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Kurzreferat

Die Nanofiltration ist ein Verfahren, das zunehmend zur Aufbereitung komplexer ProzeB- und
Abwisser eingesetzt wird. Bei der Wasserenthértung mittels Nanofiltrationsmembranen wird
die selektive Trenneigenschaft dieser Membranen gegeniiber lonen unterschiedlicher Ladung
ausgenutzt. Neben einem hohen Riickhalt gegeniiber mehrwertigen lonen trennt eine Nanofil-

trationsmembran organische Komponenten oberhalb einer molaren Masse von etwa 300 g/mol

ab.

Im ersten Teil der Untersuchungen wird eine auf grundlegenden physikalisch-chemischen
Gesetzen basierende Erweiterung des Porenladungsmodells abgeleitet und anhand von Trenn-
versuchen an konzentrierten bindren Salzlgsungen sowie an terndren Gemischen tberpriift.
Das entwickelte Modell beschreibt die Membran als mikroporgse Struktur mit zylindrischen
Poren, deren Wandungen eine Oberflichenladung tragen. Da der angenommene Porendurch-
messer mit ca. 1 nm zu groB ist, um Ionen aufgrund einer Siebwirkung zuriickzuhalten, beruht
das Trennverhalten der Nanofiltrationsmembran im wesentlichen auf elektrostatischen Wech-
selwirkungen zwischen den Ionen in der Lésung und den Ladungen in der polymeren Mem-
branmatrix sowie auf den Wechselwirkungen der Ionen untereinander. Diese Wechselwirkun-
gen werden - basierend auf den grundlegenden Beziehungen von Nernst-Planck, Poisson-
Boltzmann, Domnan und Debye-Hiickel - modelliert und zeigen gute Ubereinstimmung mit

den experimentellen Befunden.

Im zweiten Teil der Arbeit werden das Verfahren des externen Seedings entwickelt und die
EinfluBgroBen dieses aus Nanofiltration und Kristallisation bestehenden Kombinationsverfah-
rens untersucht. Hierbei wird die Induktionszeit ausgenutzt, um eine Losung mit einem gering
l6slichen Salz an der Membran zu iibersdttigen, ohne dafl die Kristallisation einsetzt. Die
iibersittigte Losung wird in einen Kristallisator geleitet, dort unter idealen Kristallisationsbe-
dingungen geséttigt und nach einer Fest-Fliissig-Trennung erneut in die Membranvorlage ge-
geben. Es konnen die wesentlichen Bedingungen fiir eine Membranfiltration ohne Scaling
abgeleitet werden. Das Verfahren erweist sich als stabil und selbstregulierend bei variierenden
ProzeBbedingungen. Die Anwendung des Verfahrens auf ein Abwasser aus einer REA-Anlage
zeigt, daB durch das externe Seeding die an der Nanofiltrationsmembran iibersittigten wenig
16slichen Komponenten selektiv als Feststoff entfernt werden kénnen. Das Permeat, das neben
dem Feststoff das alleinige Produkt dieses Verfahrens ist, kann in einer anschlieBenden Um-

kehrosmose scalingfrei aufkonzentriert werden.
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1 Einleitung

1 Einleitung

Die Substitution konventioneller thermischer Verfahren, die Proze- und Abwasseraufberei-
tung, aber auch Anwendungen im produktionsintegrierten Umweltschutz zur Optimierung von

Stoffkreisldufen sind die typischen Einsatzgebiete der Umkehrosmose und der Nanofiltration.

In den letzten Jahren wurden die Anwendungsbereiche dieser Membranverfahren kontinuier-
lich erweitert, vor allem durch die Entwicklung sdure- und basebestandiger Membranen [1,2]
sowie die Bereitstellung von keramischen Membranmaterialien [3-5] und die Steigerung des
Betriebsdrucks bei der Umkehrosmose [6]. Diese Entwicklungen haben gezeigt, dafl das
Uberschreiten der bisher gegebenen physikalischen und chemischen Grenzen neue Anwen-

dungsgebiete der Membranverfahren eroffnet.

Mit der Zielsetzung, das Konzentratvolumen, das entweder thermisch behandelt oder depo-
niert werden muB, zu minimieren, geht der Trend bei der Abwasseraufbereitung durch Um-
kehrosmose zu immer héheren transmembranen Driicken (z.Z. bis 200 bar). Dies war not-
wendig, da die hohen osmotischen Driicke der konzentrierten Abwasserstréme eine physikali-
sche Grenze fiir die Anwendung der Umkehrosmose darstellten. Es hat sich jedoch bei der
Deponiesickerwasseraufbereitung gezeigt, dal oberhalb eines Druckes von 120 bar nicht mehr
der osmotische Druck im Zulauf das verfahrensbegrenzende Kriterium ist, sondern die im

Abwasser enthaltenen schwerléslichen Komponenten.

Abb. 1.1: Vergleich einer fabrikneuen Membrantasche (links) mit einer durch Calcium-
sulfat verkrusteten Membrantasche (rechts)




2 1 Einleitung
Durch die Aufkonzentrierung werden deren Loslichkeitsgrenzen {iberschritten, wodurch es zur
Kristallisation im Membranmodul kommt. Diese Kristallisation filhrt, wie in Abb. 1.1 darge-
stellt, zu einer Verblockung der Membran (Scaling), die eine Reduzierung des Filtratflusses

bis zur Unwirtschaftlichkeit des Verfahrens zur Folge hat.

Die weitgehende Substitution der energieintensiven Eindampfung durch die Membrantechnik
ist bei der Aufbereitung von Deponiesickerwasser bereits Stand der Technik. Bei der Aufbe-
reitung von Abwdéssern aus Rauchgas-Entschwefelungsanlagen (REA) gibt es derzeit noch
keine Alternative zur Eindampfung. Fiir die Eindampfung werden ca. 10 % des Energiepoten-
tials des Rohmiills allein zur Aufbereitung des Abwassers benttigt, was bedeutet, daB es hier
noch einer Optimierung bedarf [7]. Das REA-Abwasser enthilt im Gegensatz zum Deponie-
sickerwasser kaum organische Inhaltsstoffe, dafiir aber hohere Salzkonzentrationen. Die Men-
ge der in Tab. 1.1 dargestellten Hauptkomponenten des REA-Abwassers hingt im wesentli-

chen vom Verfahrensprinzip der Rauchgasreinigung ab.

Tab. 1.1:  Einfluf3 des REA-Verfahrens von Miillverbrennungsanlagen (MVA) und Krafi-
werken (KW) auf die Abwasserzusammensetzung [8 ]

T REA-Vermanren: T T NaCl_| MgCly | CaCl NasS04
MVA |Kalkwische + - ++ -
MVA |NaOH-Wische ++ - - ++
MVA |NaOH-Wische + Ca(OH)2~Neutra1isation ++ - ++ -
KW | Kalkwasche (Steinkohle) + + + s
KW |Kalkwische (Braunkohle) + ++ ++ -
KW | Kalkwéische und Na;SO,-Behandlung pa - T ;
- : nicht enthalten + in geringen Mengen enthalten ++ 1 in groBen Mengen enthalten

Die Abb. 1.2 zeigt die Zusammensetzung des Abwassers der REA-Anlage einer Miillverbren-
nungsanlage, die mit NaOH-Wische und Ca(OH),-Neutralisation betrieben wird. Infolge der
Neutralisation mit Kalk enthalt das Abwasser nur geringe Mengen an Sulfat, dessen Konzen-
tration durch die Loslichkeit der festen Phase Calciumsulfat begrenzt wird. Eine weitere Auf-
konzentrierung durch Umkehrosmose wiirde daher unmittelbar zum Scaling fithren und ist

ohne vorherige Entfernung der Scalingbildner nicht sinnvoll.

Nanofiltrationsmembranen werden zur Aufkonzentrierung von organischen Inhaltsstoffen
sowie zur Abtrennung von lonen eingesetzt. Aufgrund ihres Riickhaltevermdgens gegentiber
Organika (Trenngrenze ca. 300 Dalton) kann ihr Porenradius - bei modellhafter Annahme

einer mikropordsen aktiven Trennschicht - im Nanometerbereich angenommen werden.

—————
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Sulfat
2%

Calcium

26%
50g Salz/|
Chlorid § :
0,
625 Natrium
10%

Abb. 1.2: Typische Zusammensetzung des REA-Abwassers einer Miillverbrennungsan-
lage mit NaOH-Wdsche und Ca(OH)2-Neutralisation (in Massen-%)

Eine weitere Eigenschaft, die eine Nanofiltrationsmembran definiert, ist der selektive Ionen-
riickhalt, d.h. die bevorzugte Riickhaltung einzelner, im allgemeinen mehrwertiger Ionen auf-
grund von Oberfléchenladungen in der polymeren Membranmatrix. Insbesondere bei Gegen-
wart sowohl einwertiger als auch mehrwertiger Ionen kann mit der Nanofiltration eine Auf-

konzentrierung allein der mehrwertigen Ionen durchgefiihrt werden.

Sowohl hinsichtlich der molekularen Trenngrenze als auch hinsichtlich der aufzubringenden
transmembranen Druckdifferenz 14t sich die Nanofiltration zwischen der Umkehrosmose und
der Ultrafiltration einordnen (Abb. 1.3). Bei gleicher transmembraner Druckdifferenz ist bei

der Nanofiltration ein gegeniiber der Umkehrosmose héherer Filtratflul zu erwarten.

100
— Umkehrosmose
k)
3 et
3 10 Nanofiltration
o :

Ultrafiltration
1 —~——| Mikrofiltration
100 1.000 100.000

Cut-Off [Dalton]

Abb. 1.3:  Einordnung der Nanofiltration
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4 1 Einleitung

Aufgrund dieser spezifischen Eigenschaften ist es mit der Nanofiltration méglich, Scaling-
bildner, die groBtenteils aus mehrwertigen Ionen aufgebaut sind, aus Losungen zu entfernen.
Das Feed wird dabei in ein iibersattigtes Konzentrat und in ein Permeat mit einem reduzierten
Scalingpotential aufgetrennt. Durch die selektive Aufkonzentrierung und Ubersittigung der
schwerldslichen Komponenten kommt es auch bei der Nanofiltration zum Scaling auf der

Membran, wenn keine alternative Méglichkeit fiir den Abbau der Ubersittigung existiert.

Bei der Seeding-Technik, die u.a. bei der Eindampfung von zum Scaling neigenden Fliissig-
keiten eingesetzt wird, verringert die Zugabe von Kristallisationskeimen zur einzudampfenden
Lésung die Bildung von Ablagerungen an den wirmeiibertragenden Flichen, an denen auf-
grund der Verdampfung des Lasungsmittels lokal iiberséttigte Zustande auftreten knnen. Die
Zugabe von Seeding-Kristallen bewirkt dabei den bevorzugten Abbau der Ubersittigung in
der Lésung an den vorhandenen arteigenen Kristalloberflichen gegeniiber der Kristallisation

an den Wiameaustauscherflachen.

Diese Seeding-Technik wurde bereits bei membrantechnischen Verfahren wie der Elektrodia-
lyse [9] und der Umkehrosmose [10] eingesetzt. Im Deponiesickerwasserbereich wird die
{ Anwendung der Nanofiltration in Kombination mit der Hochdruck-Umkehrosmose untersucht
‘3 [6]. Der zulaufende Abwasserstrom wird dabei vermischt mit der Seeding-Suspension dem
’ Membranmodul zugefithrt und dort aufkonzentriert. In einem anschliefenden Abscheider

‘ kénnen UberschuBkristalle und Konzentrat voneinander getrennt werden.

'S ORNO

Verweilzeit

Ubersattigungsabbaurate

>
relative Ubersattigung

Abb. 1.4:  Einflup der Ubersattigung und der Zeit auf den Ubersdttigungsabbau
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1 Einleitung 5

Ein Problem, das bei dieser Verfahrensweise auftreten kann, ist, da sich neben den bereits
vorhandenen Transportwiderstinden an der Nanofiltrationsmembran eine Deckschicht durch
sedimentierende Kristallisationskeime aufbaut, die durch regelméfige Spiilungen entfernt

werden muf.

Aus der Kristallisationstechnik ist bekannt, daB3, wie Abb. 1.4 zeigt, zwischen dem Zeitpunkt
des Erreichens der Ubersittigung und dem Beginn der Kristallisation eine vom Stoffsystem
und von der Hohe der Ubersittigung abhingende zeitliche Verzogerung aufireten kann. Diese
Induktionszeit stellt eine theoretische Moglichkeit dar, mit der die Deckschichtbildung beim

Einsatz der Seeding-Technik fiir die Membranfiltration umgangen werden kann.

Eine denkbare Variante des Seedings in Kombination mit einem Membranverfahren ist in
Abb. 1.5. dargestellt, in der die Membranfiltration und der Seeding-ProzeB in zwei rdumlich
getrennte Schritte aufgeteilt werden. Dabei soll die nahezu gesittigte Losung durch die Mem-
branfiltration iibersattigt (®, vgl. auch Abb. 1.4) und innerhalb einer Zeitspanne, die kiirzer ist
als die dem Ubersittigungsgrad entsprechende Induktionszeit der Kristallisation, aus dem
Membransystem ausgeschleust werden. Die libersattigte Losung wird anschlieBend in einer
idealen Kristallisationsumgebung, d.h. an arteigenen Seeding-Kristallen, unter turbulenten
Strémungsverhéltnissen abgebaut. Durch die Riickfithrung der geséttigten (@, vgl. auch Abb.
1.4) und feststofffreien Losung in die Membranvorlage kann ein kontinuierliches Verfahren
zur Abscheidung schwerléslicher Inhaltsstoffe in kristalliner Form ohne den Einsatz von

thermischer Energie realisiert werden.

Konzentrat |
(gesattigt)

Zulauf
Konzentrat
W VeriEge (ubersattigt) T ; Kristall-
Uberschuf’

L >

Nanofiltration permeat Seeding

Abb. 1.5:  Das Verfahrensprinzip des externen Seedings
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Ein wesentlicher Bestandteil dieses Verfahrens ist die Ausnutzung von metastabilen Zustén-
den, d.h. das gezielte Erzeugen von iiberséttigten Losungen, was in der modemnen Entwick-

lung der Kristallisationstechnik neue Anwendungen in der Stoffirennung verspricht [11].

Das Ziel der vorliegenden Arbeit besteht darin, den Einsatz der Nanofiltration zur Entfernung
von Scalingbildnern aus Salzl§sungen zu untersuchen und zu beschreiben. Obwohl Nanofil-
trationsmembranen bereits in einer Vielzahl von industriellen Anwendungen eingesetzt wer-
den, sind die Stofftransportphinomene, die an diesen Membranen auftreten, bisher nur unzu-
reichend geklért. Insbesondere fiir das Trennverhalten gegeniiber ionischen Bestandteilen
existiert bisher kein einheitliches Modell, das die Vorhersage des Trennverhaltens von
Nanofiltrationsmembranen erlaubt. Der Schwerpunkt des ersten Teils dieser Arbeit liegt daher
in der theoretischen Beschreibung der Stofftransportphdnomene von Ionen an Nanofiltrati-

onsmembranen, die dann durch experimentelle Untersuchungen verifiziert werden soll.

Im zweiten Teil der Arbeit wird das Kristallisationsverhalten von tibersittigten Salzlosungen
an Membranen behandelt. Neben der Frage, welche Ubersittigungen mit der Nanofiltration
erzielt werden konnen, sollen das Seeding-Verfahren direkt an der Membran und insbesondere
das Seeding auBerhalb des Membranmoduls (externes Seeding) unter Ausnutzung der Induk-

tionszeit untersucht werden.

