehmen. Ein zehnfach groferer Wert des Diffusionskoeffizienten wéare dafiir nétig.
Selbst wenn angenommen wird, dass die turbulente Uberstrémung zu einem wesentlich
besseren Stofftransport entsprechend einem grofieren effektiven Diffusionskoeffizienten
fithrt, ist diese Erklarung nicht zufriedenstellend, denn auch der Wert des osmotischen
Koeffizienten muss vermindert werden, um die hohen Permeatfliisse richtig wiederzuge-
ben. Auf eine Darstellung der angepassten Simulationsergebnisse wird daher an dieser
Stelle verzichtet.

Scheinbar ist das osmotische Modell fiir dieses Trennproblem nur eine schlecht ge-
eignete Approximation der realen Vorgénge. Da auf Grund des konstanten effektiven
Riickhaltes von einer strukturierten Deckschicht an der Membranoberfliche ausgegan-
gen wird (siehe Abschnitt 6.4.1) ist die Bedeutung und die korrekte Berechnung des
osmotischen Druckes nicht klar.

6.5. Diskussion der Modellierung fiir das nichtionische Tensid
APG

Das Filtrationsverhalten von APG unterscheidet sich deutlich von dem der anderen L&-
sungen durch die ausgeprigte Neigung zur Bildung einer flussbegrenzenden Gelschicht.
Die dynamische Untersuchung hat gezeigt, dass diese Gelschicht schon bei einer ge-
ringen Konzentration entsteht und eine nicht vernachlassigbare Dicke annimmt. Bei
den Versuchen mit laminarer Strémung fiihrt dies durch den engen Strémungskanal zu
einem annadhernd konstanten Permeatfluss, der vom Druck und der Position im Stro-
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6. Anwendung des Modells auf die Ergebnisse der Testzellenversuche

mungskanal unabhéngig ist. Die Permeatkonzentrationen sind ebenfalls iiber die Lénge
der Membranstrecke konstant, steigen jedoch mit dem Druck an. Es wird deshalb auch
auf Grund des in Abb. 5.5 dargestellten Zusammenhangs zwischen Permeatkonzentra-
tion und Deckschichtwiderstand vermutet, dass die Druckerh6hung zu einer Kompres-
sion bzw. Konzentrationserhohung der Deckschicht fithrt. Ein signifikanter Riickhalt
der Deckschicht wie bei SDES tritt offenbar nicht auf.

Keines der untersuchten Modelle kann den von der Fliestrecke unabhéngigen Per-
meatfluss beschreiben. Auf Grund des axialen Stofftransportes geht das Gelschichtmo-
dell von einer kontinuierlich wachsenden Gelschicht entlang der Fliefistrecke aus, die
wie beim PEG (Abb. 5.6a) zu einem asymptotisch abnehmenden Permeatfluss fiihrt.
Auch das Widerstandsmodell von Paris et al. [2002] nimmt eine Zunahme des Wider-
standes der Konzentrationsgrenzschicht an.

Bei turbulenter Uberstréomung wird ein starker Riickgang der Permeatfliisse iiber
die iiberstromte Membranstrecke beobachtet. Ab etwa 200 mm sind die Permeatfliisse
vom Filtrationsdruck unabhéngig. Die Permeatkonzentrationen steigen mit dem Druck
und der Fliestrecke gleichméBig an. Auch in diesem Fall ist das Gelschichtmodell nicht
geeignet, weil es den Bereich der druckabhéngigen Permeatfliisse am Feedeingang nicht
beschreiben kann. Der osmotische Druck reicht bei der angenommenen geringen Gel-
konzentration in keinem Fall aus, um die Permeatfliissse in dem beobachteten Maf
zu reduzieren. Zudem sind nach dem Gelmodell nicht nur die Permeatfliisse konstant,
sondern auch die Membrankonzentration sollte unabhéngig vom Druck und von der
Position im Feedkanal sein, was der beobachteten Entwicklung der Permeatkonzentra-
tionen widerspricht.

Das Widerstandsmodell von Paris et al. [2002] kann prinzipiell sowohl die steigenden
Permeatkonzentrationen als auch die Limitierung der Permeatfliisse wiedergeben, es
fiihrt jedoch entweder zu einer zu raschen Abnahme der Permeatfliisse im Einlaufbe-
reich, oder die Permeatfliisse am Retentatende werden zu hoch berechnet. Es kann
kein geeigneter Wert fiir den spezifischen Widerstand g gefunden werden.

6.6. Zusammenfassung der Modellierungsergebnisse

Die Messungen mit der segmentierten Testzelle lassen viele Details {iber das Filtrati-
onsverhalten der drei untersuchten Stoffsysteme erkennen, die anhand der integralen
Permeatflissse und Riickhalte nicht erkennbar wéren. Wéhrend die Polarisation bzw.
die Deckschichtbildung mit Ausnahme des nichtionischen Tensids zu der erwarteten
Abnahme der Permeatfliisse iiber die Linge der FlieBstrecke fithrt, ist das Verhalten
der Konzentrationen im Permeat in den meisten Féllen nicht mit den untersuchten
Modellen vereinbar.

Mit dem verwendeten Stofftransportmodell gelingt die Berechnung der lokalen Per-
meatflussverteilung fiir den Fall der laminaren Uberstrémung, obwohl bei Anderungen
der Feedkonzentration und der Uberstromungsgeschwindigkeit eine Anpassung des Dif-
fusionskoeflizienten und des osmotischen Koeflizienten erforderlich ist. Es wird vermu-
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6.6. Zusammenfassung der Modellierungsergebnisse

tet, dass fiir die schlechte Wiedergabe dieser Abhéngigkeiten vor allem die verein-
fachenden Modellannahmen verantwortlich sind — nicht beriicksichtigt wird z.B. die
Konzentrationsabhéngigkeit der Diffusivitéit, die erhohte Viskositat in der Konzentra-
tionsgrenzschicht und das spezielle Phasenverhalten der Tensidlosungen.

Das nichtionische Tensid APG zeigt bei der laminaren Uberstrémung ein besonderes
Verhalten, indem die Permeatfliisse iiber die Lénge der Filtrationsstrecke annéhernd
konstant und deutlich héher sind als bei der turbulenten Uberstrémung. Dieses Ver-
halten kann in Ubereinstimmung mit den Ergebnissen der dynamischen Untersuchung
durch die Wechselwirkung zwischen der Deckschichtbildung und dem Strémungspro-
fil erklart werden. Keines der untersuchten Filtrationsmodelle beriicksichtigt jedoch
diesen Einfluss.

Bei der turbulenten Uberstromung ist eine Berechnung der beobachteten Permeat-
fliisse nur unter Annahme unrealistischer Werte fiir die angepassten Modellparameter
moglich. Einerseits sind die Permeatfliisse bei PEG und SDES wesentlich hoher als
bei der laminaren Uberstréomung, andererseits ist die Abhéingigkeit vom Druck nicht
so stark ausgepragt, und die Abnahme der Permeatfliisse iiber die Lange der Fliefistre-
cke ist gleichméBiger als in der Simulation (geringere Kriimmung der Kurvenverlaufe).
Diese Beobachtungen lassen sich im Modell nur unter Annahme eines sehr grofien
Diffusionskoeffizienten wiedergeben.

Das Verhalten der Permeatkonzentrationen kann mit den untersuchten Modellen
nicht zufriedenstellend wiedergegeben werden. Beim anionischen Tensid SDES wird ein
konstanter effektiver Riickhalt beobachtet — die Permeatkonzentrationen werden nur
sehr wenig durch die Polarisation beeinflusst, sind jedoch proportional zur Feedkonzen-
tration. Dieses Verhalten kann nur durch die besondere Struktur der vor der Membran
abgelagerten Tensidschicht erklart werden. Offenbar beeinflusst die hohe Konzentrati-
on in der Deckschicht — die experimentell bestimmte Gelkonzentration liegt bei 218 g/1
— nicht die Konzentration des hindurchflieBenden Permeatstromes.

Bei dem nichtionischen Tensid APG und dem Polymer PEG zeigen die lokalen Mess-
werte einen gleichméfigen Anstieg der Konzentration im Permeat, wenn die Permeat-
fliisse gleichzeitig abnehmen. Die Beobachtung einer fiir verschiedene Betriebsdriicke,
Crossflow-Geschwindigkeiten und Feedkonzentrationen giiltigen Korrelation zwischen
dem hydraulischen Widerstand der Deckschicht und den Permeatkonzentrationen lésst
vermuten, dass die Annahme einer konstanten Gelkonzentration im Bereich des ,limi-
ting flux“ fiir diese Stoffsysteme nicht zutrifft.
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von
Membrantestzellen-Messergebnissen

Die Ubertragung von Versuchsergebnissen von Membrantestzellen auf einen groBeren
Mafistab — d.h. vor allem auf industriell eingesetzte Membranmodule — wird durch eine
Reihe moglicher Fehlerquellen erschwert. Es ist umstritten, ob ein quantitativer Ver-
gleich wie etwa die Aufstellung einer Rangfolge von besser und schlechter geeigneten
Membranen auf der Grundlage von Testzellendaten zuléssig ist [Melin und Rautenbach,
2004, Shetty et al., 2002, Rabie et al., 2001]. Dennoch werden Testzellen als Stan-
dardinstrument von Membranherstellern, Membrananwendern, Anlagenbauern sowie
in zahllosen Forschungseinrichtungen genutzt, um Membranen zu priifen, zu verglei-
chen und Modellierungsansétze zu verifizieren. Eine Identifizierung und Abschétzung
der Fehlerquellen bei der Mafistabsiibertragung ist daher sinnvoll.

Die beobachteten Abweichungen sind zum Teil eine Folge der kleinen Bauform der
gebriuchlichen Membrantestzellen und der geringen Flache der untersuchten Membran-
proben. Da die geringe Gréfle auch die Grundlage aller wesentlichen Vorteile von Test-
zellen ist, wére eine Vergroflerung der Testzellen allgemein keine gute Losung. Trotzdem
ist es moglich, einige Fehlerquellen durch einen héheren experimentellen oder rechne-
rischen Aufwand zu vermindern.

Mogliche Ursachen fiir Abweichungen zwischen Testzellenergebnissen und der Leis-
tung von Membranmodulen sind:

1. Abweichende, nicht repréasentative Eigenschaften des Membranmaterials der un-
tersuchten Probeflache

2. Hydrodynamische Unterschiede (Geometrie des Stromungskanals, Reynolds-Zahl,
Feedspacer) zwischen Testzellen und Modulen

3. Feed- und permeatseitige Druckverluste in Membranmodulen

4. Abweichende Versuchsbedingungen (Wahl der Betriebsbedingungen, begrenzte
Ubertragbarkeit von Versuchen mit Modellstoffsystemen)

5. Ungenauigkeiten bei Volumenstrommessung und Analyse sehr geringer Permeat-
strome

6. Probleme der Langzeitstabilitdt durch Fouling oder schleichende Membranschéa-
digung
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

Die Bedeutung der einzelnen Punkte héngt stark vom Trennproblem ab. Bei vielen
UO und NF Anwendungen sind vor allem die Trenneigenschaften der Membran (Punkt
1) mafigeblich. Der zweite Punkt ist jedoch entscheidend fiir alle Membranprozesse, bei
denen eine erhebliche Polarisation, Fouling oder die Bildung von Deckschichten auftritt.
Das trifft fiir die meisten UF Anwendungen und manche NF Prozesse zu.

Nachfolgend werden diese zwei Fehlerquellen anhand der Erkenntnisse aus den expe-
rimentellen Ergebnissen dieser Arbeit diskutiert.

7.1. Einfluss schwankender Membraneigenschaften

Polymere Flachmembranen fiir Wickelmodule werden in groflen Mengen als Rollenware
mit mindestens einem Meter Breite produziert. Fiir Tests mit Membrantestzellen bie-
ten die Hersteller meist Probebdgen im A4 Format an. Ungeachtet aller konstruktiven
Unterschiede zwischen Testzellen und (Wickel-)Modulen kénnen auch die Eigenschaf-
ten des Membranmaterials selbst nicht als konstant angesehen werden. Untersuchungen
von Jezowska et al. [2005] zeigen, dass zwischen verschiedenen Probebogen z.T. erheb-
liche Unterschiede auftreten.

Abweichungen zwischen den Materialeigenschaften einer Membranprobe in der Test-
zelle und entsprechenden Membranmodulen kénnen durch mehrere Faktoren beein-
flusst werden:

1. Lokale Schwankungen der Permeabilitdt und Selektivitét innerhalb eines Flach-
membranbogens (Inhomogenitit der aktiven Trennschicht der Membran)

2. Unterschiede zwischen verschiedenen Produktionschargen
3. Lagerungsbedingungen, Konservierung und Alterung des Probenmaterials
4. Reinigung und sonstige Vorbehandlung der Membranproben vor der Benutzung

Da die aktive Trennschicht von asymmetrischen Membranen extrem diinn ist (Gro-
Benordnung ~ 1 pum), ist eine gleichméfBige Erzeugung dieser Schicht bei der Herstellung
grofler Membranflichen schwierig. Trotz hoher Prézision im Herstellungsprozess kon-
nen daher bei Flachmembranen, die als Rollenware produziert werden, immer Schwan-
kungen der Permeabilitat und Selektivitit auftreten. Die Membranhersteller geben fiir
den Permeatfluss von Wickelmodulen meist eine Toleranz von +/- 15% — 20% des
nominalen Wertes an. Fiir kleinere Module sind die Spezifikationen z.T. noch weniger
restriktiv, da die geringere Flache die Varianz der Parameter erhoht.

Schwankungen der Membraneigenschaften innerhalb eines Membranbogens sind
fiir Anlagen mit vielen Quadratmetern installierter Membranflache nicht bedeutend.
Bei Testzellenmessungen kénnen lokale Abweichungen wegen der geringen Probenfla-
che (30 — 400 cm?) jedoch zu erheblichen Fehleinschitzungen der gesuchten typischen
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Membraneigenschaften fithren [Platt et al., 2002]. Die Grofenordnung des daraus re-
sultierenden Scale-up Fehlers wurde fir NF und UO Membranen anhand von vier
Probeflichen mit je 0,5 — 1 m? Fliche untersucht. Die Ergebnisse werden im folgenden
Abschnitt 7.1.1 detailliert.

Unterschiede zwischen verschiedenen Produktionschargen sind schwer zu quantifi-
zieren, da sie von den jeweiligen Produktionsbedingungen und der Qualitédtskontrolle
der Hersteller abhidngen. Es liegen nur sehr wenige Daten vor. Beim Vergleich von
Membranprobebogen des Typs D5K (NF, Fa. Osmonics) von drei verschiedenen Lie-
ferzeitpunkten wurden Unterschiede in der Wasserpermeabilitidt von max. 49% des
Mittelwertes aller Proben gefunden. Die Salzriickhalte lagen im Mittel bei 97,7% und
wichen um max. 1,3% voneinander ab [Jezowska et al., 2005].

Lagerungsbedingungen und Konservierungsmethoden haben einen erheblich Ein-
fluss auf die Permeabilitdt von Membranproben. Fiir neue Membranproben werden im
Vergleich mit den Herstellerangaben oft deutlich zu geringe Permeatfliissse gemessen
[Jezowska et al., 2005]. Méanttéri et al. [2002] zeigen, dass die ungeniigende Benetzung
der Membranen (wetting) eine Ursache fiir die verminderte Permeabilitét sein kann.
Nachdem die Proben kurzzeitig einem hoheren Filtrationsdruck ausgesetzt wurden,
stieg die Permeabilitdt auf den erwarteten Wert.

7.1.1. Experimentelle Untersuchung der lokalen Permeabilitat und
Selektivitat von Flachmembranen

Fiir vier verschiedene Membranbogen mit einer Breite von 800 mm (quer zur Pro-
duktionsrichtung) und einer Lénge zwischen 620 mm und 1000 mm wurde die loka-
le Permeabilitédt fiir entionisiertes Wasser und fiir das Salz einer NaCl oder MgSQOy
Loésung gemessen, indem an mehreren Positionen in einem gleichméfligen Raster Test-
zellenmessungen durchgefiithrt wurden. Die Vorgehensweise sowie die Bezeichnung der
untersuchten Membranen ist in Abschnitt 4.3.7 und Tabelle 4.4 ab Seite 60 beschrieben.
Pro Membranfldche wurden 18 Messpunkte mit der Testzelle von Amafilter (Membran
#1) bzw. 40 Messpunkte mit der segmentierten Testzelle (4 Streifen & 10 Segmente,
Membranen #2 — #4) getestet.

Um einen besseren Eindruck von der Verteilung der Messwerte in der Flache zu er-
halten, wurde der Interpolationsalgorithmus von Akima [1978], implementiert in der
SURF Prozedur der Fortran MISL Library, auf die Daten angewendet. Das Ergebnis
ist eine glatte Interpolationsfliche, die an den getesteten Positionen exakt mit den
experimentellen Werten iibereinstimmt. Die Abbildungen 7.1a — d zeigen die Vertei-
lung der Wasserfliisse sowie der Salzfliisse durch die NF Membran D5K (#1) und die
Niederdruck-UO Membran XLE (#3).

Obwohl der Verlauf der Interpolationsfunktion zwischen den Messpunkten von den
tatséachlichen Eigenschaften der verwendeten Membranbogen abweichen kann, werden
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Abbildung 7.1: Ortliche Verteilung der lokalen Permeabilitit zweier Membranbogen fiir Was-
ser und Salz, berechnet durch Interpolation von 18 bzw. 40 einzelnen Testzellenergebnissen
(Membrancharakterisierung und Versuchsbedingungen siehe Tab. 4.4)

die typischen Muster korrekt reproduziert. Insbesondere ist ein glatter Ubergang an-
zunehmen, wenn die Schwankungen auf minimale, graduelle Abweichungen der Pro-
duktionsbedingungen zuriickgefithrt werden. Alle untersuchten Membranbdgen weisen
Muster auf, die sich in der Produktionsrichtung fortsetzen. Dies ist offenbar eine Folge
der kontinuierlichen Produktionsweise, bei der der Membrantriger auf zylindrischen
Walzen bewegt und beschichtet wird. Oft liegen die Maxima oder Minima der Vertei-
lung in der Mitte der Walzenbreite (Membranen #2 und #3).

Durch den hohen Salzriickhalt (>96%) der Membranen haben bereits sehr kleine
Defekte in der Trennschicht einen starken Einfluss auf die mittlere Salzpassage eines
Membranbogens. Solche Pinholes wurden bei allen Membranbogen gefunden. Sie wer-
den in der Interpolation durch einen zu breiten Peak dargestellt, vgl. Abbildung 7.1d.
Defekte in der Trennschicht erschweren die Ermittlung des mittleren Riickhaltevermo-
gens einer Membran in Testzellenversuchen, da die méglichen Abweichungen sehr grof3
sind.