Mit Hilfe dieser Ergebnisse sind die Moglichkeiten und Grenzen des Kombinationsverfahrens
bestehend aus Kristallisation und Nanofiltration als mechanisches Trennverfahren zur kri-

stallinen Abscheidung geldster Stoffe zu untersuchen.
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2 Grundlagen der Kristallisation

Die Kristallisation ist fiir die Membrantechnik dann von Bedeutung, wenn durch die Aufkon-
zentrierung in der Feedlosung bzw. in der feedseitigen Membrangrenzschicht die Loslich-
keitsgrenze einer der Komponenten iiberschritten wird. Um die Kristallisationseffekte, die bei

der Membranfiltration auftreten, einordnen zu konnen, soll zunichst auf die theoretischen

Grundlagen der Kristallisation eingegangen werden.
Als treibende Kraft bei der Kristallisation kann die Differenz des chemischen Potentials Ap
des gelosten Stoffes p; und des Feststoffs pg durch

Ap =4, —Hs @n
beschrieben werden, wobei fiir das chemische Potential des Geldsten unter der Annahme
vollstindiger Dissoziation eines Salzes in v, Kationen und v_ Anionen

Py = VoW Vool (2.2)
geschrieben werden kann.

Aus der Bedingung fiir das thermodynamische Gleichgewicht koexistierender Phasen folgt,
daB das chemische Potential des Feststoffs dem chemischen Potential des Gelosten im Satti-
gungszustand () entspricht, das sich im Gleichgewicht mit dem Feststoff befindet. Damit er-

gibt sich folgender Ausdruck:
Bs =V, -pi+v_-pl. (2.3)

Das chemische Potential eines Ions i in einer Losung wird iiber seine Aktivitit a entsprechend
B =g +R-T-lna, 24

beschrieben, wobei T die Temperatur und R die Gaskonstante darstellt. Aus den Gleichungen
(2.1) bis (2.4) kann die thermodynamische Triebkraft des Phaseniibergangs geméB

(a.)" (a)"
Ap=R-TIn ;= 2.5)
;i @) ()

abgeleitet werden, wobei der Nenner im Klammerausdruck die thermodynamische Loslich-

keitskonstante des Salzes darstellt:

[ AN e N Ve — |




(=]
N

Grundiagen der Kristallisation

Ky =(a})" -(a2)". (2.6)

Mit der Definition der Uberséttigung

i (a)“’»(a-)"‘]%
S=|to——" @7
[(al)’-(a-)

vereinfacht sich Gleichung (2.5) zu
Ap=v4R-T~ln(S). 2.8)

Dabei ist v die Summe der Anzahl der Kationen und der Anionen des Salzes. Vernachldssigt
man Abweichungen vom Verhalten der idealen Losung, kann die Ubersittigung auch verein-
facht durch die Konzentration ¢ des Salzes in der Losung und seine Loslichkeit c* ausge-

driickt werden:

S=—. (2.9)

Oftmals wird zur Beschreibung des Ubersittigungszustands auch die relative Uberséttigung

verwendet, die sich mit Gleichung (2.9) gemaB

o=5-1=225 (2.10)
C

ausdriicken 14Bt.

Die Triebkraft fiir die Kristallisation wird somit durch die Ubersittigung beschrieben, die di-
rekten EinfluB auf die Stofftransportmechanismen der Kristallkeimbildung und des Kristall-

wachstums hat.

2.1 Die Keimbildung

Bei der Kristallkeimbildung kann zwischen drei Typen unterschieden werden, die in Abb. 2.1
dargestellt sind [12]. Die primére homogene Keimbildung beschreibt die Kristallisation in der
feststofffreien Losung, die primire heterogene Keimbildung die Kristallisation an Begren-
zungsflichen oder an Fremdstoffen in der Losung und die sekundére Keimbildung die Kri-

stallisation durch den Abrieb von in der Losung vorhandenen arteigenen Kristallen.
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Die Keimbildung ist méglich, sobald die Laslichkeitsgrenze des Stoffes iiberschritten wird. In
Abb. 2.2 sind oberhalb der Sittigungsgrenze die metastabilen Zonen fiir die einzelnen
Keimbildungsmechanismen eingezeichnet. Existieren in der Losung arteigene Kristalle - diese
kénnen hinzugegeben (Seeding) oder aufgrund homogener Keimbildung entstanden sein - so

findet bei geringer Ubersattigung bevorzugt die sekundéire Keimbildung statt.

[ Keimbildung ]

. o sekundare Keimbildung
priméare Keimbildung (bei Anwesenheit arteigener Kristalle)

v v

_r heterogene Keimbildung
homogene Keimbildung | | (,¢; Anwesenheit artfremder Feststoffe)

Abb. 2.1: Einteilung der Keimbildungsmechanismen

—
labiler Bereich i
= P
c // 2
i —
*é -
€ <
@
g ol ~_ - metastabiler Bereich fur
N .. - sekundare
~._ - primére heterogene
" - primare homogene
stabiler Bereich Keimbildung
Temperatur

Abb. 2.2:  Einfluf3 des Keimbildungsmechanismus auf die metastabile Zone

[ e e e — g v
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Existieren keine arteigenen Kristalle, so wird die Kristallisation bevorzugt an Verunreinigun-

gen (Staub, artfremde Kristalle) in der Losung oder an vorhandenen Oberfléchen auftreten.

Die primére homogene Keimbildung hat erst bei hohen Ubersittigungen Einfluf} auf den Kri-

stallisationsmechanismus.

Zwischen dem Erzeugen der Ubersittigung und dem Beginn der Kristallkeimbildung kann

innerhalb der metastabilen Zone eine vom Stoffsystem und der Uberséttigung abhéngende

Zeitspanne, die Induktionszeit, gemessen werden. Die obere Grenze der metastabilen Zone

wird dahingehend definiert, daB an dieser Grenze die Induktionszeit fiir den jeweiligen

Keimbildungsmechanismus gegen Null strebt. Innerhalb der metastabilen Zone ist die Kri-

stallisation kontrollierbar, im labilen Bereich setzt die Kristallisation innerhalb kiirzester Zeit

so intensiv ein, daB der Kristallisationsprozef unkontrollierbar wird [13].

Die klassische Theorie der homogenen Keimbildung [14,15] beschreibt die Entstehung eines

Keims durch das zufillige Zusammenlagern von n Einzelbausteinen zu sogenannten Clustern.

Wenn die so gebildeten Cluster eine bestimmte Grofe erreicht haben, ist ihr weiteres Wachs-

tum wahrscheinlicher als ihr Zerfall. Der kritische Keimradius kann durch Betrachtung der bei

der Bildung der stabileren festen Phase freiwerdenden Energie und der zur Bildung der Pha-

sengrenzfliche A aufzuwendenden Energie bestimmt werden (Abb. 2.3). Man erhilt fir die

Gesamtenergie Ag unter Verwendung der Avogadro-Konstante N und der Grenzfléchenspan-

nung y folgenden Ausdruck:

Ag

4.¢-1°

n 2
—Ap—7-A(n)= — 4.1y . 2.11
R (n) " Y 2.11)

A

Unter der Annahme eines kugelfsrmigen Keims 146t sich der kritische Keimradius r; aus Glei-

chung (2.11) ableiten. Fiir den Radius r. und die Anzahl der Bausteine im kritischen Keim nc

ergeben sich mit dem Molvolumen des Feststoffs \% folgende Ausdriicke:

n

c

32.n-y*-V2.N, 32.m.y*-V.N,

o~ - (2.12)

3 T (2.13)
3-(Ap) 3-(v-R-T:In(S))

aus denen sich die Energie zur Bildung des kritischen Keims durch

«——
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16472 1697
Agc = 7 2
3-(Ap)”  3+(v-R-T-In(S))

(2.14)

bestimmen 146t.

freie
Oberﬂacheggnthalpxe freie
Q Keimbildungsenthalpie
Q
2 y
T V4
&
c
L
.0
2 4
= 2
freie
Volumenenthalpie
Keimgréle

Abb. 2.3:  Gleichgewichtsbetrachtung zur kritischen Keimgrdfie r.

Die Hiufigkeit, mit der die stabilen Cluster gebildet werden, wird als Keimbildungsrate be-

zeichnet, die in der praktischen Anwendung oftmals durch einen empirischen Ansatz nach
B=k,-S° (2.15)

beschrieben wird [16], wobei k, und b experimentell zu ermittelnde Anpassungsparameter

sind.

Ein physikalischer Ansatz fiir die Keimbildungsrate wird gegeben durch den Ausdruck [17]

N
B=ZB-A,-—=%, 2.16
B-A. -~ (2.16)

in dem der StoBfaktor B die Zahl der Monomeren angibt, die pro Zeiteinheit und Flache auf-

treffen. A gibt die Oberfldche des kritischen Keims an, und mit I\\I; wird die Anzahl der kri-

tischen Keime im Volumen bezeichnet. Der Zeldovich-Faktor Z korrigiert dabei den ur-

spriinglichen Ausdruck von Volmer [14] und wird durch

[ NN N RN S —
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A
8 s @1

mit der Boltzmann-Konstanten k definiert. Mit Gleichung (2.13) und (2.14) und der Oberfl4-

che des kritischen Keims
A =41} (2.18)

ergibt sich
L=—:—: . —. (2.19)

Aufgrund der Annahme, daB die Clusterbildung durch zufillige Molekiilzusammenstée her-

vorgerufen wird, kann sie durch eine Boltzmann-Verteilung wie folgt beschrieben werden:

N ( Ag)
¢ =c-N, -exp| ——=]|. 2.20
v oA e v

Der StoBfaktor aus Gleichung (2.16) kann nach [18] aus einer Betrachtung der Brown’schen
Bewegung von lonen in wiBrigen Losungen mit dem Diffusionskoeffizienten D durch

4

.(C.NA)E .D 2.21)

Sl

B:

bestimmt werden.

Durch Kombination der Gleichungen (2.14), (2.16) und (2.19) bis (2.21) kann die Keimbil-

dungsrate formuliert werden zu

o~ ~\2 3
B (eN o0t [T ogf 1 (V) ( I D
2 N, Vk-T 3 AN, KT/ (v-In(S))’

(2.22)
Mit Hilfe der Beziehung zur Bestimmung der Grenzflachenspannung [19]
¥ =0414- k~T~(NTA) ’ -ln(—,l—N—) @.23)
v ¢ -V

kann die Keimbildungsrate der iibersittigten Komponente bei Kenntnis der stoffspezifischen

Daten Konzentration, Léslichkeitsprodukt, Diffusionskoeffizient und Molvolumen bestimmt

werden.
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Fiir das im experimentellen Teil dieser Arbeit verwendete Salz CaSQ4-2H,0 ergibt sich fiir
eine bei der Membranfiltration realistische Ubersttigung von S = 2 eine Keimbildungsrate
von 1072 1/(m3-s). Dies bedeutet, dafl bei diesen geringen Ubersittigungen eine homogene
Keimbildung auszuschlieBen ist.

Die primére heterogene Keimbildung erfolgt an festen Oberflichen oder an Schmutzpartikeln
in der Losung. Bedingt durch die Vielzahl der moglichen stofflichen Wechselwirkungen ist
bislang noch keine befriedigende Theorie zur Beschreibung der heterogenen Keimbildung
entwickelt worden.

Aufgrund der hoheren Keimbildungsraten bei Présenz von artfremden Partikeln wird ange-
nommen, daB die bendtigte Energie fiir die Bildung des Keims bei der heterogenen Keimbil-

dung um einen Vorfaktor f geringer ist als bei der homogenen:

Ay =T+ A8 pom mit 0 <f <1 (2.24)

Es wird vorgeschlagen, diesen Vorfaktor {iber den Randwinkel 0 entsprechend Abb. 2.4 zu

bestimmen, der in [20] zu

e (2+cosB)- (1- cose)2
& 4

(2.25)

berechnet wurde.

Faktor f

0 90 180
Randwinkel 0

Abb. 2.4 Einfluf3 des Randwinkels auf die Keimbildung und auf den Faktor f

Der Ansatz aus Gleichung (2.24) wurde in einer weiterfiihrenden Arbeit [21] um einen Kor-

rekturfaktor Zp. erweitert, so daB die Keimbildungsrate bei der heterogenen Keimbildung
durch den Ausdruck

[ R g R —
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7 \V/ . . VAN 3
B, =37 (N )F Do [T oy 16 (Lj () —
2 N, Vk-T 3 \N, k'T/ (v-1n(S))

(2.26)

beschrieben werden kann. Da fiir den Feststoff CaSO4-2H,0 in [21] kein Zahlenwert fiir Zpe
angegeben wird, kann nur eine Abschétzung der heterogenen Keimbildungsrate anhand der
Daten fiir andere Stoffsysteme durchgefiihrt werden. Fiir typische Werte von f und Zpe wur-
den die Keimbildungsraten in Abhéngigkeit von der Ubersittigung berechnet (Abb. 2.5) und
der homogenen Keimbildungsrate nach Gleichung (2.22) gegeniibergestellt. Insbesondere fiir
geringe Ubersittigungen ist die Wahrscheinlichkeit fiir eine heterogene Keimbildung wesent-
lich héher als die der homogenen Keimbildung. Erst ab einer Ubersittigung > 4 liegen die

homogenen und heterogenen Keimbildungsraten in der gleichen GréBenordnung.

1E+50
&
E 1E+0
o
®
g 1E50
2 —m— B(hom)
5 —o—B(het): Z n=10"10 =0,1
= 1E-100 + 20 .
e —a—B(het): Z =10 £=0,1
—e—B(het): Z ret=10"10 £=0,2
1E-150 i |
1 2 3 4 5

Ubersattigung S

Abb. 2.5: Vergleich der homogenen und heterogenen Keimbildungsraten

Die Beschreibung der sekundiren Kristallisation, also der Kristallisation bei Gegenwart artei-
gener Kristalle, wird in Anlehnung an Gleichung (2.15) oftmals durch einen empirischen An-

satz der Form

e
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B, =k, cd -8 2.27)

sek
beschrieben [16], wobei die Parameter ke, b; und b fiir jedes Stoffsystem neu bestimmt

werden miissen.

2.2 Das Kristallwachstum

Unter dem Kristallwachstum versteht man den Einbau von Kristallbausteinen an der Oberfla-
che von stabilen Keimen oder Kiristallen. In der Praxis wird dabei von einer mittleren Wachs-
tumsgeschwindigkeit tiber die gesamte Kristalloberfliche ausgegangen [22], die z.B. als korn-

groBenabhingige Wachstumsgeschwindigkeit angegeben wird:

Glx) =—. (2.28)

Der Wachstumsprozef kann nach einer allgemeinen Modellvorstellung in die in Abb. 2.6 dar-

gestellten nacheinander ablaufenden Teilschritte gegliedert werden:

- Diffusion der Kristallbausteine aus der Kernldsung durch die Diffusionsgrenzschicht
- Diffusion der Kristallbausteine durch die Adsorptionsschicht

- Einbau der Kristallbausteine in das Kristallgitter

Es wird deutlich, daf die Triebkraft fiir den Stofftransport aus dem Konzentrationsgradienten
iiber beide Grenzschichten entsteht, so daf3 das Kristallwachstum - #hnlich wie bei der
Keimbildung - durch einen empirischen exponentiellen Ansatz [23] mit zwei anzupassenden

Parameteren k; und g beschrieben werden kann:
G=k,-$. (2.29)

Zu einer Beeinflussung der Wachstumsgeschwindigkeit kann es durch die Ostwald-Reifung
kommen, die eine Folge der Tatsache ist, daB kleine Kristalle eine hohere Loslichkeit besitzen
als gréBere. D.h., dafl in einer Suspension mit einer zunéchst breiten PartikelgroBenverteilung
diese sich mit der Zeit in den Grobkornbereich verschiebt und schmaler wird. Die unter-
schiedliche Loslichkeit (Séttigungsaktivitat a’) von Kristallen unterschiedlicher GroBe 14t
sich durch einen Ansatz nach Thompson-Gibbs (Kelvin-Gleichung) zu

2.V

a (r)=a (r—)oo).exp{r.VlR.T:| (2.30)

[ R m—— e oG S ~\m—
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beschreiben [24]. Hierbei wird die Anderung der Aktivitit des Kristalls mit dem Radius r ge-

geniiber der Aktivitit eines unendlich groBen Kristalls bzw. einer ebenen Fliche berechnet.