Die Interpolationsflichen wurden als Grundlage fiir eine statistische Berechnung
der zu erwartenden Fehler von Testzellenmessungen verwendet. Dazu wird angenom-
men, dass die mittlere Permeabilitdt und der mittlere Salzfluss eines Membranbogens
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7.1. Einfluss schwankender Membraneigenschaften

Tabelle 7.1: Scale-up Fehler einzelner Testzellmessungen infolge lokaler Schwankungen der Ma-
terialeigenschaften. Mit 'w’ gekennzeichnete Werte gelten fiir die Permeabilitit gegentiber Rein-
wasser, mit s’ gekennzeichnete Werte bezeichnen den flichenspezifischen Salzfluss durch die
Membran.

Fehler einer einzelnen Membran #1 Membran #2 Membran #3 Membran #4
Testzellmessung
Maximaler Fehler w: 89% w: 31% w: 44% w: 12.4%
s: 218% s: 183% s: 120%
Mittlerer Fehler w: 23% w: 13% w: 12% w: 4.2%
(Erwartungswert) s: 58% s: 42% s: 23%
Variationskoeffizient w: 27% w: 16% w: 15% w: 4.9%
s: 70% s: 54% s: 30%

die typischen Eigenschaften des jeweiligen Membranmaterials repréisentiert. Die Mem-
branbogen wurden in 100 gleiche Teilstiicke (64 Teile bei Membran #1) eingeteilt,
deren Grofle im Bereich der Probenflichen iiblicher Testzellen liegt. Die Abweichung
zwischen jedem Teilstiick und dem Mittelwert der gesamten Flache wird als Scale-up
Fehler interpretiert. Daraus ergeben sich die in Tabelle 7.1 dargestellten Kennwerte.
Die Ergebnisse zeigen, dass bei einer einzelnen Testzellenmessung sehr grofie Fehler
nicht ausgeschlossen werden kénnen. Die zu erwartenden Abweichungen sind dariiber
hinaus bei den verschiedenen Membrantypen und -herstellern sehr unterschiedlich.

7.1.2. Maoglichkeiten zur Verminderung der Abweichungen infolge
schwankender Membraneigenschaften

Vorbehandlung fiir einen geringeren Einfluss der Lagerungs- und
Konservierungsbedingungen

Die Auswirkungen unterschiedlicher Lagerungs- und Konservierungsbedingungen kon-
nen in vielen Fallen durch eine geeignete Vorbehandlung der Proben reduziert werden.
Die optimale Methode hiangt jedoch sehr von der jeweiligen Membran ab. Bei manchen
NF und UO Membranen kann bereits durch einen kurzzeitigen Betrieb mit héherem
Druck (innerhalb der zuldssigen Grenzen) eine vollstandige Benetzung erreicht werden.

Die Uberstromung mit einem Membranreiniger vor der ersten Testzellmessung hat
sich als vorteilhaft erwiesen. Die enthaltenen Tenside bewirken eine Benetzung und
Konditionierung der Membranoberflache und tragen zur Entfernung evtl. vorhandener
Ablagerungen bei. Die in dieser Arbeit gewéhlte Reinigungsmethode beruht auf dem en-
zymatischen Reiniger P3-Ultrasil 53 und ist in Abschnitt 4.3.3 auf Seite 58 beschrieben.
Bei einer Untersuchung von 6 NF und 5 UO Membranen war diese Methode der Vor-
behandlung in vielen Fillen erfolgreich, indem die Unterschiede zwischen Probebdgen
aus verschiedenen Lieferungen vermindert und die Wasserpermeabilitdt erhéht wurde.
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

Tabelle 7.2: Vergleich der durchschnittlichen Scale-up Fehler bei ein, zwei oder drei zuféllig
ausgewahlten Probenahmestellen fiir Testzellenmessungen. Die Zahlen in Klammern geben die
Varianz der Testzellenergebnisse an.

Membran #1 Membran #2 Membran #3  Membran #4

Einzelmessung 23% 13% 12% 4.2%

(var 27%) (var 16%) (var 15%) (var 4.9%)
Messung von 2 Proben 18% 11% 9.2% 3.1%
< 400 mm entfernt (var 21%) (var 13%) (var 11%) (var 3.7%)
Messung von 2 Proben 12% 7.6% 8.4% 2.7%
> 400 mm entfernt (var 16%) (var 9.2%) (var 11%) (var 3.3%)
Messung von 3 Proben 10% 4.9% 6.9% 2.1%
> 400 mm entfernt (var 13%) (var 6.1%) (var 7.6%) (var 2.5%)

In keinem Fall wurden negative Auswirkungen auf den Salzriickhalt der Membranen
beobachtet [Jezowska et al., 2005].

Erhohte Zuverlassigkeit durch Mehrfachmessungen

Generell konnen die zufalligen Abweichungen zwischen Testzellenergebnissen und mitt-
leren Membraneigenschaften reduziert werden, indem das Membranmaterial an mehr
als einer Stelle untersucht wird. Besonders der maximal mogliche Fehler (zuféllige
Wahl der Probe mit der grofiten vorhandenen Abweichung) wird dadurch stark redu-
ziert. Aber auch der Erwartungswert des Fehlers (durchschnittliche Abweichung aller
moglichen Probenahmepunkte) nimmt ab.

Tabelle 7.2 zeigt auf der Grundlage der in Abschnitt 7.1.1 beschriebenen Statis-
tik, welche Verbesserungen durch die Auswertung mehrerer Testzellenmessungen von
zufallig ausgewéahlten Probenahmestellen erreicht werden kénnen. Der Mittelwert der
Testergebnisse wird wieder mit dem Mittelwert der gesamten Fliche eines grofien Mem-
branbogens verglichen.

Es wird deutlich, dass bei mehreren Messungen ein hinreichend grofler Abstand
> 400 mm zwischen den Probenahmestellen erforderlich ist, um die Variationsbreite
der Membraneigenschaften erfassen zu kénnen. Dies erklart sich durch die grofiflichige
Verteilung der Maxima und Minima. Abbildung 7.2a verdeutlicht den Zusammenhang
am Beispiel der Wasserpermeabilitdt von Membran #2.

Die Zuverléssigkeit der Testzellenergebnisse nimmt selbstverstandlich mit der Anzahl
der untersuchten Proben zu. Abbildung 7.2b zeigt jedoch am Beispiel von Membran
#2, dass zwei oder drei Proben mit jeweils mindestens 400 mm Abstand ausreichen.
Die marginale Verbesserung durch weitere Proben rechtfertigt den erhéhten Aufwand
i.A. nicht.
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Abbildung 7.2: Darstellung der moglichen Verbesserung von Testzellenergebnissen durch Aus-
wertung mehrerer Proben.

Erhohte Zuverlassigkeit durch eine groBere Testzelle

Eine Alternative zur Messung mehrerer Proben wére auch die Verwendung von Test-
zellen mit groflerer Membranfliche. Werden die Abmessungen der Probe in beiden
Dimensionen vergrofiert, kann aber mit einer technisch noch sinnvollen Gréfie (z.B. A4
Format) keine nennenswerte Verbesserung der Zuverléssigkeit erreicht werden, da die
grofifldchigen Schwankungen nicht erfasst werden kénnen. Einen Kompromiss stellt
eine lange, schmale Testzelle wie die in dieser Arbeit verwendete Konstruktion dar.
Abbildung 7.3 zeigt die erreichbare Verbesserung in Abhéngigkeit von der Lange des
beprobten Membranstreifens am Beispiel von Membran #1. Durch die Vergréflerung
in nur einer Richtung bleibt der Vorteil der geringen Feedvolumenstréme erhalten.

Die in diesem Abschnitt dargestellten Ergebnisse dienen der Verdeutlichung der prin-
zipiellen Moglichkeiten zur Verbesserung der Zuverlassigkeit von Testzellenmessungen,
soweit die Fehler durch die Inhomogenitét des Membranmaterials hervorgerufen wer-
den. Einschrankend muss erwidhnt werden, dass fiir viele Membrananwender nur kleine
Membranfléichen fiir Testzellenuntersuchungen zur Verfiigung stehen. Ublich sind Pro-
ben von der Gréfe eines A4-Blattes. Die Ergebnisse dieser Untersuchung zeigen, dass
mit einer so kleinen Fliche niemals die gesamte Variationsbreite der Materialeigen-
schaften erfasst werden kann. Die Verwendung einer grofien Testzelle ist mit diesem
Material ohnehin nicht méglich. Trotzdem kann eine repréasentative Probenauswahl an-
genommen werden, wenn mehrere solcher Membranbogen beprobt werden. Die besten
Ergebnisse sind mit Proben aus unterschiedlichen Herstellungschargen zu erwarten.
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Abbildung 7.3: Verbesserung der maximalen und mittleren Fehler fiir die Bestimmung des
typischen Salz- und Wasserflusses mit einer langen, schmalen Membranprobe, die quer zur
Produktionsrichtung des Membranmaterials (Membran #1) genommen wurde.