Co

Kern-
strémung

Abb. 2.6: Stofftransportmechanismen beim Kristallwachstum

Bei der Beschreibung der Kristallisationskinetik wird der Temperatureinflu} insbesondere bei
den empirischen Ansitzen der Gleichungen (2.15), (2.27) und (2.29) durch einen Arrhenius-
Ansatz fiir den Faktor k beschrieben [25]. Dabei ergibt sich ein exponentieller Ausdruck nach

EB
kb/g/sek = k::/g/sek 'exP(R. ) s (2.31)

der einen priexponentiellen Faktor k” und die Aktivierungsenergie E, enthilt.

2.3 Die Induktionszeit

Die Induktionszeit wird als der Zeitraum zwischen dem Erzeugen einer Ubersittigung und
dem Beginn des Abbaus der Ubersdttigung durch die Kristallisation definiert. Die exakte ex-
perimentelle Bestimmung dieses Zeitraums ist sowohl hinsichtlich der Versuchsdurchfiihrung
als auch hinsichtlich der MeBtechnik problematisch. Zur Erzeugung tbersittigter Losungen
des im experimentellen Teil dieser Arbeit verwendeten Calciumsulfat-Dihydrats gibt es eine

Reihe verfahrenstechnischer Méglichkeiten, so z.B.

- Vermischung zweier gut loslicher Salze, z.B. CaCl, und NaSO;4 [26-28],
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Auflgsen von Calciumsulfat-Hemihydrat [29],
Eindampfen der Losung,

Membranfiltration.

Durch das Vermischen zweier Salze existiert neben den Calcium- und den Sulfat-Ionen zu-
sitzlich eine dquivalente Ionenkonzentration, die das Loslichkeitsverhalten von CaSO4-2H,0
erheblich beeinflufit (Abb. 2.7). Es ist daher nicht méglich, aus der Bestimmung der Indukti-
onszeit des Gemisches auf die Induktionszeit des reinen Stoffsystems zu schliefen. Es wird
auferdem aus Abb. 2.7 deutlich, daf eine Temperaturdnderung im fiir die Nanofiltration rele-
vanten Temperaturbereich (10 °C bis 50 °C) kaum einen EinfluB auf die Loslichkeit von

CaS O42H20 hat.

5000 "
1 melastabil
\ metastabie

0,06
4000 \

/ |

0,04 __-77 N ‘ T 3000 b \\ Halbhydrat
\semihydrate
\

2000

0,02 ’ """ 20 °G

1000 Gips (Dihydrat]
gypsum (dihydrate),

0 +
0 2 4 6

NaCl- Konzentration [mol/l]

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180

CaSO0;-Loslichkeit [mol/l]
o
S
Ldslichkeit von CaSO, (mg/l) / CaSO, solubility

Temperatur in °G/temperature in degree Celsius

Abb. 2.7:  Loslichkeit von CaSOy in Abhdngigkeit von der Fremdionenkonzentration
und der Temperatur{30,31]

Das Auflésen des bei Raumtemperatur nicht stabilen Hemihydrats fithrt zu einer unmittelba-
ren Ubersittigung von CaS04-2H,0 in der Lésung, ohne daf} weitere Ionen die Loslichkeit des
Stoffsystems beeinflussen kénnen. Diese Vorgehensweise ist daher eine gute Maglichkeit zur

Bestimmung der Induktionszeit von reinen Calciumsulfat-Dihydrat-Losungen.

Das Eindampfen und die Membranfiliration haben zwar den Vorteil, daB keine zusétzlichen
lonen in das System eingetragen werden, jedoch handelt es sich dabei um Vorginge, bei de-

nen eine unmittelbare Bildung der Ubersittigung nicht méglich ist. Es werden vor dem Errei-

[t
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chen der gewiinschten Ubersttigung sémtliche unterhalb dieses Wertes gelegenen iibersittig-
ten Zustinde, denen ebenfalls eine Induktionszeit zugeordnet werden kann, durchlaufen. Die
mit dieser Vorgehensweise ermittelten Induktionszeiten werden daher, je nach Zeitraum, der
notig war, um die gewiinschte Ubersdttigung zu erzielen, zu niedrig gemessen. Da jedoch
viele praktische Anwendungen, bei denen es Probleme mit der Kristallisation von schwerlds-
lichen Inhaltsstoffen gibt, auf einem der genannten Verfahrensprinzipien beruhen, ist diese

Vorgehensweise zur Messung der Induktionszeit zweckmaBig.

Uneinheitliche Auffassungen existieren in der Literatur ebenfalls zur Detektion der einsetzen-
den Kristallisation zur Bestimmung der Induktionszeit. Wahrend eine Reihe von Autoren den
Zeitpunkt, bei dem visuell eine erste Tritbung der Losung zu erkennen ist, messen [26,32],
andere photometrische oder refraktometrische Bestimmungsmethoden einsetzen [13,33], wird
durch die Bestimmung der Leitfahigkeitsinderung in der Losung [34,35] die kiirzeste Indukti-
onszeit bestimmt, da bereits Leitfshigkeitsinderungen in der Losung zu messen sind, obwohl
keine Triibung der Losung nachweisbar ist. Dies geht mit der Betrachtung einher, daf3 ein
stabiler Nukleus mit einer Grofe von 10" m erst nach dem Wachstum auf eine GroBe von 108
bis 10”° m visuell erkannt werden kann [36]. Die Leitfihigkeitsmessung scheint auch die beste
Vorgehensweise im Sinne der Keimbildungstheorie zu sein, da nur Ionen, die vollstindig ge-
16st vorliegen und die nicht Bausteine eines Clusters sind, einen Beitrag zur Leitfahigkeit der

Lsung leisten kénnen.

Die Induktionszeit héingt im wesentlichen von der Hohe der Ubersittigung in der Losung und

damit auch von der Art des Keimbildungsmechanismus ab, wie Abb. 2.8 zeigt.

Bei der Betrachtung der geringen Ubersittigungen an Membranen kann davon ausgegangen
werden, daB neben den sekunddren Keimbildungsmechanismen nur die primére heterogene

Keimbildung von Bedeutung ist.

Eine theoretische Bestimmung der Induktionszeit wird durch eine Beziehung der Form

logt,

- B, 2.32
ind (logS)z B ( )

durch zwei Anpassungsparameter o; und pyvorgeschlagen [29,37].
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Abb. 2.8: Die Induktionszeit als Funktion der Anfangsiibersdttigung fiir Nickelammoni-
umsulfat. A = homogene, B = heterogene Keimbildung [25]

Ein weiterer Ansatz nach [13] beschreibt die Induktionszeit durch die Keimbildungs- (B) und
die Keimwachstumskinetik (G) mit zwei versuchstechnischen Parametern o, und 3,

o
ty =————. 233
ind Bz .B+G ( )

2.4 Das Seeding

Die Zugabe von arteigenen Kristallen zu einer iiberséttigten Losung oder einer Losung, die
iiberséttigt werden soll, wird Seeding genannt. Dabei wird durch die erzwungene sekundére
Keimbildung die Erzeugung héherer Ubersittigungen unterdriickt und so die primire Keim-
bildung umgangen. Erste Anwendungen fand diese Technik zur Vermeidung von Verkrustun-
gen auf Wiarmeaustauscherfldchen in der Verdampfertechnik, so z.B. auch bei der Eindamp-

fung von REA-Abwasser [38].

In der Membrantechnik wird die Seeding-Technik bei der Aufbereitung von hértebildnerhalti-
gen Abwissern mit Rohrmoduln bei der Umkehrosmose [39] und mit Taschenmoduln bei der
Nanofiltration eingesetzt [6]. Dabei wird die Suspension aus der aufzutrennenden Losung und
den Seeding-Kristallen iiber die Membran gefithrt. In einer anschlieBenden Fest-Fliissig-
Trennung werden die Kristalle, die in den ProzeB zuriickgefiihrt werden, aus dem Konzentrat

entfernt. Eine umfassende Untersuchung [10] des Seedings bei der Aufbereitung von hochhér-

e
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tehaltigen Wissern durch Umkehrosmose zeigte, daB entsprechend der Keimbildungstheorie
das Seeding nur durch arteigene Kristalle wirkungsvoll bei der Vermeidung der Kristallisation
auf der Membranoberfliche eingesetzt werden kann. Bei hohen Membraniiberstromungen

kann es jedoch zur Beschiddigung der Membranen kommen.

Bei der Aufbereitung von krustenbildenden Wissern durch Elektrodialyse konnte gezeigt
werden, daB in Kombination mit einer Luftblasenspiilung das Verblocken der Module durch
die Seeding-Kristalle verhindert werden kann [9].

Zur Beschreibung des Ubersittigungsabbaus bei der in dieser Arbeit untersuchten Seeding-

Technik wurde basierend auf Gleichung (2.27) ein Ansatz der Form

do
= -k -c%-c% 2.34
dt s s G ( )

gewshlt. Dabei muB beriicksichtigt werden, dafl die Feststoffkonzentration cs in der Suspensi-
on aufgrund der Kristallisation anwéchst. Die Feststoffkonzentration kann in Abhéngigkeit

von der Ubersittigung ¢ und damit in Abhéngigkeit von der Zeit mit der Sattigungskonzen-

tration ¢” und der Molmasse M wie folgt beschrieben werden:
c,=c,,+c -M:(c,-0). (2.35)

Der Index 0 bezieht sich dabei auf den Zustand der Losung zum Zeitpunkt t = 0. Bei Kenntnis

der Exponenten s; und s, kann nach Integration der zeitliche Verlauf des Ubersittigungsab-

baus ermittelt werden.
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3 Grundlagen der Nanofiltration

Nach der Einfithrung der ersten Umkehrosmosemembran 1965 [40] war etwa 20 Jahre spéter
die erste Nanofiltrationsmembran kommerziell erhltlich [41]. Die urspriinglichen Namen
‘Intermediate Reverse Osmosis Ultrafiltration® [42], ‘Low-, Superlow-, Ultralow-Pressure
Reverse Osmosis’ [43] und ‘Reverse Osmosis Fractionation’ [44] zeigen die Urspriinge dieser
Entwicklung auf. Der Begriff ‘Membrane Softening’ [45] bezieht eine wichtige Anwendung
von Nanofiltrationsmembranen - die Wasserenthértung - bereits im Namen mit ein. Mittler-
weile hat sich jedoch der Begriff Nanofiltration durchgesetzt. Die ‘Offene Umkehrosmose’,
oder ‘Loose Reverse Osmosis’ wird vom Hersteller von der Nanofiltration unterschieden und

als Umkehrosmose mit geringeren Riickhaltewerten charakterisiert [1].

Der Name Nanofiltration entstand aus dem absch#tzbaren Porenradius der Membran, der bei
Trenngrenzen von ca. 300 Dalton im Nanometerbereich angenommen wird. Diese Namensge-
bung und auch die bisher entwickelten Modelle zur Beschreibung des Stofftransportes lassen
die Vorstellung einer porésen Membran zu, obwohl Nanofiltrationsmembranen noch oftmals
zu den ‘dichten’, d.h. nicht-pordsen Membranen gerechnet werden [46]. Mit der Definition
einer nicht-porésen Membran mit einem Porendurchmesser unterhalb 1 nm [47] wurde ein
guter KompromiB gefunden, der sowohl die Modellierung fiir dichte als auch porsse Mem-
branen fiir die Nanofiltration zuldBt. Bei der Betrachtung des makromolekularen Gel-Geriists
einer Nanofiltrationsmembran muB hinterfragt werden, ob bei immer kleiner werdenden Poren
iiberhaupt noch von Poren und Porenwandungen ausgegangen werden kann und wo die Gren-

ze erreicht wird, an der das System authort, heterogen zu sein.

Fiir die Ermittlung eines physikalisch fundierten Modells ist die zylindrische Pore jedoch eine
mathematische Vereinfachung, mit deren Hilfe die in den komplexen Strukturen der Trenn-
schicht ablaufenden Wechselwirkungen beschrieben werden kénnen. Es ist daher sinnvoll,
geometrische Modellparameter, wie Porenlédnge, Porositéit und Porenradius, die keinen eigent-

lichen physikalischen Hintergrund mehr haben, als Anpassungsparameter vorzusehen.

Neben einer Trenngrenze von ca. 300 Dalton wird die Nanofiltrationsmembran durch ihre

Eigenschaft charakterisiert, Ionen selektiv zu trennen. Dabei werden mehrwertige Ionen im

Vergleich zu einwertigen Ionen erheblich besser zuriickgehalten.
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3.1 Anwendungsgebiete der Nanofiltration

Die fiir Nanofiltrationsmembranen charakteristischen molekularen Trenngrenzen bilden in der
Abwasseraufbereitung eine Grenze zwischen den gut und weniger gut biologisch abbaubaren
organischen Komponenten. So konnten Einleitgrenzwerte hinsichtlich refraktérer Komponen-
ten durch die Installation von Nanofiltrationsanlagen eingehalten werden [48,49]. Das gleiche
Verfahrensprinzip wurde bei der Erweiterung des BioMembrat®-Verfahrens durch eine
Nanofiltrationsstufe angewandt, bei der durch die Riickfiihrung der refraktiren Komponenten
in die Biologie eine hohere Verweilzeit und damit auch héhere Abbauraten erzielt werden

konnten [50].

Neben der Siebwirkung gegeniiber organischen Komponenten wird die selektive entsalzende
Eigenschaft der Membran z.B. bei der Wasserenthértung [45] oder bei der Aufbereitung von

Beizereiabwissern [51] eingesetzt.

Sowohl der Siebeffekt als auch die Salzriickhaltung wird bei der Entsalzung und Aufkonzen-
trierung von Lactose in der Milchindustrie [44] und bei der Entsalzung von Tensidlosungen

ausgenutzt [52].

Die Abhingigkeit der Trenneigenschaft der Nanofiltrationsmembranen vom pH-Werte konnte
bei der Herstellung von Milchsgure [53] und bei der Trennung von Peptiden und Aminoséuren
[54] ausgenutzt werden und ermdglichte es, die selektive Riickhaltung spezifischer Kompo-

nenten durch pH-Regulierung zu steuern.

3.2 Membranen und Module

3.2.1 Membranen

Eine ideale Membran sollte eine hohe Filtratleistung, eine gute Selektivitét, eine hohe me-
chanische, chemische, thermische und biologische Besténdigkeit haben sowie langlebig und
kostengiinstig sein. Da eine solche Idealmembran nicht existiert, miissen anwendungsspezifi-

sche Kompromisse bei der Membranauswahl eingegangen werden.

Eine Auswahl der zur Zeit erhaltlichen Nanofiltrationsmembranen ist in Tab. 2.1 aufgefiihrt.
Obwohl noch Celluloseacetatmembranen (CA) hergestellt werden, haben sich die Komposit-

membranen aufgrund ihrer guten chemischen und mechanischen Bestédndigkeit durchgesetzt.

h—————_
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Insbesondere bei hohen Driicken sind Kompaktierungen bei CA-Membranen zu beobachten,

die das Trennverhalten und den Durchsatz erheblich beeinflussen kénnen [55].

Kompositmembranen bestehen, wie Abb. 3.1 zeigt, aus einer pordsen Stiitzschicht, einer
Membrantrdgerschicht und aus der aktiven Trennschicht. Die aktive Trennschicht beeinflufit
im wesentlichen die Trenneigenschaften der Membran, wohingegen die darunterliegenden
Strukturen EinfluB auf das mechanische Verhalten der Membran, z.B. auf das Kompaktions-

verhalten bei héheren Driicken, haben [55].