7.2. Hydrodynamische Unterschiede zwischen Testzellen und
Modulen

Gemeint sind hier Unterschiede in der Stromungsfithrung, die den Stoffiibergang zwi-
schen Kernstrémung und Membranoberflache beeinflussen. Der Vergleich der Permeat-
fliisse bei den in dieser Arbeit untersuchten Stromungszustanden (Abb. 5.17 auf Seite
93) zeigt sehr deutlich, dass der Stoffiibergang bei der UF einen starken Einfluss auf
die Filtrationsleistung hat. Insbesondere ist es nicht mdéglich, mit Hilfe der turbulent
durchstromten Amafilter-Testzelle den ,limiting flux“ zu erkennen, der sich bei der
PEG-Filtration mit dem Feedspacer im Wickelmodul einstellt.

Wenn im Testzellenversuch ein mit dem Zielsystem vergleichbares Filtrationsverhal-
ten angestrebt wird, sollte dessen Stromungsfithrung moglichst genau in der Testzelle
reproduziert werden. Die Erfahrungen mit der selbst entwickelten Testzelle zeigen, dass
es dabei auf viele konstruktive Details ankommt. Die wichtigsten Punkte fiir Anwen-
dungen im Bereich der UF sind:

e Falls ein Feedspacer verwendet wird muss sichergestellt werden, dass der Feed-
spacer unabhéngig vom Betriebsdruck fest an der Membranoberfliche anliegt.
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7.3. Einfluss der langen Strémungswege in Membranmodulen

Selbst geringe Zwischenrdume fiihren zu einer erheblichen Verschlechterung des
Stoffiibergangs.

e Ohne Feedspacer hat die Lénge der iiberstromten Membranstrecke einen wesent-
lichen Einfluss auf den gemessenen Permeatfluss und Riickhalt, siehe Abschnitt
7.3.2.

e In jedem Fall ist die Hohe des Stromungskanals mafigeblich, da sich die Deck-
schicht auf der Membran und das Stromungsprofil gegenseitig beeinflussen kon-
nen. Die Stéarke der Kopplung hangt vom Querschnitt des Stromungskanals ab.

e Je nach Gestaltung des Ein- und Auslaufbereiches fiir den Crossflow ist der Stoff-
iibergang an den Rdndern des Membranbereiches verfalscht — es ist daher sinnvoll,
nur das Permeat aus dem inneren Bereich fiir die Messung zu verwenden.

Tarabara und Wiesner [2003] haben CFD-Simulationen fiir die kommerzielle Flach-
kanal-Testzelle Sepa CF durchgefiihrt und bestétigen mit ihren Ergebnissen besonders
den letzten Punkt. Um eine gleichméBige Uberstrémung der untersuchten Membran-
flache sicherzustellen, empfehlen sie die Abdeckung der Randbereiche, da im Einlauf-
und Auslaufbereich sowohl Gebiete mit hohem Schergradienten als auch Totzonen auf-
treten.

Eine Korrektur zur Ubertragung von Versuchsergebnissen mit abweichenden Stro-
mungsbedingungen scheint bei den untersuchten deckschichtbildenden Stoffsystemen
nicht moglich. Die experimentellen Ergebnisse zeigen, dass die Wechselwirkung zwi-
schen Deckschichtaufbau und Strémung einen bedeutenden Einfluss hat, der sich nicht
alleine durch die Diffusivitdt und Viskositét der Losungen — also den Lésungseigenschaf-
ten, die in Sherwood-Beziehungen auftreten — beschreiben 148t. Auch fiir die Kompres-
sibilitdt der Deckschicht und die oft beobachtete Verbesserung des Riickhaltes durch
ihre Wirkung als sekundire Membran fehlen bisher allgemeingiiltige Modelle. Nur bei
Stoffsystemen ohne Deckschichtbildung ist es moglich, die Polarisation durch geeignete
Stoffiibergangsbeziehungen rechnerisch zu beriicksichtigen.

7.3. Einfluss der langen Stromungswege in Membranmodulen

Beim Scale-up von Testzellenergebnissen entstehen systematische Abweichungen durch
die langeren feed- und permeatseitigen Stromungswege in Membranmodulen. Dafiir
sind bei druckgetriebenen Membranprozessen vor allem drei Effekte verantwortlich:

1. Feed- und permeatseitige Druckverluste, die zu einer Verminderung der effektiven
Triebkraft mit zunehmender Modullénge fiithren.

2. Die Zunahme der mittleren Konzentration im Crossflow-Kanal durch den Entzug
des Permeates (Aufkonzentration) und

3. das Anwachsen der Polarisationsgrenzschicht wirken sich negativ auf Permeat-
fluss und Riickhalt aus.
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

Triebkraft
(Druck p) idealisierter linearer Druckabfall (u = const.)
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Abbildung 7.4: Abnahme der effektiven Triebkraft iiber die Lénge eines Membranmoduls infolge
feed- und permeatseitiger Druckverluste sowie steigendem osmotischen Druck der Feedlosung
(Prinzipskizze, Krummung der Kurven stark iiberzeichnet).

Die relative Bedeutung der Effekte héngt vom Modultyp ab. Spiralwickelmodule
haben durch den kompakten Aufbau und die Verwendung von Spacern oft erhebliche
feed- und permeatseitige Druckverluste, die die maximale sinnvolle Baugroe (Lénge
und Durchmesser) begrenzen. Auf Grund der groen spezifischen Membranflache kann
auch der Konzentrationsunterschied zwischen Feed und Retentat betréichtlich sein. An-
dererseits bewirkt der feedseitige Spacer einen gleichméflig guten Stoffiibergang iiber
die gesamte Modullédnge, d.h. die lokale Polarisation ist primar nur vom lokalen Per-
meatfluss abhéngig.

7.3.1. Modellrechnung zu Druckverlust und Aufkonzentration in
Wickelmodulen

Fiir das Scale-up von einer Testzelle auf ein Wickelmodul ist die Abweichung zwischen
dem mittleren Permeatfluss der Membrantaschen J, p70q,y und dem Permeatfluss der
Testzelle J,, 77 bei gleichen Betriebsbedingungen mafigebend. Wéhrend Aufkonzentra-
tion und Druckverluste innerhalb von Testzellen wegen der kurzen Stromungswege
meist vernachlissigbar sind,! treten bei Wickelmodulen erhebliche Unterschiede zwi-
schen Feed- und Retentatseite auf. Damit ergibt sich die Frage, welche Werte von
Feeddruck und -konzentration als Vergleichsbasis geeignet sind.

Der prinzipielle Verlauf der effektiven Triebkraft entlang der Crossflow-Strecke in-
nerhalb eines Wickelmoduls ist in Abb. 7.4 als graue Fliache dargestellt. Der Verlauf

'Da in den Kupplungen am Inlet und Outlet der Testzelle aber dennoch erhebliche Druckverluste
auftreten konnen, empfiehlt es sich generell, die Messwerte auf den Mittelwert p von Feed- und
Retentatdruck zu beziehen.
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7.3. Einfluss der langen Strémungswege in Membranmodulen

iiber die Modullange wird maflgeblich vom Verhéltnis des Permeatvolumenstroms zum
Feedvolumenstrom bestimmt. Je grofier der Anteil des Permeatflusses ist, umso stérker
andern sich die Stromungsgeschwindigkeit und die Konzentration im Crossflow-Kanal.
Die Triebkraftverluste konzentrieren sich dann zunehmend am Moduleingang.

Umgekehrt kann bei einem geringen Anteil des Permeatstromes von einem anné-
hernd linearen Abfall der Triebkraft iiber die Linge ausgegangen werden. Die Mittel-
werte von Druck und Konzentration zwischen Feed- und Retentatseite sind daher am
besten zum Vergleich mit der Testzelle geeignet. Bei dieser Wahl ist die relative Ab-
weichung weitgehend unabhdngig von den Betriebsbedingungen, wie die nachfolgende
Modellrechnung zeigt.

Feedseitige Druckverluste Die Messung der Druckverluste an Feedspacer in Abschn.
5.2.2 haben gezeigt, dass der Druckunterschied zwischen der Feedseite und der Reten-
tatseite in der selben Gréenordnung liegt wie der bei der UF iibliche Betriebsdruck bis
10 bar. Bei viskosen Medien wie den hier untersuchten Tensidlésungen werden leicht 1
bis 2 bar je Meter Modullange erreicht.

Fiir die Abhéingigkeit zwischen Druckverlust und Uberstromungsgeschwindigkeit gilt
bei gegebener Druckverlustcharakteristik ( = A /Re™:

_ A et
L 2dy, Re™  2dy 2d§3+”)

Ap _ o 00 (7.1)

Der Exponent n wurde fiir die hier verwendeten Feedspacer mit 0,42 (Diamant-
Spacer) bzw. 0,57 (Parallel-Spacer) bestimmt. Die feedseitigen Druckverluste reagieren
also iiberproportional auf die Verinderung der Uberstromungsgeschwindigkeit.