Tab. 3.1: Industrielle Nanofiltrationsmembranen

Membran - | - Hersteller || Tma[2Cl | pumclbar] |0 pH
Desal 5 DL Osmonics Desal 90 68 2bis11
Desal 5 DK Osmonics Desal 90 68 4bis 11
NF 45 DOW-Filmtec 45 41 3 bis 10
NF 70 DOW-Filmtec 35 17 3 bis 9
NF CA-30 HOECHST 40 40 2 bis 8
NF PES-10 HOECHST 90 40 1 bis 14
MPF 31 Membrane Products 70 35 0 bis 14
MPF 34 Membrane Products 80 35 0 bis 14

0,1-1um  Trennschicht
/

Stiitzschicht
100-500 pm*

Abb. 3.1: Struktur[56] und schematischer Aufbau eine Kompositmembran

Bei der Herstellung von keramischen Nanofiltrationsmembranen ist es das Ziel der Entwick-
lung, ghnlich niedrige Trenngrenzen wie bei den Kompositmembranen zu erreichen. Dabei

sind derzeit entweder die Permeatvolumenstréme dieser Membranen im Vergleich zu Kom-
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positmembranen geringer [3,5], oder aber das Riickhaltevermégen dieser Membranen geniigt

nicht mehr den Anspriichen einer Nanofiltrationsmembran [4].

3.2.2 Module

Bisher werden fiir die Nanofiltration im industriellen MaBstab Wickelmodule oder Taschen-

module, vereinzelt auch Platten- oder Rohrmodule angeboten.

Plattenmodule und Rohrmodule haben gemeinsam, daB sie vergleichsweise unempfindlich
gegeniiber Verschmutzungen sind und daB die Platten bzw. Rohre meistens einzeln aus-
tauschbar sind. Jedoch weisen sie eine geringe Packungsdichte, d.h. wenige Quadratmeter

Membranfliche je Bauvolumen (vgl. Tab. 3.1), auf.

Tab. 3.2: Vergleich der Packungsdichten von Membranmoduln

. Modultyp " || Packungsdichte [m7/m’] |/ NF-Anwendung
Rohrmodul 80 - 450 +
Plattenmodul 100 - 400 +
Taschenmodul 200 - 400 ++
Wickelmodul < 1.000 +
Kapillarmodul <1.000 -
Hohlfasermodul < 10.000 -
++: Hauptanwendung +: einige Anwendungen -: kaum Anwendungen

Wickelelemente haben von den genannten Modulen die hochste Packungsdichte. Der Aufbau
eines Wickelmoduls ist in Abb. 3.2 dargestellt. Eine oder mehrere Membrantaschen werden
mit einem Stiitzgewebe (Feed-Spacer) um ein Permeatsammelrohr gewickelt, an drei Seiten
miteinander verschweifit und an der vierten Seite mit dem zentralen Permeatsammelrohr ver-
bunden werden. In der Membrantasche liegt ein Permeat-Spacer, der - ebenso wie der Feed-
Spacer fiir das Feed - als Abstandhalter und Drainagesystem fiir das durch die Membran hin-

durchtretende Permeat wirkt.

Das zu trennende Stoffsystem tritt kopfseitig in das Spiralmodul ein und strémt in axialer
Richtung durch den vom Feed-Spacer gebildeten Kanal, wihrend das Permeat durch den Per-

meat-Spacer spiralférmig zum Permeatsammelrohr flief3t.

Neben den positiven Eigenschaften des Feed-Spacers bei der Erzeugung von Verwirbelungen

an der Membran kann dieser auch organische und kristalline Ablagerungen an den Kontakts-

stellen zwischen Membran und Spacer verursachen und damit, aufgrund der schlechten Reini-

_7
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gungsméglichkeiten, den Einsatzbereich eines Wickelmoduls fiir entsprechende Stoffstrome

reduzieren.

Permeat

Permeat-
sammelrohr

L Retentat
Dichtung

L Permeat-Spacer

Perr.neat

Abb. 3.2: Schematischer Aufbau eines Wickelmoduls [57]

Taschen- bzw. Kissenmodule werden #hnlich wie Wickelmodule an den Rindern verklebt
oder - wie in den meisten Anwendungsfillen - ultraschallverschweifit, wodurch sich eine ho-
here chemische Besténdigkeit gegeniiber den verklebten Wickelmoduln ergibt. Die an den
Auflenseiten geschlossenen Membrantaschen besitzen in der Mitte der Membran ein Loch,
iiber das der im Permeat-Spacer der Tasche gesammelte Filtratvolumenstrom zentral abflieRen
kann. Durch O-Ring-Dichtungen wird das Permeatsammelrohr gegeniiber dem Feedkanal, der

durch die Membrantaschen und die Membranstiitzplatten gebildet wird, abgedichtet.

Die unterschiedlichen, derzeit auf dem Markt erhiltlichen Taschenmodule unterscheiden sich
in der GroBe der Membranfléche einer Tasche und in der Stromungsfiihrung des Feeds. In
Abb. 3.3 sind fiir drei Modultypen-das Durchstrémprinzip und die Membrantaschenform auf-
gezeichnet. Das Modul A, das z.B. von den Firmen URT und Westfalia Separator mit unter-
schiedlichen TaschengréfBen angeboten wird, unterscheidet sich nur geringfiigig vom System
der Firma ROCHEM (Modul B). In beiden Moduln flieRt das Feed iiber eine Membrantasche
und wird anschlieBend um 180° auf die néchste Membrantasche umgelenkt. Im Modul A er-
folgen die Aufgabe und die Umlenkung am Rand der Tasche, bei Modul B wird das Feed
zentral zugefiihrt und am &ufBeren Taschenrand umgelenkt. Demgegeniiber steht das Modul C
(MFT), in dem das Feed spiralférmig durch das Modul geleitet wird und aufgrund der fehlen-

den 180° Umlenkungen einen geringeren Druckverlust aufweist.

[T R —— v i i
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Abb. 3.3: Vergleich der Uberstromungsprinzipien ausgewdhlter Taschenmodule

Taschenmodule haben eine geringere Packungsdichte als Wickelelemente, lassen sich dafiir

aber besser reinigen, und die Membranen kénnen einzeln ausgetauscht werden.

3.3 Der Stofftransport

Die bisher fiir die Beschreibung des Stofftransports von Elektrolyten an entsalzenden Mem-
branen verwendeten Modelle sind zum einen phénomenologische Modelle [58] basierend auf
Ansitzen der irreversiblen Thermodynamik, zum anderen das Porenladungsmodell und das

Lsungs-Diffusions-Modell, das zur Beschreibung der Umkehrosmose verwendet wird.

Beim phanomenologischen Modell werden die Membranen als ‘Black-box’ betrachtet und die
wechselseitigen Wirkungen von Membran und Stoffsystem durch phdnomenologische Koef-
fizienten ausgedriickt. Die Anzahl der Koeffizienten wird in Abh#ngigkeit von den betrachte-
ten EinfluBfaktoren und dem verwendeten Stoffsystems groB, erméglicht aber eine gute An-
passung an experimentelle Werte. Da dieses System die physikalischen Grundlagen des
Stofftransports nicht einbezieht, sind Vorhersagen fiir andere Stoffsysteme ohne die erneute

Bestimmung der phdnomenologischen Koeffizienten kaum moglich.

Beim Porenladungsmodell wird der Stofftransport durch eine porése Membran betrachtet,

deren Poren eine definierte Oberflichenladung aufgrund von funktionellen Gruppen in der

—
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polymermatrix tragen. Die Nachteile des Porenladungsmodells lagen bisher darin, daB eine
Reihe von Phénomenen, die bei der Trennung von Elektrolytlssungen an geladenen Membra-
nen auftraten, nicht erklart werden konnte. Insbesondere die Wechselwirkungen der Oberfla-
chenladung mit der lonenladung in gemischten Elektrolytlésungen konnten nur fiir bestimmte
Stoffsysteme modelliert werden. Es wurde vorgeschlagen, das Trennverhalten von Gemischen
aus Messungen von stoffspezifischen Anpassungsparametern der Einzelsalze an der Membran
zu bestimmen [59]. Dies hat aber den Nachteil, dafl nur die Wechselwirkungen zwischen den

Tonen und der Membran, nicht aber die der lonen untereinander beriicksichtigt werden kénnen
[42].

In weiterfilhrenden Arbeiten [60,61] wurde versucht, das phé&nomenologische Modell mit dem
Porenladungsmodell zu verkniipfen, indem den phénomenologischen Koeffizienten ein physi-
kalischer Hintergrund zugeordnet wurde. Dies fiihrte zu komplexen Beziehungen, die nur fiir

bestimmte Randbedingungen analytisch gelost werden konnten.

Das Losungs-Diffusions-Modell (LDM) hat sich bei der Beschreibung des Stofftransports an
Umkehrosmosemembranen durchgesetzt, da es in seiner vereinfachten Form mit nur einer
geringen Anzahl von experimentell zu ermittelnden Daten verlaBliche Voraussagen iiber das
Membranverhalten ermdglicht. In seiner erweiterten Form [62] hat es sich neben der Be-
schreibung von salzhaltigen wifirigen Losungen auch fiir die Beschreibung von organisch-
wiBrigen Losungen etabliert. Schneider [56] konnte nachweisen, daB sich das LDM auch fiir
die Beschreibung des Stofftransports von ungeladenen Komponenten an Nanofiltrationsmem-

branen eignet.

3.3.1 Stofftransport ungeladener Komponenten - das LDM

Der Stofftransport des Losungsmittels durch Nanofiltrationsmembranen kann mit dem Lo-
sungs-Diffusions-Modell zur Beschreibung des Stofftransportes an einer Umkehrosmose-

membran beschrieben werden.

Die Membran wird dabei als Kontinuum aufgefaBt, und es wird ein chemisches Gleichgewicht
an den Phasengrenzen vorausgesetzt. Nach einem Ansatz von Theorell [63] kann der Stoff-

transport tiber die Membran mit

Flu} = Konzentration - Beweglichkeit - Triebkraft 3.1

N
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formuliert werden, wobei die Triebkraft fiir den Stofftransport bei nichtelektrolytischen Kom-
ponenten durch den Gradienten des chemischen Potentials gegeben ist. Es ergibt sich fiir den
membranflichenspezifischen Stofftransport J der Komponente i der Ausdruck

T = _cM D}’ .dl‘l:ﬁ

PE VI T 8.3
! " R-T dx G2

bei dem der Index M die Stoffdaten in der Membranphase kennzeichnet. Aufgrund der trei-
benden Druckdifferenz zwischen Feed und Permeat muB Gleichung (2.4) um einen Druckterm

erweitert werden zu
K =Pi,o+R'T'lnai+vi'(p—Po)~ (3.3)
Der Aktivititsterm kann durch den osmotischen Druck einer Lésung ersetzt werden, der zu

R-T
nz—f-lnai (34)
Vi
definiert ist. Dieser osmotische Druck kann unter der Annahme einer ideal verdiinnten Lsung
niherungsweise mit der Summe der lonenkonzentrationen bzw. der Konzentrationen ungela-

dener Stoffe zu

naR-T-Y ¢, =b-) ¢ (3.5)

berechnet werden. Fiir die Praxis hat sich die Bestimmung eines osmotischen Koeffizienten ¢

basierend auf der erweiterten Debye-Hiickel-Theorie als sinnvoll erwiesen, mit dem der os-

motische Druck auch fiir konzentrierte Lésungen iiber die Molalitit m der Ionen mit
M
n=¢-R-T-=0 Y m, (3.6)
VH;O i

ermittelt werden kann. Fiir die im experimentellen Teil dieser Arbeit verwendeten Salze sind

die osmotischen Koeffizienten in Abb. 3.4 dargestellt. Die Berechnung erfolgte mit einem auf

der erweiterten Debye-Hiickel-Theorie basierenden Ansatz nach Pitzer [64] und ist im An-
hang (9.1.3, 9.1.4) dargestellt.
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Abb. 3.4:  Einfluf3 der Konzentration auf den osmotischen Koeffizienten verschiedener
Salze

Durch die Kombination der Gleichungen (3.2) bis (3.4) ergibt sich fiir den FluB des Lé-
sungsmittels Wasser {iber eine Membran der Dicke L folgende Beziehung

M M %Y
) ‘Dyo Vuo

i T (Ap-Amy o), X))

die durch Einfithrung der Membrankonstanten A; bzw. Ay weiter vereinfacht werden kann zu

Tuo =A,-(Ap—Am,,)  bzw. (3.8)
Vio = Ay -(8p-Amyg). (3.9)

Die Membrankonstante A bzw. Ay kann experimentell durch Messung des Permeatflusses des
reinen Losungsmittels (Amy,o= 0) fiir einen konstanten transmembranen Druck bestimmt
werden.

Diese elementaren Bezichungen zeigen, daB der Stofftransport des Losungsmittels tiber die
Membran von der Konzentrationsdifferenz des Gelssten zwischen Feed und Permeat abhéngt.

Insbesondere bei hohen Salzkonzentrationen im Feed (z.B. Deponiesickerwasser, REA-

Abwasser) und guten Riickhalteigenschaften der Membran kann die osmotische Druckdiffe-

[T R R mmm—— sy S > A
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renz die Anwendbarkeit der Membrantechnik einschrénken. Dies fiihrte zur Entwicklung der
Hochdrucktechnik fiir die Umkehrosmose.

Entsprechend der Berechnung des Flusses des Losungsmittels Wasser erhélt man nach Glei-
chung (3.7) fiir ein organisch-wéfBriges System fiir den Stofftransport der organischen Kom-

ponente i folgende Gleichung

M.pM.¥,
I, =°'L_TT'-(Ap—Ani)=BJ-(Ap—Ani). (3.10)

Es hat sich in der Praxis gezeigt, daB bei organisch-wafrigen Losungen die Proportionalitits-
konstanten Bj fiir unterschiedliche Konzentrationen in der Auflenphase verschiedene Werte

annehmen. Dies wurde durch eine Gleichgewichtsbeziehung der Form

M
c; K

G.11)

et rel, l+xeg

zwischen der Auflen- und der Membranphase in Anlehnung an die Langmuir’sche Adsorpti-
onsisotherme mit x beriicksichtigt [62]. Durch Kombination der Gleichungen (3.7), (3.10) und
(3.11) ermittelt man fiir den Stofftransport der beiden Komponenten

: K-C;
Tuo = A, .(1—1+K'Ci)-(Ap—AnH10) (3.12)
r K-C.
J, =B, - i |.(Ap-Ar,). 3.13
=5 (T (sp- o) 613

Der Parameter A;" kann aus einem Reinwasserversuch, die Parameter B;” und x aus einem
Gemischversuch bestimmt werden. Die Anwendbarkeit dieser Beziehung fiir die Nanofiltrati-
on wurde in [56] nachgewiesen. In Abb. 3.5 sind beispielhaft fiir eine wafirige Triglycol-
Losung der FluB und das Trennverhalten an Nanofiltrationsmembranen im Vergleich zum

Modell dargestellt.

Die gute Ubereinstimmung zwischen Messung und Modellierung unterstreicht die Anwend-
barkeit des LDM bzw. des erweiterten LDM fiir die Beschreibung des Stofftransports von

ungeladenen Komponenten.

Neben der Aufkonzentrierung von organischen Komponenten wird die Nanofiltration zur se-

lektiven Aufkonzentrierung von unterschiedlich geladenen Ionen eingesetzt. Da die Ladung

"’1
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nicht als Parameter in das LDM eingeht, konnen interionische Wechselwirkungen bzw.

Wechselwirkungen zwischen Ionen und Membran nicht mit diesem Ansatz erfait werden.
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Abb. 3.5 Fluf3 und Trennverhalten von Nanofiltrationsmembranen gegeniiber dem
Stoffsystem Wasser-Triglycol, modelliert nach dem erweiterten LDM [56]

Den Riickhalt der Ionen auf eine Siebwirkung zuriickzufiihren, erscheint nicht sinnvoll, da der
Durchmesser von Ionen im Subnanometerbereich liegt und daher kein Riickhalt zu erwarten
wire. Durch die Einbeziehung einer ionenspezifischen Hydrathiille und der daraus resultie-
renden Einschrinkung der Mobilitit [65] konnen zwar die Riickhalte gegeniiber Salzen erklart
werden, die Beschreibung der Wechselwirkungen zwischen den Ionen scheint auf diesem

Weg jedoch nicht méglich zu sein.