Bei konstanter Crossflow-Geschwindigkeit up(z) nimmt der feedseitige Druck pr(2)
linear iiber die Lénge z des Moduls ab. Bei einem signifikanten Permeatvolumenstrom
(im Verhéltnis zum Feedstrom) muss auch die Abnahme der Strémungsgeschwindigkeit
iiber die Modulldnge berticksichtigt werden:

z \12
pr(2) =pro —/0 ¢- p[;((ii)]dé (7.2)

Die Entwicklung der feedseitigen Stromungsgeschwindigkeit up(z) ergibt sich aus
einer Massenbilanz, die den Volumenstrom im Feedkanal und den integralen Permeat-
fluss auf der Strecke zwischen Feedeingang der Position z einschliet?.

wp(2) - B - hop = up(0) - B - hep — 2/0/0 "I, £) did? (7.3)

2Der Faktor 2 reprisentiert den Permeatabfluss durch Membranen auf beiden Seiten des Feedkanals
in Wickelmodulen.
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Abbildung 7.5: Effektiver transmembraner Druck in der Membrantasche eines Wickelmoduls
bei Beriicksichtigung der feed- und permeatseitigen Druckverluste. Die Variation des Betriebs-
druckes bewirkt eine starke Verschiebung der Druckverteilung, da sich der relative Anteil der
feed- und permeatseitigen Verluste &ndert. Beispielrechnung fiir 77 = 0, A = 5,62:10°° m/s/bar,
Q. 5p = 2,1-10°m2, L =08m, B=0,63m.

Permeatseitige Druckverluste Auch der Permeatstrom wird in Wickelmodulen von
Spacern abgeleitet, die dem Filtrationsdruck standhalten miissen und daher relativ
feinporig aufgebaut sind. Trotz des geringeren Permeatstromes kann sich deshalb ein
signifikanter Druck im Inneren der Membrantaschen aufbauen, der ebenfalls die wirk-
same Triebkraft an der Membran vermindert. Der spezifische hydraulische Widerstand
a = Ap/(nuL) wurde fir den Permeatspacer aus einem UF Wickelmodul der Fa.
Nadir experimentell bestimmt (Abschn. 5.2.2). Es muss beachtet werden, dass der Wi-
derstand «; in der Hauptflussrichtung des Permeates nur halb so grofl ist wie der
Widerstand a, quer zur Stromungsrichtung. Beide Werte sind weitgehend unabhéngig
von der Stromungsgeschwindigkeit.

Aufkonzentration Fiir die Darstellung in Abb. 7.4 wird ebenso wie fiir die nachfol-
gende Modellrechnung angenommen, dass sich die Konzentration auf der Feedseite der
Membran nur durch einen proportionalen osmotischen Druck auf den Permeatfluss
auswirkt.

Wird zusétzlich ein nahezu vollstédndiger Riickhalt der Membran angenommen, kann
die Zunahme der feedseitigen Konzentration bzw. des osmotischen Druckes 7 (z) aus
einer einfachen Massenbilanz tiber einen Abschnitt mit beliebiger Lange Az berechnet
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werden:

mr(z + Az) - up(z+ Az) = 1p(2) - up(z) (7.4)

Der tatsachliche osmotische Druck an der Membranoberflache ist durch die Polarisa-
tion vom lokalen Permeatfluss abhéngig und kann mit Hilfe der Filmtheorie berechnet
werden:

wrar() = 7 (2) - exp(2) (7.5)

Néhert sich der Permeatfluss der Grofienordnung des Stoffiibergangskoeffizienten,
nimmt die Polarisation stark zu. Wenn die Feedlosung einen signifikanten osmotischen
Druck austibt, fithrt dies zu der in Abschnitt 6.2.2 diskutierten Selbstbegrenzung des
Permeatflusses, die Anderungen der Triebkraft teilweise kompensiert. Dadurch verrin-
gert sich der Einfluss der Druckverluste, so dass die Abweichung gegeniiber den Test-
zellenergebnissen geringer wird. Die selbe Argumentation trifft auch fiir deckschicht-
bildende Stoffsysteme zu. Ist der limiting flux im gesamten Modul erreicht, haben die
Druckverluste im Extremfall keinen Einfluss mehr auf den Permeatfluss des Moduls.
Der im folgenden Abschnitt berechnete Scale-up Fehler (Gl. 7.9) représentiert deshalb
eine obere Schranke fiir die maximale Abweichung.

Bestimmung des mittleren Permeatflusses im Wickelmodul Da das Permeat quer
zur Crossflow-Stromung abfliet (Kreuzstrom), iiberlagern sich die feed- und permeat-
seitigen Druckgradienten wie in Abb. 7.5 dargestellt. Fiir den lokalen Permeatfluss
gilt:

Jo(z, 2) = |pr(z) — 7F(2) -exp(%) —pp(x, 2)|-A mit A=1/(nRy) (7.6)

Die lokalen Groflen pp(z) und 7p(z) kénnen mit Hilfe der Bilanzgleichungen 7.2,
7.3 und 7.4 bestimmt werden. Die Berechnung des lokalen permeatseitigen Druckes
pp(z, z) ist wegen der Abhéngigkeit von zwei Unabhéngigen aufwéindiger.

Eine nidherungsweise analytische Berechnung der zweidimensionalen Verteilung der
lokalen Permeatfliisse in einer Membrantasche beschreibt Avlonitis et al. [1993]. Das
Modell eignet sich zur Berechnung von Spiralwickelmodulen fiir die Umkehrosmose
von Salzlésungen bis 40.000 ppm. Fir die Berechnung des Polarisationsverhéltnisses
und der Druckabnahme in Crossflow-Richtung werden jedoch lineare Ansétze verwen-
det, die bei den geringen Permeatfliissen der Umkehrosmose gerechtfertigt sind. Die
Anwendbarkeit unter Ultrafiltrationsbedingungen ist jedoch nicht geklart.

In einer eigenen Modellrechnung wird daher das Stromungssimulationsprogramm
FLUENT® verwendet, um den effektiven Permeatfluss im Spiralwickelmoduls nume-
risch zu berechnen. Dazu wird die Fliche der Membrantasche durch ein regelméfiges
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

Rechengitter unterteilt. Fiir jede Gittermasche wird ein Quellterm S definiert, der den
Zustrom des Permeates in den Permeatspacer mit der Hohe 6, représentiert.

Sz, 2) = Produktionsrate 2. Jy(x, 2) - Acen 2 Ju(2, 2)

— = 7.7
Volumen Vieell Op (7.7)

Die gekoppelten Bilanzgleichungen GI. 7.6 — 7.3 wurden als Randbedingungen in dis-
kretisierter Form fiir die Berechnung des permeatseitigen Druckverlustes in FLUENT®
implementiert. Der Stromungswiderstand des Permeatspacers wird durch Definition ei-
nes porosen Mediums mit den experimentell bestimmten Widerstandswerten o, und
«, realisiert. An der Kante der Membrantasche, die an das Permeatrohr angeschlossen
ist, wird ein druckfreier Abfluss des Permeates vereinbart. Der Stromungssimulator
berechnet unter Beriicksichtigung aller bisher genannten Randbedingungen die zwei-
dimensionale Verteilung von Stromungsgeschwindigkeit und Druck im Permeatspacer.
Die Parameter der Modellrechnung und die angenommenen Wertebereiche sind in Tab.
7.3 zusammengefasst.

Tabelle 7.3: Parameter fiir die Berechnung der lokalen Permeatflussverteilung in einer Mem-
brantasche

Parameter Wertebereich

Feeddruck PF,0 1 -10 bar

feedseitiger Druckverlust DF,0 — PR 0,1 -2,2 bar

(abhangig von @, nF u. Jy)

Feedviskositat nr 0,89 — 3,4 mPas

feedseitiger osmotischer Druck TR 0-1,5 bar

Aufkonzentration im Modul mr/TF — 1 3,5% — ca. 60% (falls 77 > 0)

Stoffiibergangskoeffizient k 1 (keine Polarisation) oder
3,2-107°-2,36-10"* m/s

Membranpermeabilitit A=1/(nRu) 0,15-107% - 5,62-107% m/s/bar

Spacerwiderstand in 0z = Rsp,z/L 0,5-10° —4-10° m?

Stromungsrichtung

Spacerwiderstand quer zur a: = Rsp,./L 4,31-10° m2

Stréomungsrichtung

Dicke des Permeatspacers Op 0,254 mm

Breite der Membrantasche B 0,04 - 3,78 m

lberstromte Modullange L 02-16m

Mit dem numerisch berechneten Permeatfluss J, rz im Modul kann die relative
Abweichung A zwischen den Permeatfliissen in Modul und Testzelle wie folgt bestimmt
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7.3. Einfluss der langen Strémungswege in Membranmodulen
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

werden:

J

Jv - Jv oau, . _ — v
A= 20t? Modul it Jo, 177 = [p -7 exp(k)] -A (7.8)

Jv, TZ

Die Modellrechnung zeigt, dass der relative Fehler A bei vernachléssigbarer Polari-
sation (J, << k) in einem weiten Parameterbereich von den Betriebsgrifien Betriebs-
druck p, Uberstromungsgeschwindigkeit up, und feedseitigem Druckverlust PF0 — PR,
unabhdngig ist, obwohl diese Gréflen einen starken Einfluss auf die lokale Verteilung
des Permeatflusses haben, vgl. Abbildung 7.5b.

A wird jedoch durch den Modulaufbau beeinflusst. Der Wert ist jeweils anndhernd
linear von der Membranpermeabilitdt A, vom Widerstand des Permeatspacers o,
und von der Breite der Membrantasche B abhéngig. Die Ergebnisse vieler Modell-
rechnungen, dargestellt in Abbildung 7.6, lassen sich fiir den Wertebereich {A <
6-107%m/s/bar; 0,5m < B < 1,8 m; a; < 2,5-10° m™2} in einer empirischen
Formel zusammenfassen:

A=261-A-a,-(B-0,26) (7.9)

Bei der UF spielen die permeatseitigen Druckverluste demnach wegen der gréfleren
Permeabilitdt der Membran eine viel gréflere Rolle als bei NF und UO. Fiir die in
dieser Arbeit verwendete Membran POO5F betrigt A = 5,5 - 107% m/s/bar im unge-
foulten Zustand, d.h. die Abweichung zwischen Testzellenmessung und Modul wiirde
etwa 10% betragen.

7.3.2. Polarisations-Effekte bei verschiedenen Stromungsbedingungen

Die Messungen mit der segmentierten Testzelle haben gezeigt, dass sich die lokalen Per-
meatfliisse und der lokale Riickhalt iiber die Lénge der iiberstromten Membranstrecke
erheblich &ndern kénnen. In welchem Mafle dies geschieht, ist von den Eigenschaften
der Feedl6sung abhéangig.

Bei Messungen mit branchentiblichen Testzellen werden nur die ersten 5 — 20 cm der
Stromungsstrecke erfasst. In diesem Bereich treten jedoch die stéarksten Verdnderun-
gen auf, und die Abweichung gegeniiber dem Mittelwert einer langeren Membranstrecke
ist dort am gréfiten. Um den Einfluss der Lénge der iiberstromten Membranstrecke zu
verdeutlichen, sind in Abb. 7.7 die integralen Werte von Permeatfluss und Riickhalt
dargestellt. Sie entsprechen den Permeat-Ablaufkennwerten eines entsprechend langen
Membranmoduls. Die Integration wurde anhand der im Abschnitt 5.1 und 5.2 vorge-
stellten Ergebnisse berechnet.

Das Verhalten der SDES- und PEG-Loésungen entspricht den Erwartungen:

e Die Permeatfliisse sind bei laminarer Uberstrémung am niedrigsten. Ein deutlich
hoherer Fluss wird durch die turbulente Uberstrémung und den Einsatz von
Feedspacern erreicht.
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7.3. Einfluss der langen Strémungswege in Membranmodulen
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Lénge fur PEG 20 g/l bei 5 bar. fiir PEG 20 g/1 bei 5 bar.
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Lénge fur APG 7 g/1 bei 5 bar. fiir APG 7 g/1 bei 5 bar.

Abbildung 7.7: Abhéngigkeit des integralen Permeatflusses und des Riickhaltes von der Léinge

der iiberstromten Membranstrecke fiir PEG, SDES und APG. Die verschiedenen Strémungsty-
pen entsprechen (qualitativ) Rohrmodulen, Wickelmodulen und Hohlfasern.
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7. Diskussion der Ubertragbarkeit von Membrantestzellen-Messergebnissen

e Bei der Filtration mit Feedspacer wird keine wesentliche Abhéngigkeit von der
Lénge der Crossflow-Strecke beobachtet.

e Mit hoherem Fluss korrespondiert ein hoherer Riickhalt.

e Mit dem Feedspacer wird der hochste Riickhalt erzielt, da die Polarisationsschicht
in kurzen Absténden unterbrochen wird und sich keine durchgéngige Schicht mit
hoher Konzentration auf der Membran ablagern kann.

e Sowohl Permeatfluss wie Riickhalt zeigen keine nennenswerte Abhéngigkeit von
der Lange, wenn der Feedspacer eingesetzt wird.

e Bei turbulenter und laminarer Uberstréomung fithrt ein Scale-up der ersten 20 cm
zu deutlichen Fehlern im Vergleich zu typischen Modullangen > 1 m.

Die APG-Losung, deren ‘limiting flux’ sehr stark von der Uberstrémung abhingig
ist, zeigt einige Besonderheiten:

e Bei laminarer Uberstromung sind Permeatfluss und Riickhalt nahezu unabhingig
von der Membranlénge.

e Bei der turbulenten Uberstromung nimmt der Permeatfluss mit zunehmender
Membranstrecke schnell ab und ist ab 20 cm Laufstrecke sogar geringer als bei
der laminaren Uberstrémung, da sich im hohen Feedkanal eine dickere Gelschicht
bilden kann.

e Der Riickhalt nimmt bei der turbulenten Uberstromung im weiten Feedkanal
ebenfalls stark in dem Mafle ab, in dem die Deckschichtdicke zunimmt.

e Die Ergebnisse mit dem Feedspacer sind hinsichtlich Fluss und Riickhalt am
besten. Die Abhéngigkeit von der iiberstromten Membranldnge ist starker als
bei SDES und PEG, aber gering im Vergleich zur turbulenten Uberstromung.

Anhand der dargestellten Verlaufe ist erkennbar, dass beim Scale-up von einem 20 cm
langen Membranstiick in einer Testzelle auf die effektive Lénge typischer Wickelmodu-
le von 0,8 m (nominell 40¢, Verkiirzung bedingt durch Kleberénder) unterschiedlich
grofie Fehler auftreten, wenn proportional hochgerechnet wird. Die Abweichung des
Permeatflusses liegt bei der SDES-Losung zwischen 3% (Feedspacer) und 26% (turbu-
lente Uberstromung). Wire die Testzelle nur 10 cm lang, steigen die Abweichungen
jedoch auf 5% bzw. 44%. Noch deutlicher sind die Abweichungen des Riickhaltes. Bei
der APG-Losung liegen die Abweichungen fir den Permeatfluss zwischen 10% (beide
Spacertypen) und 76% (turbulente Uberstromung).

Wie in Abschnitt 7.2 erlautert, ist die theoretische Ableitung des hydrodynamischen
Einflusses auf die Deckschichtbildung bisher auf qualitative Aussagen beschrénkt. Eine
geeignete Korrektur fiir die Abhéngigkeit der Filtrationsleistung von der Modulldnge
kann daher an dieser Stelle nicht angegeben werden. Die geringen Abweichungen beim
Einsatz von Feedspacern erlauben zumindest fiir Wickelmodule Aussagen mit annehm-
barer Zuverléssigkeit.
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7.4. Weitere Quellen von Scale-up Fehlern von
Membrantestzellen

Grundsétzlich lassen sich Probleme der Langzeitstabilitdt und der langsamen Mem-
branschidigung nicht wahrend der fiir Testzellenversuche sinnvollen Testzyklen erken-
nen. Rabie et al. [2001] und Manttéri et al. [1997] bemerken, dass Fouling-Probleme
kaum in Laboranlagen simuliert werden kénnen. Einer der Griinde dafiir ist die Kreis-
lauffiihrung von Feed und Retentat in solchen Anlagen. Eine kumulative, fortschrei-
tende Schidigung durch Spurenstoffe kann durch das begrenzte Vorlagevolumen nicht
erkannt werden.
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8. Zusammenfassung und Ausblick

Im Mittelpunkt der vorliegenden Arbeit steht die Analyse der lokalen Permeatfliisse
und der lokalen Trennleistung in Crossflow-Membranfiltern. Die Entwicklung der 6rtli-
chen Filtrationsleistung entlang der iiberstromten Membranstrecke wird experimentell
untersucht. Damit wird der Frage nachgegangen, welche zusétzlichen Informationen
iiber den Filtrationsvorgang durch die Messung der lokaler Gréflen gewonnen werden
kénnen. Insbesondere wird ein Fortschritt im Verstdndnis der Deckschichtbildung ange-
strebt. Zugleich wird die Bedeutung der lokalen Unterschiede in der Filtrationsleistung
fiir das Scale-up von Membrantestzellen und fiir die Leistung von Membranmodulen
diskutiert.

Messung und Modellierung der lokalen Filtrationsleistung

Fiir die experimentelle Untersuchung wurde eine spezielle Testzelle aus Plexiglas ent-
wickelt, die sich durch einen 800 mm langen Stromungskanal auszeichnet, der permeat-
seitig in 10 Abschnitte unterteilt ist. Die 10 Segmente ermoglichen die Messung der
ortlichen Permeatfliisse und Riickhalte an verschiedenen Positionen zwischen Feedein-
gang und Retentatausgang. Die Hohe des Stromungskanals ist veranderlich und erlaubt
auch die Verwendung eines Feedspacers, wie er in Wickelmodulen eingesetzt wird. Die
Konstruktion wurde anhand eines Prototypen und ausfiihrlicher Tests optimiert.

Mit Hilfe der Testzelle wurde die Ultrafiltration von Einzelstoffen in wassriger Lo-
sung untersucht. Es wurden drei Stoffe gewéhlt, die sich sehr deutlich in ihren Filtra-
tionseigenschaften unterscheiden: 1.) Das anionische Tensid Natriumlaurylethersulfat
(SDES), das selbst bei hohen Feedkonzentrationen gleichbleibend hohe Permeatfliisse
zulésst, 2.) das nichtionische Tensid Alkylpolyglykosid (APG), das den Permeatfluss
gegeniiber dem Reinwasserfluss in starkem Mafle reduziert und zur Deckschichtbildung
neigt sowie 3.) das gut wasserlosliche Polymer Polyethylenglykol (PEG, 20 kDa), das
vielfach zur Charakterisierung des Riickhalts von UF Membranen eingesetzt wird. Die
Filtration der Losungen wurde bei verschiedenen Stromungszustdnden des Crossflows
verglichen: Bei laminarer Uberstromung und turbulenter Uberstrémung sowie mit zwei
verschiedenen Feedspacern.