Das Ziel einer fiir die Praxis geeigneten Modellierung des Elektrolyttransports muB es sein,
das Trennverhalten der Membran allein durch membranspezifische Faktoren auszudriicken
und den EinfluB der geldsten Stoffe und des Lésungsmittels durch bekannte Stoffdaten, wie
z.B. Ladung, Diffusionskoeffizient, Dichte, Molmasse etc. zu beschreiben. Hierzu soll im

folgenden die allgemeingiiltige Anwendbarkeit des Porenladungsmodells diskutiert werden.

3.3.2 Stofftransport von Elektrolyten - das Porenladungsmodell

Der Stofftransport an Nanofiltrationsmembranen 14Bt sich in einzelne Schritte unterteilen, die

schematisch in Abb. 3.6 dargestellt sind.
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Abb. 3.6: Einteilung der Stofftransportschritte bei der Nanofiltration

Die in das Membranmodul eintretende Feedlésung muf} zunichst bis zur Grenzschicht an der
Membranoberfliche transportiert werden (D=2®@), die auch bei turbulenter Uberstrémung an
der Membrangrenzfléche existiert [66]. Zwischen der Grenzschicht im Feed und dem Mem-
braninneren (@=*®) sowie an der Grenzfliche zum Permeat (@-®) stellt sich ein Konzen-
trationsgleichgewicht ein. Zwischen den Konzentrationen an den Innenseiten der Membran-
grenzflachen im Feed und im Permeat findet ein konvektiver, ein diffusiver und ggf. ein elek-
trodiffusiver Stofftransport statt (=®@). Auf die Transportschritte soll im folgenden einzeln

eingegangen werden.

3.3.2.1 Stofftransport der gelésten Stoffe an die Membran

Im Gegensatz zum Transport des reinen Losungsmittels muB bei der Filtration von Ge-
mischen, deren Inhaltsstoffe unterschiedlich von der Membran zuriickgehalten werden, der
Stofftransport an die Membran mitberiicksichtigt werden. Dies gilt nicht nur fiir Elektrolyte,
sondern gleichermalen fiir organisch-wéBrige Systeme, sofern die einzelnen Komponenten
unterschiedlich von der Membran zuriickgehalten werden. Infolge des selektiven Stofftrans-
ports durch die Membran baut sich an der feedseitigen Membranoberfldche eine Grenzschicht

mit einer erhShten Konzentration der zuriickgehaltenen Komponenten auf.

M
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Abb. 3.7: Konzentrationspolarisation an der Membran

Der Riickhalt einer Komponente wird durch deren Konzentration im Feed c¢ und deren Kon-
zentration im Permeat ¢, zu
c c
R=1--*% (3.14) bzw. R=(1——P]-100% (3.15)
cy Ce
definiert.
Diese in Abb. 3.7 dargestellte Konzentrationspolarisation kann fiir einen Punkt an der Mem-
branoberfliche Ay durch einen allgemeinen Stofftransportansatz mit dem Permeatvolumen-

strom Vp und der Konzentration im Zulauf ¢y nach

v 2
():..P_‘@_D.a s

T 3.16
A, & & (B:16)

beschrieben werden.

Unter den vereinfachenden Annahmen von stationdren Verhiltnissen, Fick’scher Diffusion
und einem gegeniiber dem membranorthogonalen vernachldssigbaren membranparallelen

Konzentrationsgradienten kann mit den Randbedingungen

c[x=0]=c0

dx=5]=c, (3.17)

fiir eine ebene Membran mit der Grenzschichtdicke & bzw. dem Stoffiibergangskoeffizienten
k durch
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co—C, . \A
=exp| -V, -—|=¢exp|— 3.18
5, p[ g D] p[ - (3.18)

die Konzentrationserh6hung bestimmt werden.

Die Bestimmung des Stoffiibergangskoeffizienten mu} entweder experimentell oder iiber die
Analogie zwischen Warme- und Stofftransport unter Anwendung entsprechender Stoffiiber-

gangsgesetze erfolgen.

Dazu wird der Stoffitbergangskoeffizient durch die Sherwood-Zahl Sh zu

_Sh-D

7 (3.19)

kKP

mit dem hydraulischen Durchmesser, der sich aus der Querschnittsfldiche Ax und dem benetz-

ten Umfang Uy des durchstromten Kanals ergibt, zu

_4Ag
UK

d, (3.20)

bestimmt.

Die Sherwood-Zahl kann anhand bekannter Beziehungen fiir die realisierte Strémungsform in

Abhingigkeit von der Reynolds-Zahl Re und der Schmidt-Zahl Sc

dy-u (3.21) Sc =

v
Re= — 3.22
€ v D ( )

ermittelt werden. Eine Auswahl der empirischen Ansétze mit den entsprechenden Geltungsbe-

reichen ist in Tab. 3.3 aufgefiibrt.

Tab. 3.3: Ansdtze zur Berechnung der Sherwood-Zahl (L=Uberstromldnge)

T Geltangsbereich, 1.0 [ ooiosh s BQuelle
1 |30>ReSc-dy/L>10.000 1,62 (Re- Sc-dp /L)' [67]
2 |Re>10.000 0,04-Re®".Sc? [68]
3 |turbulent 0,023-Re™%.8c"* [69]
4 turbulent 0,023 Re>¥7°.8c0% [70]
5 |Re>2.300 Sc>2.000 0,0177-Re**7.§c%*% [71]
6 |2.300<Re<10.000;Sc<2.000 | 0,0177-Re**"-8c"**.(Re - 1.000)/Re | [71]

Durch Verwendung von Gleichung (3.9) sowie (3.18) bis (3.22) zur Berechnung des Permeat-

volumenstroms kann bei bekannter Permeatkonzentration die Konzentration an der Mem-

O B il
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branoberfldche bei Vernachldssigung des osmotischen Drucks analytisch, bei Einbeziehung

des osmotischen Drucks numerisch berechnet werden.

In Abb. 3.8 wurde beispielhaft fiir das in dieser Arbeit verwendete Modul der EinfluB der

Konzentrationspolarisation in Abhingigkeit von den Strémungsverhaltnissen fiir ein Trenn-

beispiel aufgetragen.

3.5 I

—o—[67]
——[68]
——[69]
—a—[70]
—o—[71]

7

Grenzschichtkonz./Feedkonz
N
[N] ‘o
i

turbulent

| laminar

=
(6]
1
|

|

l
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3
Uberstrémgeschwindigkeit [m/s]

Abb. 3.8: Konzentrationspolarisation in Abhéngighkeit von der Uberstromungsgeschwin-
digkeit berechnet fiir das MTMA-Modul (0,1 M Na>SO4Lésung, 20 bar)

Neben der Uberstrsmungsgeschwindigkeit haben der Riickhalt der betrachteten Komponente
und der transmembrane FluB wesentlichen Einfluf auf die Konzentrationspolarisation. Dabei
bewirkt die Verbesserung der Riickhaltung oder die Erhohung des Permeatflusses, z.B. durch
Druckerh6hung, einen Anstieg der Konzentrationspolarisation. Nur bei sehr hohen Mem-
braniberstrémungsgeschwindigkeiten, die in industriellen Modulen zur Vermeidung von zu
hohen Druckverlusten tiber das Modul nicht realisiert werden, kann die Konzentrationspolari-
sation vernachldssigt werden. Da das Trennverhalten von Nanofiltrationsmembranen erheb-
lich von den Konzentrationsverhéltnissen an der Membranoberfliche abhiingt, ist die Bestim-

mung der Konzentrationspolarisation bei der Modellierung des Stofftransportes an industriel-

len Moduln zwingend notwendig.
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3.3.2.2 Das Membrangleichgewicht

Eine Membran mit Oberflichenladung besitzt, wie Abb. 3.9 zeigt, in ihrem polymeren Gerist
unbewegliche Ladungen, die Festionen. Ionen in der Auflenlésung mit gleichem Vorzeichen

werden als Coionen und lonen mit entgegengesetztem Vorzeichen als Gegenionen bezeichnet.

Gegenionen Coionen

Abb. 3.9: Konzentrationsverlauf der Coionen und der Gegenionen an einer Membran mit
negativen Festionen

Fin oftmals verwendeter Ansatz zur Berechnung der Gleichgewichtskonzentration zwischen
AuBenlésung ¢ und Porenlésung cM basiert auf der folgenden Gleichung von Donnan mit dem
Potential in der Pore  , der Faraday-Konstanten F und der Ladung des Ions z

M y-F
=c- —zr—— |, 3.23
c c exp[ z R~T} (3.23)

Dies fiihrt dazu, daB die Ionenkonzentration in der Pore hoher ist als in der AuBenidsung, was
bereits durch Leitfihigkeitsbestimmungen an Ionenaustauscher-Membranen bestétigt werden
konnte [72]. Dabei werden erheblich mehr Gegenionen in der Membran zugelassen, wohinge-
gen Coionen in einer gegeniiber der AuBenlésung verringerten Konzentration in der Pore vor-
liegen.

Zur Berechnung des Membranpotentials postulierte Schlogel die Elektroneutralitit der Mem-
bran, resultierend aus den geladenen Teilchen der Porenfliissigkeit und der Festionenkonzen-

tration cw mit der Wertigkeit zw, gemaB

Zzi-ciM+cw-zW=0. (3.24)

h—————a
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Diese Randbedingung ist bei der Betrachtung der Membran als homogenes Medium gerecht-
fertigt, nicht aber bei einer Porenmembran, bei der eine Grenze zwischen Membranmatrix und

Porenlosung klar definiert ist.

Ein anderer Weg [73,74] zur Bestimmung des Membranpotentials wurde mit der dreidimen-
sionalen Betrachtung der Potentialverteilung in der Pore vorgeschlagen. Bei diesem Modell
werden die Wechselwirkungen der Anziehungskraft zwischen Membran und Gegenionen
sowie die Abschirmung der Wandladung durch die Gegenionen beriicksichtigt. Dies kann
durch den Ansatz nach Gleichung (3.23) und der Gleichung zur Beschreibung der diffusen
elektrischen Doppelschicht nach Poisson-Boltzmann mit der Dielektrizititskonstanten des

Losungsmittels € beschrieben werden

dy F v F:l 45
= —— . -C. - A S— 25
e JERL exP[ “RT 3.2
100
]
Y 0,01 mol/l NaCl
s = 75 I A
=S {
2= '
§ = 0,01 mol/l MgSO,4
5 § & 50 =L —=
DO- % S
o £ 0,5 mol/l NaCl
i :
= _ .
8 0,5 mol/l MgSO,
0 |
-1 1

0
Abstand vom Porenkern r
Porenradius Rp

Abb. 3.10: Radiale Potentialverteilung in einer Membranpore mit Oberflichenladung

Die numerische Losung der Differentialgleichung iiber den Porenradius r erzeugt eine radiale
Potential- und eine damit einhergehende Konzentrationsverteilung der Ionen iiber die Pore.
Dabei lagern sich insbesondere die mehrwertigen Gegenionen bevorzugt an den Porenwinden
an und schirmen die Wandladung ab. Die maximale Coionenkonzentration liegt im Kern der

Pore vor. In Abb. 3.10 wurden die radialen Potentialverteilungen fiir eine Pore mit 1 Nanome-

[ Y N e L |




—
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ter Durchmesser nach Gleichung (3.25) fiir zwei Salze und zwei Konzentrationen in der Au-
Benphase berechnet. Es zeigt sich, dal mehrwertige Gegenionen im Vergleich zu einwertigen

eine erheblich hhere Abschirmung der Wandladung bewirken.

3.3.2.3 Stofftransport durch die Membran

Zur Beschreibung des Stofftransports durch Nanofiltrationsmembranen hat sich die von

Schlégel [75] um einen konvektiven Anteil erweiterte Nernst-Planck-Beziehung bewahrt,

M - M.(l de dlnYiM)—cM.D.M-Zi'F.d‘VM

Ty= g sy=g =D | R g i 'Di
c; dx dx R-T dx
DM 5 o (3.26)
e DL I . -
R-T My & dx
wobei die Geschwindigkeit der Porenstrémung durch den Ansatz
M M
v=d, (—F.zw oy - ¥ —dp—] (327
dx dx

berechnet werden kann.

Bei Vernachlissigung der Druckdiffusion und der Aktivititsgradienten in der Porenlsung

resultiert aus Gleichung (3.26) die vereinfachte Beziehung

deM z;-F dy"

T, = oM s gDl e i S O (3.28)
dx R-T dx
die mit
J.
Cip =, (3.29)
v
den dimensionslosen Ausdriicken
—_ X —= D F-y
=—, 3.30 D=—mo, 3.31 =— 3.32
x=T, (30 — 63D o= % (3
und der Annahme eines konstanten Potentialgradienten iiber die Porenlédnge L
dy™  AyM
V= (3.33)
dx L

nach Integration eine Formel zur Bestimmung der Permeatkonzentration liefert:
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—m  1-z-D-Ap™ =
exp[—z~(p:"+%jl~(l—z-D~A(pM)

(3.34)

e 1—z~ﬁ-A(P—Mj|.

exp[—z~6:’[]-(l—z.5-AcpM)—1+exp|: 5

Fiir die Berechnung der Aktivitat in der Pore wurde zwar ein Modell vorgeschlagen [76], auf-
grund der néheren Betrachtungen der gegenseitigen Beeinflussung der Ionen in der Membran-
pore im folgenden Kapitel wird die Aktivit4t im hier vorgestellten Modell vernachlissigt. Die
Linearisierung des Potentials iiber die Membran ist eine Vernachlassigung, die zuvor ange-

wandt wurde und deren Zuléssigkeit bereits untersucht worden ist [77].

Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit in der Pore kann unter Vernachldssigung des durch
den Potentialgradienten hervorgerufenen Stofftransports des Wassers (Elektroosmose) in
Gleichung (3.27) und dem daraus folgenden Ansatz vom Typ der Gleichung (3.9) durch
v= YV (3.35)
Ay ey

mit Kenntnis der Porositét der Membran €, ermittelt werden. Durch Kombination von Glei-
chung (3.31) mit Gleichung (3.35) reduziert sich die Anzahl der Anpassungsparameter infolge
der Kombination von Porositit und Porenlénge der Membran zu einem Kombinationsparame-

ter.

Der Stofftransport der Ionen setzt sich nach Gleichung (3.28) aus einem konvektiven, einem
diffusiven und einem elektrodiffusiven Anteil zusammen. Eine wichtige Randbedingung ist

die Elektroneutralitét der iiber die Membran transportierten Komponenten

Zzi 'Ci,p :O’ (336)

aus der der Potentialgradient iiber die Porenlinge A@™ mit Gleichung (3.34) resultiert. Fiir
eine negativ geladene Membran bedeutet dies, daB aufgrund der - im Vergleich zu den Anio-
nen - um ein Vielfaches héheren Kationenkonzentrationen in der Membran und dem damit
verbundenen hoheren konvektiven und diffusiven Stofftransport ohne den Aufbau eines ent-
gegengerichteten Potentials die Elektroneutralitdtsbedingung nicht eingehalten werden kénnte.
Die wenigen in der Membranpore enthaltenen Anionen werden, wie in Abb. 3.11 dargestellt,
durch dieses Feld zusétzlich beschleunigt. Die Héhe der Potentialdifferenz iiber die Porenlén-

ge wird damit durch die Elektroneutralititsbedingung bestimmt.

[ R R e s
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> Konvektion EEp Elektrodiffusion
&> Diffusion =P  Resultierende
Coionen Wy(x) Gegenionen

o oEseT N

Abb. 3.11: Die drei Stoffiransportmechanismen der erweiterten Nernst-Planck-Gleichung
fiir Anionen und Kationen

3.3.3 Diskussion und Erweiterung des Porenladungsmodells

Bereits Schldgel [75] nahm an, daf durch eine genauere Betrachtung des Gleichgewichts zwi-
schen AuBenphase und Porenfliissigkeit aus Kapitel 3.3.2.2 eine Verbesserung der bestehen-

den Modelle méglich sein wiirde.

Da eine algebraische Losung der Gleichgewichtsmodellierung an der nur numerisch 16sbaren !

Poisson-Boltzmann-Gleichung scheitert, soll zundchst Gleichung (3.25) vereinfacht werden.

Dazu wurde ein Ansatz gewihlt, bei dem die radiale Konzentrationsverteilung bei der Be-
rechnung von Gleichung (3.25) zungchst vernachlissigt wurde, wodurch sich nach Integration
der folgende analytische Ausdruck fiir die Berechnung der radialen Potentialverteilung mit der
Wandladung vy, ergibt

v=y, " R,

-Z(Z‘ -C; -exp{—zi %PI::D . 3.37)

dessen Mittelwert nach Integration zu

szw’i'%'F.SP-'Z[Zi'ci'exp[_zi'i—.q; (3:38)

bestimmt werden kann.




-

3 Grundlagen der Nanofiltration a1

Ein Vergleich in Abb. 3.12 mit den durch Gleichung (3.25) numerisch bestimmten mittleren
Porenpotentialen zeigt, daB diese Vereinfachung mit guter N&herung auch fiir hohere Konzen-

trationen im Zulauf verwendet werden kann.

100

~
()]

N
[$;]

—m—NaCl; Gl. (3.25) ——NaCl; GI. (3.38)
—o—Na2S04; Gl. (3.25) —o—Na2S04; Gl. (3.38)
—e—MgCI2; Gl. (3.25) —0—MgCI2; Gl. (3.38)
—a—MgS04; Gl. (3.25) ——MgS04; Gl. (3.38)
0 ; f f t i

0 0,1 0,2 0,3 0.4 0,5

Feedkonzentration [mol/l]

mittleres radiales Porenpotential
Porenwandpotential
[%]
(4,1
o

Abb. 3.12: Vergleich zwischen exakter und vereinfachter Berechnung der Porenpotential-
verteilung

Die mit diesem Ansatz berechneten mittleren Porenkonzentrationen fiir Gegenionen und
Coionen sind in Abb. 3.13 dargestellt und zeigen, daf3 aufgrund des exponentiellen Einflusses
der Ionenladung Unterschiede von mehreren GréfBenordnungen zwischen den Ionenkonzen-

trationen in der Pore existieren.

Betrachtet man das in der Pore vorliegende System mit Hilfe der grundlegenden Debye-
Hiickel-Theorie, so werden in der Pore nahezu ideale Bedingungen angetroffen, um Aussagen

iiber die Abweichung vom idealen Verhalten der Ionen machen zu kénnen.

Nach der Debye-Hiickel-Theorie hat ein Ion mit der Ladung z-e im Abstand r vom als Punkt-

ladung angenommenen Zentralion ein Coulomb-Potential in Héhe von

i) (3.39)

L}[:

4-m-g r
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Abb. 3.13: Abhangigkeit der Gleichgewichtskonzentration in der Membran von der
Feedkonzentration fiir Coionen und Gegenionen.

Aufgrund der in einer neutralen Losung in gleichen Ladungsiquivalenten vorliegenden Anio-
nen und Kationen kommt es zu gegenseitigen Abschirmungseffekten, die das Coulomb-

Potential zu

‘ =B -1.exp[—i] (3.40)
4.m-¢

reduzieren.

Dabei ist rp die Debye-Lange, die durch

(3.41)

bestimmt werden kann.

Es muf} darauf hingewiesen werden, daB8 die Debye-Lénge nur fiir elektroneutrale Losungen
berechnet werden kann. Der Ansatz hat keine Giiltigkeit fiir elektrisch nicht-neutrale Lésun-
gen in einer Membranpore mit Wandpotential, da die Abschirmung der Kationen im wesentli-

chen durch das Porenpotential und nicht mehr - wie in der neutralen Losung - durch die Anio-
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nen erfolgt. In der Literatur wird das Verhltnis von Debye-Linge zum Porenradius der Mem-
bran gebildet [56,78,79], um Aussagen iiber die Anwendbarkeit von Modellen zu erhalten. Da
dabei die Konzentrationsverschiebung zwischen AuBenphase und Porenlésung nicht beriick-

sichtigt wird, kann diese Vorgehensweise bei dem hier vorgestellten Modell nicht angewandt
werden.

Betrachtet man die Pore einer negativ geladenen Nanofiltrationsmembran, so kann aufgrund
der Kenntnis der Ladungsverteilung in der Pore das maximal abschirmbare Potential mit Glei-

chung (3.38) bestimmt werden.

Mit Gleichung (3.23) kénnen die Kationenkonzentrationen in der Pore nach der Donnan-
Beziehung bestimmt werden. Uber die Betrachtung des Coulomb-Potentials, das durch das
Porenpotential abgeschirmt wird, wird die maximal zuldssige Kationenkonzentration berech-
net. Diese ist erreicht, wenn die Abstdnde zwischen den Kationen so gering werden, daB die
AbstoBung untereinander nicht mehr durch das iiberlagerte Porenpotential abgeschirmt wer-
den kann. Aus Abb. 3.14 wird die Potentialverteilung um ein Kation ohne Abschirmung (a)
sowie mit Abschirmung durch ein von auBen angelegtes Potentialfeld (b) und mit Abschir-

mung in einer neutralen Elektrolytlésung (c) deutlich.

nicht abgeschirmtes
Coulomb-Potential

abgeschirmtes
Coulomb-Potential in
NF- Membranporen

abgeschirmtes
Coulomb-Potential
in elektroneutraler Lésung

Abb. 3.14: Das Coulomb-Potential in Abhdangigkeit vom Abstand zum Ion

Die maximale Kationenkonzentration kann durch eine einfache geometrische Uberlegung wie

folgt errechnet werden,



44 3 Grundlagen der Nanofiltration

S =y (3.42)

wobei €, die Packungsdichte der als Kugel angenommenen Kationen und Ry den Radius
um das Kation angibt, bei dem das positive Coulomb-Potential gleich dem negativen Porenpo-
tential wird. Dieser Abstand kann aus der Kombination von Gleichung (3.38) mit (3.39) be-

stimmt werden.

In Abb. 3.15 sind fiir ein 1- und ein 2-wertiges Kation die nach dem Donnan-Gleichgewicht
berechneten Porenkonzentrationen und die nach Gleichung (3.42) berechneten maximalen
Konzentrationen aufgetragen. Es ist offensichtlich, dal fiir mehrwertige Kationen in einer
negativ geladenen Membranpore die maximal zuléssigen Werte niedriger liegen, als durch die
Gleichgewichtsberechnung nach Donnan bestimmt wird. Aufgrund der geringeren Ladung
trifft dies fiir einwertige Ionen nicht zu. Dies bedeutet, dafl die Donnan-Beziehung fiir einwer-
tige Kationen zur Berechnung der Gleichgewichtskonzentration in Nanofiltrationsmembranen

benutzt werden darf, nicht aber fiir mehrwertige.

Dieses Ergebnis kann zur Erkldrung des besseren Riickhalts von mehrwertigen im Vergleich
zu einwertigen Gegenionen herangezogen werden. Bisher wurde dieser bereits von anderen
Autoren gemessene Effekt nur widerspriichlich gedeutet, indem zum einen der niedrigere Dif-
fusionskoeffizient der mehrwertigen Kationen als Erklérung diente [80], zum anderen die ho-
here Beweglichkeit der mehrwertigen Ionen in der Membran fiir den besseren Riickhalt ver-
antwortlich gemacht wurde [81]. Diese gegensitzlichen Aussagen machen deutlich, daf3 wei-
tergehende Betrachtungen der elektrostatischen Wechselwirkungen in der Pore notwendig

waren, um den Trennmechanismus gegeniiber mehrwertigen Gegenionen zu verstehen.

Durch die Uberpriifung der Coulomb-Potentiale und den Nachweis der gegenseitigen Behin-
derung der mehrwertigen Kationen in der Pore existiert nun eine physikalisch gestiitzte Be-
griindung flir den hohen Riickhalt der mehrwertigen Gegenionen an Membranen mit Oberfla-
chenladungen, der bisher im Widerspruch zum Porenladungsmodell stand. Die tatséchliche
Gleichgewichtskonzentration der mehrwertigen Gegenionen in der Pore muf} in Abb. 3.15

zwischen den berechneten Maximalkonzentrationen aufgrund Coulomb’scher Abstofung,

jedoch ohne Beriicksichtigung der Anionenkonzentration in der Pore (A) und der mit der

Donnan-Beziehung berechneten Konzentrationen (A) liegen.
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Abb. 3.15: Vergleich der Konzentrationen der Kationen in einer negativ geladenen
Membran nach Gleichung (3.23), Gleichung (3.42) und nach Gleichung (3.43)

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen zeigten, dafl
neben dem negativen Porenpotential auch die Anionen in der Membranpore eine abschirmen-
de Wirkung auf die Kationen untereinander haben. Die Beriicksichtigung der interionischen
Wechselwirkungen durch die in Gleichung (3.41) definierte Debye-Lénge ist nicht sinnvoll,

da diese Beziehung nur fiir elektroneutrale Losungen gelten kann.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde daher ein halbempirischer Ansatz der Form
cg’i =c§’iM“[c_ =O]—cf’+l + L ~(c_ +cz_) (3.43)

vorgeschlagen, bei dem die Gleichgewichtskonzentration durch die maximale - aufgrund der
Coulomb’schen AbstoBung ermittelte - Konzentration bei Abwesenheit von Anionen und
durch die Proportionalitit zur Anionenkonzentration in der AuBenphase berechnet wird. Dabei
ist die Anionenkonzentration zunéchst unabhingig von der Ladung der Anionen. Diese ver-
einfachte Annahme kann so begriindet werden, daB einerseits durch die Membrangleichge-
wichtsberechnung itber die Donnan-Beziehung erheblich mehr einwertige als mehrwertige
Anionen in der Pore zugelassen werden, andererseits aber mehrwertige Anionen eine bessere
Abschirmung der Kationenpotentiale bewirken. Durch diese Vorgehensweise werden die bis-

her verwendeten Ansiitze um einen empirischen Anpassungsfaktor Z, erweitert.

.
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34 Weitere stofftransportbeeinflussende Faktoren

3.41 Die Temperatur

Der Einfluf der Temperatur ist in der Praxis der Nanofiltration nur bedingt von Bedeutung, da
der Vorteil der Membranverfahren gerade darin liegt, dab keine thermische Energie fiir den

Trennprozef bendtigt wird.

Der TemperatureinfluB auf das Trennverhalten der Membranen 148t sich jedoch in guter Néhe-
rung durch die Verwendung einer Beziehung zur Temperaturabhéngigkeit des Diffusions-
koeffizienten nach Wilke-Chang [82] fiir Wasser

74007 (2,6-Fy,) T

= 3.44
n- VH,on'6 ( )

H,0

herleiten. In Kombination mit Gleichung (3.7) 146t sich die Temperaturabhéngigkeit durch
den stoffspezifischen EinfluB der Temperatur auf die Viskositdt des Losungsmittels ausdriik-

ken.

Somit kann der EinfluB der Temperatur durch Variation von Gleichung (3.7) durch

Tuo =A(T) % -(Ap- Ar) bzw. (3.45)
v, =AV(T‘)-%-(Ap—An) (3.46)

beschrieben werden, wobei in wifriger Losung der Temperatureinflu auf die Viskositét

durch

BT]
n=A, e = (3.47)

mit A = 1,34-107° kg/(m-s), B, =1941K

berechnet werden kann [82].

Dies bedeutet, daB hohe Temperaturen aus vorhergehenden Prozefischritten fiir die Nanofil-
tration ausgenutzt werden sollten, um einen maximalen Permeatvolumenstrom zu erzielen.

Der Temperaturbereich wird durch die Anlagentechnik (Dichtungen, Pumpen, etc.) in den

—4
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meisten Fillen jedoch durch die Temperaturbesténdigkeit der Membranen gegeben, die - ab-

gesehen von den keramischen Versionen - im Bereich zwischen 40 °C und 90 °C liegt.

Vorteilhaft bei hohen Temperaturen ist auerdem, daf3 die Neigung zum Biofouling auf Mem-
pranen oberhalb von 40 °C geringer wird [83]. Nachteilig kann sich die Temperatur bei der
Verwendung von hohen transmembranen Driicken auswirken, da durch die Aufweichung der

polymeren Matrix die plastische Verformung und damit die Membrankompaktion geftrdert
werden [69].

3.4.2 Die Membrankompaktion

Abgesehen von den keramischen Werkstoffen, die derzeit noch eine unbedeutende Rolle bei
der Nanofiltration spielen, sind die polymeren Nanofiltrationsmembranen durch den EinfluB
suferer Krifte, d.h. durch den auf sie wirkenden transmembranen Druck, sowohl elastisch als

auch plastisch verformbar.

Der EinfluBl der Kompaktion kann durch empirisch erweiterte Ansétze der Gleichung (3.7) mit

den Anpassungsparametern tiomp bZW. q nach

Vp =Ay- exp[-—oc Komp ~t] (Ap- An) (3.48)
[84] oder
V,=A, -t {Ap-An) (3.49)

[69] beschrieben werden. Die Dauer der einwirkenden Kraft scheint somit von entscheidender

Bedeutung fiir die Membrankompaktion zu sein.

Die Kompaktion der Membran erfolgt hauptsdchlich in der pordsen Stiitzschicht der Mem-
bran, die auf das darunterliegende Gewebe (z.B. Permeatspacer) gepreBt wird. Dabei verformt
sich die Stiitzschicht an den Auflagepunkten, sodaf ein Teil der AbfluBkanile fiir das Permeat
nicht mehr zur Verfiigung steht und somit der Stromungswiderstand der Membran erhoht

wird. Die eigentliche aktive Trennschicht wird nur in geringerem MafBe durch die Kompaktion

beeinfluft.
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343 Der pH-Wert

Der pH-Wert hatte bei der Auslegung von Umkehrosmose- und Ultrafiltrationsverfahren bis-
her nur Bedeutung fiir die Stabilitat und damit fir die Standzeit der Membran. Durch die
Entwicklung von Nanofiltrationsmembranen, die iiber weite Bereiche des pH-Wertes stabil
sind [1,2], wurden neue Anwendungsgebiete erschlossen. Dabei fiel auf, daB der pH-Wert der

aufzutrennenden Losungen einen nicht zu vernachlassigenden Einfluf} auf das Trennverhalten

der Membran hat.
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Abb. 3.16: Die pH-Wert-Abhingigkeit der Dissoziation im System H,0-CO;

In den Kapiteln zuvor wurde hergeleitet, daB das charakteristische Trennverhalten gegeniiber
geladenen Komponenten auf der gegenseitigen Beeinflussung zwischen Oberflichenladung

und gelssten Elektrolyten beruht.

Eine Reihe von Stoffsystemen hat die Eigenschaft, ihren Ladungszustand in Abhéngigkeit
vom pH-Wert zu &ndern. Dieser Effekt kann bei Verwendung der Nanofiltration zur selekti-
ven Trennung durch Wahl des geeigneten pH-Wertes ausgenutzt werden. Ein klassisches Bei-
spiel ist das in Abb. 3.16 dargestellte Kohlendioxid-Hydrogencarbonat-Carbonat-System, bei
dem das zweifach negativ geladene Carbonat bei hohen pH-Werten dominiert und das ungela-
dene Kohlendioxid nur im sauren Bereich existieren kann. Es ist daher moglich, das Riickhal-
tevermdgen einer Nanofiltrationsmembran gegeniiber Carbonaten durch Erhthung des pH-

Wertes zu verbessern [85].