Um die experimentell beobachtete, ortsabhéingige Entwicklung der Prozessgréfien
mit den im Bereich der Ultrafiltration vorherrschenden Modellvorstellungen zu verglei-
chen, wurde eine Software entwickelt, mit der der Stofftransport bei laminarer Stro-
mung in einem zweidimensionalen Langsschnitt des Crossflowkanals berechnet werden
kann. Die Wahl eines Finite-Differenzen-Ansatzes zur numerischen Lésung der Stoff-
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8. Zusammenfassung und Ausblick

transportgleichung ermoglichte die Verwendung verschiedener Filtrationsmodelle zur
Beschreibung des Zusammenhangs zwischen der berechneten Konzentration an der
Membran einerseits sowie dem Permeatfluss und dem Riickhalt andererseits. Imple-
mentiert wurden das osmotische Modell, das Gelschichtmodell mit konstanter Gelkon-
zentration sowie das Widerstandsmodell nach Paris et al. [2002], das der Konzentrati-
onsgrenzschicht selbst einen hydraulischen Widerstand zuordnet.

Die Ergebnisse aus Experiment und Simulation lassen sich wie folgt zusammenfassen:
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e Die Polarisation bzw. die Deckschichtbildung fithrt bei laminarer Uberstrémung

in dem meisten Fillen zu der erwarteten Abnahme der Permeatfliisse iiber die
Lénge der Fliestrecke, die mit dem untersuchten Stofftransportmodell korrekt
wiedergegeben werden kann. Das abweichende Verhalten der APG-Losung wird
unter dem vierten Punkt beschrieben. Bei PEG und APG wird dariiber hin-
aus eine Begrenzung der Permeatfliisse durch den Widerstand der dynamischen
Deckschicht beobachtet, d.h. die Permeatfliisse sind im untersuchten Konzentra-
tionsbereich vom Betriebsdruck unabhéngig.

Bei PEG- und APG-Loésungen wird eine positive Abhéngigkeit der lokalen Per-
meatkonzentrationen vom hydraulischen Widerstand der Deckschicht beobach-
tet. Dieselbe empirischen Beziehung gilt bei unterschiedlichen Filtrationsdriicken,
Feedkonzentrationen und Stromungszusténden und deutet auf eine Komprimier-
barkeit der Deckschicht hin. Der Anstieg der Permeatkonzentrationen iiber die
Filtrationsstrecke steht im Widerspruch zum Gelschichtmodell, das eine konstan-
te Konzentration im Gelbereich annimmt. Auch das Widerstandsmodell ist nicht
in der Lage, die starke Druckabhingigkeit wiederzugeben.

Bei turbulenter Uberstromung, die bei verhiltnisméBig niedrigen Reynoldszahlen
zwischen 4500 und 6000 getestet wurde, tritt wie bei laminarer Uberstromung
ein erheblicher Abfall des Permeatflusses mit zunehmender Lénge der Filtrati-
onsstrecke auf, obwohl die mittleren Permeatfliisse bei SDES und PEG trotzdem
grofer als bei Verwendung des Feedspacers sind. Die Dicke der viskosen Deck-
schicht nimmt offenbar trotz der starken Schergradienten mit der Fliestrecke
zu.

Das nichtionische Tensid APG bildet eine relativ dicke Gelschicht mit geringer
Konzentration und geringem spezifischen Widerstand. Die Deckschichtbildung
und das Geschwindigkeitsprofil der Crossflow-Stromung kénnen sich dadurch bei
einem engen Stromungskanal gegenseitig so beeinflussen, dass das Wachstum
der Deckschicht begrenzt wird. Im 1,27 mm hohen Stréomungskanal wurden bei
laminarer Uberstrémung hohere Permeatfliisse gemessen als bei turbulenter Uber-
stromung im 11,5 mm hohen Kanal. Auflerdem sind Permeatflufl und Riickhalt
im engen Stromungskanal tiber die Lénge der Crossflowstrecke konstant. Beim
Versuch mit dem asymmetrischen Parallelspacer hebt die dicke Gelschicht der
APG-Loésung die Wirkung der Querfilamente des Spacers teilweise auf, wenn die



Querfilamente auf der Membranoberfliche liegen. Im Gegensatz zu allen anderen
untersuchten Losungen wurden mit diesem Spacer hohere Permeatfliisse beobach-
tet, wenn die Querfilamente auf der membranabgewandten Seite des Crossflow-
kanals liegen.

e Das anionische Tensid SDES zeigt einen Riickhalt, der nur von der Feedkonzen-
tration abhéngig ist, nicht jedoch von der Polarisation an der Membran. Dieses
Verhalten kann durch die Formation einer sekunddren Membran durch das zu-
riickgehaltene Tensid erklart werden. Die Tensidmolekiile sind in dieser Schicht
ortsfest gebunden. Obwohl die Permeatfliisse erfolgreich mit dem osmotischen
Modell berechnet werden koénnen, ist die physikalische Bedeutung des osmoti-
schen Druckes fiir die Tensidlosung in Frage gestellt.

e Bei der Verwendung eines Feedspacers wird kein ausgepréigtes Profil der Permeat-
fliisse und des Riickhaltes iiber die Léange der Membranstrecke beobachtet, da
die Polarisation durch die regelméflige Unterbrechung der Konzentrationsgrenz-
schicht klein bleibt. Allerdings bewirken die hydraulischen Druckverluste und die
Aufkonzentration entlang des Stréomungskanals eine Abnahme der Permeatfliisse
und des Riickhaltes v.a. bei geringen Feeddriicken.

e Die Verbesserung des Stoffiibergangs durch den Spacer ist nur dann optimal,
wenn der Spacer gleichméfig an der Membranoberfliche anliegt. Die Permeat-
fliisse nehmen stark ab, sobald auch nur geringfiigige Bypasstromungen auftre-
ten. Beim Entwurf von Testzellen muss darum durch konstruktive Mafinahmen
sichergestellt werden, dass trotz der Belastung durch den Filtrationsdruck ein
gleichméfBiger Anpressdruck auf den Spacer ausgeiibt wird.

Die Messergebnisse mit der segmentierten Testzelle zeigen, dass die Vorgéinge bei
der deckschichtkontrollierten Ultrafiltration in starkem Mafle von den individuellen
Eigenschaften der filtrierten Losung abhingen. Die lokale Messung verschiedener Ab-
schnitte der Filtrationsstrecke hat neue Aspekte des Filtrationsverhaltens gezeigt, die
anhand der integralen Permeatfliisse und Riickhalte nicht erkennbar sind. Dazu ge-
hort neben den konstanten Permeatfliissen der APG-Lésung im engen Stromungska-
nal vor allem der bei PEG- und APG-Lésungen beobachtete Zusammenhang zwischen
Permeatkonzentrationen und hydraulischem Deckschichtwiderstand, der mit den unter-
suchten Modellvorstellungen nicht wiedergegeben werden kann. Der unterschiedliche
Riickhalt durch die Deckschichten selbst kann anscheinend nicht anhand einfach zu
messender Stoffeigenschaften vorhergesagt werden. In diesem Sinne kann von den héu-
fig benutzten halbempirischen Modellansdtzen nur eine approximative Beschreibung
typischer Merkmale wie des ,limiting flux“ erwartet werden. Die angepassten Werte
der Modellparameter haben nicht fiir jedes Trennproblem eine definitive physikalische
Bedeutung. Das ist kein Manko dieser Modellansétze, denn ihr Nutzen liegt gerade
in der Einfachheit und der geringen Zahl benétigter Parameter. Bei der Anwendung
muss jedoch beachtet werden, dass die Eignung des verwendeten Ansatzes fiir den
interessierenden Betriebsbereich experimentell abgesichert ist.
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8. Zusammenfassung und Ausblick

Einen Ansatzpunkt fiir weiterfiihrende Arbeiten bietet die gefundene Wechselwir-
kung zwischen dem Stromungsprofil und dem Wachstum der Deckschichten. Auch ein
besseres Verstandnis der Rolle der Viskositat innerhalb der Polarisationsgrenzschicht
kénnte zu besser geeigneten Modellen fiihren. Es ist zu erwarten, das solche Fragestel-
lungen in Zukunft durch den verstiarkten Einsatz von Stromungssimulationen (CFD)
beantwortet werden kénnen. Eine grofie Hilfe wire auch die Weiterentwicklung der ex-
perimentellen Methoden mit dem Ziel einer direkten Messung der Konzentration an
der Membranoberfliche. Die Ergebnisse dieser Arbeit unterstreichen die Notwendigkeit
der experimentellen Uberpriifung der Modellansitze.