4—\
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Aminosduren kénnen je nach Typ und pH-Wert sowohl positiv, elektrisch neutral oder negativ

geladen vorliegen und kdnnen somit durch Einstellung des pH-Wertes selektiv durch Nanofil-
tration abgetrennt werden [54,86].

Bei der Herstellung von Milchsdure wird bei der Entfernung bzw. der Aufkonzentrierung der
Milchsdure die pH-Wert-abhéngige Dissoziation der Milchséure ausgenutzt, da die dissoziier-
te Milchsdure schlecht, die undissoziierte hingegen gut durch Nanofiltrationsmembranen per-
meiert [53].

Aber auch das Membranmaterial selbst besitzt - wie die Aminosiuren - einen isoelektrischen
Punkt (point of zero charge), an dem die summarische Oberflachenladung der Membran Null
wird. Bei solchen Membranen ist die Oberflichenladung abhéngig vom pH-Wert, was durch

Strémungspotentialmessungen an polymeren Membranen nachgewiesen werden konnte [37].

Auch die neu entwickelten keramischen Nanofiltrationsmembranen weisen diese Charakteri-
stik auf. Die fiir die Riickhaltung von Na;SO,4 verwendete keramische Membran in Abb. 3.17
hat einen isoelektrischen Punkt bei einem pH-Wert von 6,5. Bei pH < 6,5 wird die Oberfli-
chenladung dieser Membran positiv, bei pH > 6,5 ist die Membran negativ geladen [4] und
bewirkt durch die auftretenden AbstoBungen zwischen dem doppelt negativ geladenen Sulfat

und der Membran den Riickhalt des Salzes.

Der EinfluB} des pH-Wertes kann in das entwickelte Modell integriert werden, wenn der funk-

tionale Zusammenhang von pH-Wert und Oberflichenladung bekannt ist.
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Abb. 3.17: pH-spezifischer Riickhalt einer keramischen Nanofilirationsmembran gegen-
iiber Na;SOy [4]
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3.4.4 Das Fouling

Die Belagbildung auf Membranen, die zu einer Reduzierung der Durchsatzleistung fiithrt, wird
als Fouling bezeichnet. Die sich oftmals adsorptiv bildenden Belige kénnen aus feindispersen
Partikeln bestehen (Ton, Huminstoffe), organischen Ursprung haben (Ole, Fette) oder durch
das Anheften und das Wachstum von Mikroorganismen entstehen (Biofouling). Auch chemi-
sche Reaktionen der Feedinhaltsstoffe mit dem Membranpolymer kénnen zum Fouling ge-

z#hlt werden.

Die Beeinflussung von Membrananlagen durch Fouling kann in Abhéngigkeit von der Zu-
sammensetzung des abzutrennenden Stoffgemischs erheblich sein. Die direkten und indirek-
ten Kosten, die zur Vermeidung und Nachbehandlung von Biofouling entstehen, kénnen dabei

bis zu 30 % der Betriebskosten betragen [83].

In den meisten Féllen ist es jedoch schwierig, die eigentliche Ursache des Foulings - orga-
nisch, biologisch oder partikulér - eindeutig zu benennen. Eine Methode zur Charakterisierung
von Fouling ist die Bestimmung des Fouling- bzw. Kolloid- oder auch Silt-Density-Index (FI,
KI, SDI) [69] iiber
b
t,

At

K=

-100 (3.50)

Dabei wird, um Beeinflussungen durch Membrankompaktion zu vermeiden, bei niedrigem
Druck filtriert; in einem zeitlichen Abstand At werden die Zeitintervalle t; und t, zur Erzeu-
gung von zwei gleich groBen Filtratvolumina bestimmt. Setzt man fiir At = 15 Minuten, sollte

der Kolloid-Index fiir ein Wickelmodul kleiner als 4-5 sein [88].

Bei der Beseitigung von Foulingbeldgen reicht in den meisten Fillen die durch eine hohe
Uberstromungsgeschwindigkeit erzeugte Scherkraft aus. Es werden je nach Verschmutzung
handelstibliche Membranreinigungsmittel verwendet und im Fall von Biofouling zusitzlich
der Biofilm durch Biozide zerstort. Oftmals bleibt aber nur die mechanische Reinigung, z.B.
durch Schwammbdlle in Rohrmodulen [86], als letzte Moglichkeit, um den PermeatfluBl wie-
der anzuheben, eine Vorgehensweise, die jedoch nur bei Flach-, Taschen- oder Rohrmodulen
moglich ist. Ein geringer Feststoffanteil im Feed kann - wenn er nicht erosiv wirkt - zusitzlich

reinigende Wirkung haben [48].
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Die beim Fouling wirksamen Haftkrifte konnen auf Adsorption, auf Wasserstoffbriickenbil-
dung oder auf elektrostatischen Wechselwirkungen beruhen. Bei der Entfirbung von Sojasau-
ce wurde festgestellt, da eine Nanofiltrationsmembran mit Oberfléchenladung ein vernach-
lassigbares Foulingpotential gegeniiber einer ungeladenen Ultrafiltrationsmembran aufwies
[90]. Der EinfluB der Oberflichenladung kann sich offensichtlich positiv auf die Foulingei-
genschaften von Nanofiltrationsmembranen auswirken, was auch durch die Beobachtung ge-
stiitzt werden kann, daB das Foulingpotential um so hsher wird, je niher die Membran ihrem
isoelektrischen Punkt ist [91]. Andererseits wurde fiir ungeladene Membranen gezeigt, daB
organische Stoffe an ihrem isoelektrischen Punkt die geringste Foulingneigung besitzen [92].
Die untersuchte negative Beeinflussung des Foulingpotentials durch Calciumionen [93] kann
nach dem zuvor entwickelten Modell zur Beschreibung des Stofftransports von Elektrolyten
leicht durch die - aufgrund der hohen Abschirmung der Calciumionen - geringe effektiv wir-

kende Oberflichenladung erklart werden.

Da die meisten in der Natur vorkommenden Kolloide, Ole und Proteine selbst in pH-
Bereichen <8 noch negative Oberflachenladungen tragen [85] und die meisten industriellen
Nanofiltrationsmembranen ebenfalls negativ geladen sind, ist offensichtlich, daB bei der
Nanofiltration mit erheblich geringeren Foulingproblemen als bei ungeladenen Umkehrosmo-
se- oder Ultrafiltrationsmembranen zu rechnen ist. Sollte bei einer Nanofiltration Fouling ei-
nen verfahrensbegrenzenden EinfluB nehmen, haben sich das Vorschalten eines Sandfilters
[41] oder einer Mikrofiltration [94] als effektive Mittel zur Reduzierung des Foulingpotentials

erwiesen.

345 Das Scaling

Die Bildung und Ablagerung von Kristallen auf der Oberfliche der Membran aufgrund der
Uberschreitung der Loslichkeitsgrenze dieser Stoffe wird Scaling genannt und oftmals als
Stofftransportwiderstand aufgrund von Belagbildung dem Fouling zugeordnet. Insbesondere
beim Einsatz von Entsalzungsmembranen stellt das Scaling von schwerldslichen Wasserin-
haltsstoffen, die durch die Membran aufkonzentriert werden, eine physikalische Grenze der
wirtschaftlichen Anwendbarkeit der Membrantechnik dar.

Aufgrund der Konzentrationspolarisation in industriellen Membranmoduln ist es nicht einmal

notwendig, daf die FeedlSsung in geséttigter Form vorliegt, um erste Kristallisationsvorginge
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7u initijeren. Die fiir die industrielle Anwendung wichtigsten Substanzen, die zum Scaling

neigen, sind in Tab. 3.5 aufgefiihrt.

Tab. 3.5: Typische Scalingbildner

Salz | Molmasse | . Dichte | Loslichkeitsprodukt | Quelle

i gl | kel el |
BaSO, 2334 4.480 1,08-107° [95]

CaCOs 100,1 2.711 0,87-10° [951.196]
CaF, 78,1 3.180 3,95-10™" [95]

CaS04-2H,0 172,2 2.320 6,1-10° [95],[96]
Si0; 60,08 ~2.650 1,0-107° [95]

SrS0, 183,68 3.910 2,8-107 [95]1,[96]

Dabei ist aufgrund der Konzentrationspolarisation und der in der Keimbildungstheorie herge-
leiteten Zusammenhznge die heterogene Kristallkeimbildung bei Abwesenheit arteigener Kri-
stalle die wahrscheinlichste Form der Kristallbildung im Membranmodul. Es hat sich gezeigt,
daB die Foulingeigenschaften von den Wechselwirkungen zwischen Feedinhaltsstoffen und
Membranmaterial abhéngen konnen. Daher ist zu erwarten, da auch beim Scaling durch ge-
eignete Wahl des Membranmaterials das Scalingverhalten beeinflufit werden kann. Interessant
ist insbesondere die Verwendung von Membranen, die Oberflichenladungen besitzen, da
durch das Potential eine Beeinflussung des Kristallisationsverhaltens aufgrund der Entmi-
schung von Anionen und Kationen in der grenznahen Schicht zu vermuten ist. Unter Verwen-
dung des hergeleiteten Modells kann davon ausgegangen werden, daf direkt an der Membran
nur geringe Konzentrationen der Coionen, dafiir aber hohe Gegenionenkonzentrationen vor-
liegen, so daB in unmittelbarer Membrannahe eine Clusterbildung und somit die heterogene

Kristallisation auf der Membran nicht moglich ist.

In den bisherigen Untersuchungen wurde versucht, das Zusammenspiel zwischen Membranfil-
tration und Kristallisation zu verstehen [97-101]. Fiir die Membranfiltration wurde in den
meisten Fallen durch Berechnung der Konzentrationspolarisation die real an der Membran-
oberfliche existierende Konzentration berechnet. Dabei wurde zusitzlich die Beeinflussung
der Konzentrationsgrenzschicht durch den Kristallisationsvorgang diskutiert und berechnet.

Der Vorgang des Ubersittigungsabbaus durch Kristallisation wurde einheitlich durch einen

empirischen Ansatz in Anlehnung an Gleichung (2.18) in der massenbezogenen Form
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%T—=km 8 (3.51)

beschrieben, der die zeitlich anfallende Kristallmenge m durch die Ubersittigung S und zwei
empirische Konstanten ki und ny beschreibt. Fiir den Parameter n, wurden die Werte 1
[70,98,99] bzw. 2 [100,101] verwendet. Abweichend von diesem Ansatz wurde auBerdem
eine Vorgehensweise vorgeschlagen [97], bei der in Abhéngigkeit von der Feedkonzentration

ohne Beriicksichtigung der Konzentrationspolarisation die Belagbildung mit

dm
E=k:n .(cFeed _Cmin) (352)

modelliert wird, wobei cmi unterhalb der Sattigungsgrenze liegt und ein von der Versuchsfiih-
rung abhingiger Parameter ist. Dieser Wert ist gleichzeitig der asymptotische Grenzwert, der
sich bei der Membranfiltration von gesittigten bzw. iibersittigten Lésungen im Feed einstellt,
wenn man Permeat und Retentat in die Vorlage zuriickfiihrt. Ein solcher Grenzwert unterhalb
der Sattigungsgrenze kann nur entstehen, wenn es zu einer ausgeprigten Konzentrationspola-
risation an der Membran kommt. Da beide Ansitze die Konzentrationspolarisation direkt
durch Berechnung bzw. indirekt durch Messung von cpi, beriicksichtigen, sind sie als gleich-

wertig zu betrachten.

Obwohl bereits viel Arbeit in die Entwicklung dieser Modelle investiert wurde, ist bisher
nicht bekannt, wie und insbesondere wo Scaling initiiert wird und inwiefern es auf die Mem-
bran wirkt. Hasson geht in seinen Arbeiten [70,100,101] davon aus, daB es sich beim Scaling
um die Bildung eines Kristallkeimes auf der Membranoberflache handelt, der - im Gegensatz
zur Deckschichtbildung - nur in radialer Richtung (fldchig) wichst und auf diese Weise die
Membran verblockt. In einer weiteren Arbeit [97] wird aufgrund von experimentellen Beob-
achtungen die Theorie der homogenen Kristallisation in der Losung mit anschlieBender Abla-
gerung auf der Membran, insbesondere in Totzonen von Feed-Spacern in Wickelmoduln, ver-
treten. Eine homogene Keimbildung wurde bereits in Kapitel 2 als unwahrscheinlich nach-

gewiesen.

Gerade mit der Zielsetzung einer praktischen Anwendung ist die Kenntnis des genauen zeitli-
chen Ablaufs des Verblockens der Membran und der Berechnung der Konzentrationspolarisa-
tion an einer belegten Membran irrelevant, da bereits mit dem Beginn des Scalings die mem-
brantechnische Aufbereitung - sofern keine GegenmaBnahmen getroffen werden - kaum noch
wirtschaftlich praktikabel ist.
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Neben der in Kapitel 2.4 behandelten Seeding-Technik kénnen je nach Stoffsystem scaling-
vermeidende Zusatzstoffe verwendet werden. Die Wirkungsweise dieser Inhibitoren wurde in
einer Reihe von Arbeiten untersucht [97,102-105]. Aufgrund der zusétzlichen Kosten und
erhéhten Belastung des Konzentrats mufl im Einzelfall gepriift werden, ob der Einsatz von

Scaling-Inhibitoren wirtschaftlich und dkologisch sinnvoll ist.

Die Entfernung von kristallinen Verkrustungen kann im Fall von Ca-Salzen z.B. durch EDTA
oder Zitronensdure erfolgen. Es muB darauf geachtet werden, daf die Verkrustungen kurz
nach ihrer Entstehung entfernt werden, da bei diesen Beldgen Alterungsvorgénge beobachtet
werden konnten, die auf die Ostwald-Reifung der Kristalle zuriickgehen [97] und zu einer
erschwerten Abreinigung der Verkrustung fithren.

3.4.6 Die deckschichtbildende Filtration

Ein zusétzlicher Transportwiderstand entsteht bei der Nanofiltration, wenn die aufzutrennende
Losung Feststoffpartikel enthalt. Aufgrund des konvektiven Transports mit dem permeieren-
den Lasungsmittel an die Membranoberflache baut sich eine Deckschicht auf, die einen zu-

satzlichen Filtrationswiderstand verursacht.

Abb. 3.18: Der Stoffiransport bei der deckschichtbildenden Filtration

Die tangentiale Strémung an der Membran bewirkt eine Schubspannung an der Oberseite der
Deckschicht, wodurch die Partikel zuriick in die Stromung transportiert werden. Die zeitliche

Anderung der Deckschichtdicke h 148t sich demnach durch eine einfache Massenbilanz fiir

_
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den in Abb. 3.18 dargestellten An- und Abtransport der Partikel mit der Dichte p, an der

Deckschicht mit der Porositdt g, und der Membranoberflidche Ay bestimmen,

: dh
r'nAN—mAB=AM-(I—sh)-p5-—c—E (3.53)

wobei nach [106] der abtransportierte Anteil durch eine Beziehung der Form
myp=k-Ay-t (3.54)

mit einem Stofftransportkoeffizienten k und der Wandschubspannung t nach [107]
_rl2
=0,04-Re"”. —2= 3.55
N pSL\S ) di ( )
iiber die Reynolds-Zahl und die Stoffdaten der Suspension berechnet werden kann.

Der an die Membran transportierte Feststoffanteil ist gegeben durch
i,y =c, - V. (3.56)

Eine Beziehung zur Bestimmung des Filtratvolumenstroms bei der deckschichtbildenden Fil-
tration ergibt sich aus der klassischen Filtrationstheorie. Nach [108] ergibt sich der vom Wi-
derstand Ry des Filtermaterials und vom spezifischen Widerstand r. des Filterkuchens mit der
Hohe h abhingige Ausdruck

Ay -Ap

Vy = ——4 — 3.57
Vo n-(r,-h+Ry)’ e

wobei m die Viskositat des Filtrats angibt.