Untersuchung zum Scale-up von Testzellenmessungen

Im zweiten Teil der Arbeit wird anhand der experimentellen Ergebnisse das Scale-up
von Testzellenmessungen diskutiert. Als mogliche Ursachen fiir abweichende Filtrati-
onsergebnisse in Testzellen und Membranmodulen wurden die folgenden Effekte unter-
sucht:

e Abweichende, nicht reprisentative Eigenschaften des Membranmaterials der un-
tersuchten Probeflédche

Eine Untersuchung von Flachmembranen, die als Rollenware zur Herstellung von
Wickelmodulen produziert werden, zeigte erhebliche Schwankungen der Permea-
bilitat fiir Wasser und fiir Salzlésungen innerhalb desselben Membranbogens von
ca. 1 m? Fliache. Demnach sind bei Testzellen-Messung im Mittel Fehler von 4 —
25% fur die Wasserpermeabilitat bzw. 20 — 60% fiir den Salzfluss durch die Mem-
bran zu erwarten. Bei ungilinstiger Wahl der Probenahmestellen sind weitaus
hohere Abweichungen moglich. Zusétzliche, schwer abschétzbare Fehler ergeben
sich durch die Abweichung zwischen Produktionschargen und unterschiedliche
Lagerungsbedingungen. Eine Verbesserung kann durch eine einheitliche Vorbe-
handlung (Reinigung) und die Parallelmessung mehrerer Proben erreicht werden,
wodurch v.a. der maximale Fehler (worst case) sehr stark reduziert wird. Auch die
Verwendung einer Testzelle mit einem langen Probestreifen (> 400 mm) wiirde
zu einer wesentlichen Verbesserung fithren.

e Hydrodynamische Unterschiede zwischen Testzellen und Modulen (Geometrie des
Stromungskanals, Feedspacer, Reynolds-Zahl)

Der Vergleich der Filtration bei unterschiedlichen Stromungsbedingungen zeigt,
dass deren Einfluss auf die erreichten Permeatfliisse, den ,limiting flux“ und die
Riickhalte nicht allgemein angegeben kann. Vielmehr wurde eine Abhéngigkeit
von den individuellen Stoffeigenschaften der filtrierten Losungen beobachtet. Eine
Umrechnung zwischen verschiedenen Stromungszusténden, z.B. anhand der Kor-
relation der Sherwood-Zahl mit den Betriebsbedingungen, scheint zumindest fiir
die deckschichtkontrollierte Ultrafiltration nicht realistisch. Ein mit Membranmo-
dulen vergleichbares Filtrationsverhalten in Testzellen setzt daher eine moglichst
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genaue Reproduktion der Stromungsbedingungen voraus. Dies erfordert geeigne-
te konstruktive Losungen.

e Feed- und permeatseitige Druckverluste in Membranmodulen

Besonders in den héufig eingesetzten Wickelmodulen fiithren die hydrodynami-
schen Druckverluste durch die eingesetzten Feed- und Permeatspacer zu einer
verminderten effektiven Triebkraft gegeniiber den nadherungsweise druckverlust-
freien Testzellen. Anhand einer vereinfachten Beispielrechnung wird gezeigt, dass
die relative Abweichung der Permeatfliisse zwischen Testzellen und Wickelmodu-
len anndhernd linear von der Membranpermeabilitat, von der Lange der permeat-
seitigen Stromungswege und vom Stromungswiderstand des Spacers abhéngt.

e Abhéngigkeit der Konzentrationspolarisation von der Bauldnge der Membranmo-
dule

Bei Membranmodulen, in denen eine laminare oder turbulente Crossflow-Stro-
mung realisiert wird, fithrt die mit der Lange der Crossflowstrecke zunehmende
Polarisation zu einer Abnahme der mittleren Permeatfliisse und Riickhalte. Die
Messungen mit der segmentierten Testzelle haben gezeigt, dass die stérkste An-
derung bei den hier untersuchten Stoffsystemen innerhalb der ersten 200 mm der
Fliestrecke auftritt. Da die meisten Testzellen eine kiirzere Crossflow-Strecke
haben, werden beim Scale-up im Allgemeinen zu hohe Permeatfliisse und zu ho-
he Riickhalte berechnet. Da die Gréfle der Abweichung vom Filtrationsverhalten
des betrachteten Stoffsystems abhéingt, kann keine allgemeine Korrektur ange-
geben werden. Wenn die Membranmodule und Testzellen iiber einen Feedspacer
verfiigen, kann diese Art des Scale-up Fehlers jedoch vernachléssigt werden.

Die Ergebnisse verdeutlichen, dass einige Probleme beim Scale-up von Testzellen
durch konstruktive Mafinahmen reduziert werden kénnen. Dazu gehéren vor allem sol-
che Mafinahmen, die der Realisierung realistischer Strémungsbedingungen dienen —
z.B. eine einstellbare Hohe des Stromungskanals, eine Einrichtung zum Andriicken der
Feedspacer oder hinreichend grofie Ein- und Ausstrombereiche. Bei allen Mafinahmen
muss jedoch der wesentliche Vorteil der Testzelle, Messungen schnell und einfach durch-
zufithren, erhalten bleiben. Die Ergebnisse zur Inhomogenitidt des Membranmaterials
und zur Abhéngigkeit der Filtrationsleistung von der Lénge der Membranstrecke zei-
gen auch, dass prinzipbedingte Einschrinkungen eine obere Grenze fiir die erreichbare
Genauigkeit und Zuverlassigkeit von Testzellenergebnissen setzen.
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B. Daten der Versuchsanlagen

B.1. Hochdruck-Membrananlage

Die Hochdruck-Membrananlage ist eine modular aufgebaute Technikumsanlage mit
zwei unabhéngigen Crossflow-Filtrationskreisldufen, jeweils bestehend aus Feedbehél-
ter, Hochdruckpumpe, Membraneinheit und Drosselventil. Die Anlage ist fiir einen
weiten Druckbereich geeignet, der Anwendungen von der Ultrafiltration bis zur Um-
kehrosmose abdeckt. Der maximale mogliche Feedvolumenstrom ist fiir den Betrieb mit
Spiralwickelmodulen der Grofle 2540 (2,5¢ Durchmesser, 40“ Linge) ausgelegt. Durch
Parallelschaltung beider Kreisldufe ist ein stabiler Betrieb mit Testzellen bei sehr ge-
ringen Feedvolumenstromen moglich (min. 50 1/h), wobei nur ein Teil des Feedstromes
durch die Testzelle geleitet wird.

Die Anlage wird iiber ein Prozessleitsystem der Fa. Diehl Automation gesteuert. Das
Leitsystem realisiert die kontinuierliche Messung und Aufzeichnung aller wesentlichen
Prozessgrofien sowie die Regelung von Druck, Feedvolumenstrom und Temperatur.

Tabelle B.1: Ausstattungsmerkmale der NF/UO-Hochdruckanlage

Ausstattungsmerkmale der NF/UO-Hochdruckanlage

Membransysteme

2 Spiralwickelmodule der GréBe 2540,
1 — 2 Testzellen (parallel)

Feedvolumenstrom

200 — 1400 I/h mit 3-Kolben-Verdréangerpumpe (50 — 200 I/h mit
Bypassschaltung), Regelung durch Frequenzsteuerung der
Pumpenantriebe

Feeddruck

ca. 1,5 bar — 60 bar, Regelung mit motorgetriebenen Stellventilen

Temperaturregelung

elektr. Heizung in den Behaltern, Warmetauscher zur Kiihlung mit
Leitungswasser

Online-Sensoren

Feed- und Retentatdruck

Retentat- und Permeatvolumenstrom
Feedtemperatur

Permeatleitfahigkeit

Hold-up

ca. 8 1, mind. 20 | Feedvorlage

Ausfiihrung

Verrohrung V4A, Hochdruckschlauche PTFE, Niederdruckschlduche PVC
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B. Daten der Versuchsanlagen

B.2. Niederdruck-Membrananlage

Die Niederdruck-Membrananlage wurde fiir den Betrieb von UF Rohrmodulen aus-
gelegt. Sie verfiigt iiber eine geschlossene Zirkulationsschleife mit grolem Rohrquer-
schnitt. Innerhalb der Schleife erzeugt eine Kreiselpumpe den fiir Rohrmodule notwen-
digen hohen Volumenstrom. Der Feed wird der Zirkulationsschleife mit einer zweiten
Pumpe unter Druck zugefiihrt. Die Regelung des Betriebsdruckes erfolgt iiber die Leis-
tung der Feedpumpe. Ein Drosselventil im Zirkulationskreis ermoglicht die Entnah-
me eines Retentatstromes. Die Konzentration im Kreislauf stellt sich auf Grund der
Massenbilanz von Feedzufuhr, Permeatstrom und Retentatstrom ein (Feed & Bleed
Prinzip).

Die Anlage ist auf Grund der Trennung von Crossflow und Feed besonders gut fiir
Anwendungen mit hoher Crossflow-Geschwindigkeit (turbulente Uberstrémung) und
fiir Aufkonzentrationsversuche geeignet.

Tabelle B.2: Ausstattungsmerkmale der UF-Niederdruckanlage

Ausstattungsmerkmale der UF-Niederdruckanlage mit Feed & Bleed System

Membransysteme 1 Spiralwickelmodul GréBe 2540,
1 UF-Rohrmodul,
1 — 2 Testzellen (parallel)

Feedvolumenstrom 1500 — ca. 8000 I/h (Obergrenze abhingig vom Druckverlust) mit
Kreiselpumpe, Regelung durch Frequenzsteuerung des Pumpenantriebes

Feeddruck ca. 0,5 bar — 10 bar, Regelung durch Frequenzsteuerung der
Hochdruckpumpe

Temperaturregelung elektr. Heizung sowie Warmetauscher zur Kiihlung mit Leitungswasser in

der Zirkulationsschleife

Online-Sensoren Feed- und Retentatdruck
Retentat- und Permeatvolumenstrom
Feedkreislauftemperatur
Feed- und Permeatleitfahigkeit

Hold-up ca. 10 | in der Zirkulationsschleife, mind. 20 | Feedvorlage
Ausfiihrung Verrohrung V2A /V4A

152



B.2. Niederdruck-Membrananlage

Abbildung B.1: Ansicht der Instrumentenseite der Hochdruck-Membrananlage mit einem ein-
gebauten und einem demontierten Wickelmodul im Druckgehéuse. Die Feedtanks und Mischer
befinden sich auf der Riickseite der transportablen Anlage, die Pumpen im Mittelteil.

Abbildung B.2: Ansicht der UF-Niederdruckanlage.
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