Die Kombination der Gleichungen (3.53) bis (3.57) fithrt zu einer Differentialgleichung, mit
der nach Integration der zeitliche Verlauf des Permeatvolumenstroms in Abhéngigkeit von

den Strémungsverh&ltnissen und der Feststoffkonzentration beschrieben werden kann.

Ist der spezifische Deckschichtwiderstand nicht bekannt, muf dieser gemeinsam mit k durch

Anpassung an gemessene Werte ermittelt werden.

In Abhéngigkeit vom Stoffsystem kann es zu Alterungserscheinungen kommen [107], die den
Deckschichtwiderstand beeinflussen kénnen, z.B. durch Kompaktion, durch die Einlagerung
von Feinkorn oder bei der Ablagerung von Kristallen in gesittigter Losung durch die Ostwald-
Reifung.
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4 Experimentelle Gestaltung

Fiir die in dieser Arbeit durchgefithrten experimentellen Untersuchungen wurden verschiedene
Versuchsanlagen eingesetzt. Im Labormafstab konnte im Rahmen von Batchversuchen an
einer Membranriihrzelle das Trennverhalten unterschiedlicher Flachmembranen untersucht
werden. Aufgrund der im Labor erzielten Ergebnisse standen zwei Technikumsanlagen im
Pilotmafistab fiir die Nanofiltration und die Umkehrosmose fiir weitergehende, kontinuierliche
Untersuchungen zur Verfiigung. Basierend auf den zuvor erzielten Ergebnissen wurde die
Nanofiltrationsanlage im Laufe der Untersuchungen schrittweise um ein Kristallisationsbek-

ken und eine Fest-Fliissig-Trennung erweitert.

4.1 Die Membranriihrzelle

Die Untersuchungen im LabormaBstab erfolgten an einer Membranrithrzelle vom Typ GH-
100/400 der Firma Berghof. Der Druck in der Riihrzelle wird, wie in Abb. 4.1 dargestellt,
durch die Beaufschlagung mit einem Gaspolster aus einer an der Zelle angeschlossenen

Stickstoffflasche erzeugt.

Befillung gsmherheitsventil
|
]
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Druckablafy

N2
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Abb. 4.1: Prinzip des Versuchsaufbaus bei der Membranfiltration mit der Rithrzelle
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Die Durchmischung des Fliissigkeitsvolumens erfolgt durch einen in der Zelle kurz oberhalb
der Membranoberfléche installierten Magnetrithrer. Das Magnetfeld wird durch einen her-
ksmmlichen Labormagnetriihrer erzeugt, auf dem die Zelle aufgebaut wird. Die bis zu einem
Maximaldruck von 100 bar ausgelegte Zelle (Abb. 4.2) aus dem Werkstoff 1.4571 hat ein

maximales Fiillvolumen von 400 ml und besteht aus einem Ober- und einemUnterteil.

Abb. 4.2: 100 bar Membranriihrzelle der Firma Berghof

Im Oberteil sind der Magnetriihrer, die AnschluB3- bzw. Befiillsffaungen sowie ein Manometer
und ein Sicherheitsventil installiert. Der untere Teil dient zur Aufnahme der Membran
(&=75mm), die auf einem Papierfilter und einer pordsen Sintermetallplatie iiber dem Per-
meatdrainageraum liegt. Ober- und Unterteil werden mit einer Flanschkonstruktion - durch

einen O-Ring abgedichtet - verspannt.

Der Einsatz der Membranrithrzellen und die Aussagekraft der Versuchsergebnisse werden
kontrovers diskutiert. Da dies die apparativ einfachste Form zur Durchfiihrung der Mem-
branfiltration ist, kann diese Vorgehensweise zumindest verwendet werden, um in Screening-
Tests Aussagen iiber die Bestandigkeit der Membran gegeniiber dem zu trennenden Medium

zu treffen.
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Nachdem der EinfluB der Versuchsapparatur auf das Trennergebnis abgeschitzt werden
konnte, wurde die Zelle im wesentlichen zur Erzeugung von iiberséttigten Losungen verwen-

det, wobei das genaue Trennverhalten der Membran nur von untergeordneter Bedeutung war.

4.2 Die Pilotanlage zur Nanofiltration

Ein vereinfachtes FlieBbild der Technikumsanlage zur Nanofiltration ist in Abb. 4.3 darge-
stellt.

MeRstellen

®: Durchflu®
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Abb. 4.3: Vereinfachtes Fliefbild der Technikumsanlage fiir die Nanofiltration

®
@0

Das Feed kann im Vorlagebehilter (100 1) durch einen Thermostatisierungskreislauf mit Plat-
tenwirmetauscher und Durchlauferhitzer auf eine konstante Temperatur eingestellt werden.
Uber eine Zulaufpumpe (Vimax = 200 V/h; pmax = 25 bar) wird das Feed iiber einen Vorfilter in
den Membranmodulkreislauf gefordert, in dem durch eine zusétzliche Pumpe (Vima=3.5001/h)
die Uberstrsmungsgeschwindigkeit der Membran vervielfacht wird. Uber ein Druckminder-
ventil wird die Feedlsung auf Umgebungsdruck entspannt und in den Retentatbehdlter (801)
geleitet. Das durch die Membran hindurchiretende Filtrat gelangt zum Permeatbehilter (80 1).
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Durch Riickfiihrung des Retentats bzw. des Retentats und des Permeats kann das Verfahren
entsprechend variiert werden. Die Anlage wurde aus dem Werkstoff 1.4571 gefertigt.

Mit Hilfe der zuvor ermittelten Auslegungsdaten fiir die Kristallisation wurden Untersuchun-
gen Zur Erweiterung der Anlagen durch einen Kristallisationsbehlter durchgefiihrt, wobei der
Zulauf des Kristallisators hinter dem Druckminderventil der Nanofiltration kontinuierlich ent-
nommen (1) und der Ablauf dem Retentatbehilter (2) zugefithrt wurde. Der Kristallisator
selbst (60 1) wurde aus Plexiglas gefertigt, wobei der Behilter im unteren Teil konisch ausge-
fithrt ist, um Totzonen bei der Durchmischung zu vermeiden. Die Durchmischung der Sus-
pension erfolgt mittels einer Kreiselpumpe, die den Kristaller von unten anstrémt und das
Medium iiber ein Tauchrohr entnimmt. Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Methode der Fest-
Fliissig-Trennung zur Abscheidung der Seedingkristalle aus dem Konzentratstrom untersucht.
Hierzu wurden die in Abb. 4.4 dargestellten Verfahren zur Abtrennung der Feststoffe durch
einen Hydrozyklon (Z) und durch einen Kerzenfilter (F) installiert.

Version 1 Version 2

<._
C‘Z

~ F

Kristaller

: Kristaller ' @-»
T

Abb. 4.4:  Erweiterung der Nanofilirationsanlage durch die Kristallisation;
Version 1 mit Hydrozyklon, Version 2 mit Kerzenfilter

Der Hydrozyklon wurde in einem Bypass zum Kristaller mit der Suspension angestrémt, wo-
bei der Unterlauf des Hydrozyklons und der nicht in den Retentatbehilter geleitete Klarlauf in
den Kristaller zuriickgefiihrt wurden. Bei der Verwendung des Kerzenfilters wurde der Klar-

lauf durch eine Pumpe auf der Saugseite des Filters in den Retentatbehélter gefordert.
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Das Kernstiick der Anlage bildet das Membranmodul. Im Rahmen dieser Untersuchungen
wurde zum einen ein industrielles Membrantaschenmodul MTMA der Firma Westfalia Sepa-
rator verwendet, zum andern eine selbstgefertigte Testzelle, in die Membranen in Form von

Flachmaterial eingesetzt werden kénnen.

Die Testzelle besteht aus einem Ober- und einem Unterteil. Ahnlich der Membranriihrzelle
liegt die Membran (5 cm-28 cm) auf einer pordsen Sintermetallplatte, durch die das Permeat
entnommen wird. Aufgrund des im Vergleich zum Membranmodul erhdhten Druckverlustes
iiber die Testzelle lag die von der Umwilzpumpe maximal erzielbare Uberstrémungsge-
schwindigkeit bei ca. 3,5 m/s (2 m>/h). Mit der Testzelle sollten Untersuchungen iiber den
Aufbau der Konzentrationsgrenzschicht durchgefiihrt werden.

Abb. 4.5: Membrantestzelle fiir die Technikumsanlage

Im MTMA-Modul (Abb. 4.5) wird die Membran in Form von Membrantaschen eingebaut.
Eine Tasche (Abb. 4.6) besteht aus zwei Membranflachen, die - mit der aktiven Schicht nach
auBen - am Rand zusammengeschweiBt sind. Im Innern der Tasche befindet sich der Per-
meatspacer, der den Abtransport des Permeats zum zentralen Permeatsammelrohr erméglicht.
Der Permeatsammelkanal wird gegeniiber dem Feedraum mit O-Ringen abgedichtet. Die
Membranfliche einer Membrantasche wird vom Hersteller mit 0,113 m? angegeben, wobei
die Fliche des verwendeten Membranmaterials zur Berechnung eingesetzt wurde. Als effektiv
wirksame Fliche wurde in dieser Arbeit der Bereich, der mit einem Permeatspacer unterlegt

ist, gewertet. Dieser wurde zu 0,09 m? bestimmt. Das Modul fiir die Nanofiltration kann va-
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riabel mit 1 bis zu 20 Membrantaschen bestiickt werden. In dieser Arbeit kam ausschlieBlich

die Membran Desal 5 DL der Firma Osmonics Desal (friiher Desalination) zum Einsatz.

Abb. 4.7:  Aufbau einer Membrantasche fiir das MTMA-Modul

Die Strémungsfithrung im Modul erfolgt durch die Stiitz- und Umlenkscheiben, die das Feed
im MTMA-Modul mé#anderformig (vgl. Abb. 3.3, Typ A) durch das Modul iiber die Membra-
nen leitet. Die Stiitzscheiben besitzen stromungsoptimierte Leitkanile [109], die eine Ver-

gleichméBigung der Uberstrdmung iiber die gesamte Membranfldche bewirken. Es wurden
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mathematische Modellierungen der Strdmungsverteilung in diesem Modul vom Entwickler,

der GKSS in Geesthacht, durchgefiihrt [110].

Der Druckbehilter wird beim MTMA-Modul von einem zylindrischen Mantel und zwei Bo-
denplatten gebildet, die iiber das zentrale Permeatsammelrohr, durch O-Ringe gedichtet, ge-

geneinander verspannt werden.

4.3 Die Pilotanlage zur Umkehrosmose

Ein vereinfachtes FlieBbild fiir die Technikumsanlage fiir die Umkehrosmose ist in Abb. 4.8
dargestellt.

MeRstellen

(F): Durchfiug

(P): Leittahigkeit ¢
® : Druck i

@ : Temperatur ~ |Retentatl  [Permeat

PO
®

Membran-

@ Modul - @
Feed

rTe.,,fe

Abb. 4.8: Vereinfachtes Fliefbild der Technikumsanlage fiir die Umkehrosmose

Die durch die Pumpenleistung in Form von Wérme in das zu trennende Stoffsystem einge-
brachte Energie wird in einem Thermostatisierungskreislauf mittels eines Plattenwirmetau-
schers abgebaut, um eine isotherme Versuchsfiihrung zu gewdhrleisten. Das Feed wird aus der
Vorlage (100 1) iiber die Hochdruckpumpe (Vipax = 900 Vh, pmax = 160 bar) in das Modul ge-

fordert und nach Aufirennung in Permeat und Retentat am Druckminderventil auf Umge-
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pungsdruck entspannt. Die Permeat- und Retentatstréme werden in die entsprechenden Behil-
ter (80 1) gefordert. Eine Umwilzpumpe im Hochdruckbereich wurde nicht installiert. Durch
Riickfiihrung des Retentats bzw. des Retentats und des Permeats kann das Verfahren entspre-

chend variiert werden.

Das fiir die Umkehrosmose verwendete Membranmodul ist ein Prototyp der Westfalia Separa-
tor AG, der fiir Belastungen bis 160 bar ausgelegt ist (Abb. 4.9).

4
i

418

| N
4 N o - |

Abb. 4.9: 160 bar MTMA-Modul (Westfalia Separator)

Das Modul funktioniert nach dem gleichen Membrantaschenprinzip wie das Nanofiltrations-
modul und verwendet die gleichen Stiitz- und Umlenkscheiben. Abweichend besteht der
Druckkérper des Moduls aus einem Ober- und einem Unterteil, die durch 24 Schrauben mit-

einander - durch einen O-Ring abgedichtet - verbunden werden.

Der Prototyp beinhaltet maximal 10 Membrantaschen und besitzt im Vergleich zum 25 bar
Modul kein zentrales Permeatsammelrohr. Der Hohlraum fiir das Permeat wird durch die
zentrale Bohrung der Stiitzscheiben gebildet und mit O-Ringen gegen den Feedkanal abge-
dichtet.
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Das Hochdruckmodul kam im Rahmen dieser Arbeit zur Abschitzung des Trennverhaltens
von Nanofiltrationsmembranen unter hoheren Druckbelastungen zum Einsatz sowie zur ab-
schlieBenden Untersuchung zur Aufbereitung von REA-Abwasser, bei der das mit der Nano-

filtration hergestellte Permeat der Umkehrosmose als Feed zugeleitet wurde.

4.4 MeBmethoden und Analytik

Die zur Bestimmung des Trennverhaltens von Membranen relevanten MeBgroBen sind der
Riickhalt der Membran sowie die spezifische Permeatleistung in den fiir die Membrantechnik
typischen Einheiten 1/(m2-h) bzw. 1/(m2-h~bar), bei denen das stiindlich erzielte Permeatvolu-
men auf die Membranfliche und ggf. auf den Druck im Zulauf des Moduls bezogen wird. Zur
Bestimmung des Riickhalts nach Gleichung (3.11) miissen die Konzentrationen im Permeat

sowie die Konzentrationen im Zulauf des Membranmoduls bekannt sein.

Die Bestimmung des Riickhalts an der Membranrithrzelle wurde iiber die Analyse der Per-

meatkonzentration und eine anschlieBende Stoffbilanz um die Zelle bestimmt.

Die Konzentrationsbestimmung der Ionen erfolgte bei bindren Systemen - d.h. ein geldstes
Salz - iiber die Leitfihigkeit. Hierzu wurden bei Untersuchungen mit Probennahme ein Hand-
gerit vom Typ LF 96-A (WTW) verwendet bzw. an den Anlagen fiir die On-Line-Messungen
von Feed und Retentat Gerdte vom Typ Smartec CLD 130 (Endress+Hauser) und fiir das
Permeat ein 2EL6 (JUMO)

Bei Salzgemischen bzw. bei der Bestimmung der Ionenkonzentrationen im REA-Abwasser
erfolgte die Bestimmung der Kationenkonzentrationen iber das ICP-OES-Verfahren
(Spectroflame D, FMD 07) und die Anionenbestimmung mittels Ionenchromatographie
(Dionex DX-100).

Zur Abschitzung des Trennverhaltens der Fest-Fliissig-Trennung am Kristallisator wurden zur

Bestimmung der PartikelgroBenverteilungen Messungen mit einem Laserbeugungsspektrome-

ter (Microtrax X100) durchgefiihrt.
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5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

Die experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit konnen in drei Bereiche gegliedert werden.

Zunichst sollen anhand von Untersuchungen an den Pilotanlagen die Trennmechanismen an
einer Nanofiltrationsmembran ermittelt werden. Hierzu wurde, nach grundlegenden Betrach-
tungen, fiir vier Salze (MgSO4, N2;S04, NaCl und MgCl,) das Trennverhalten der Nanofiltra-
tionsmembran Desal 5 DL bei den Einzelsalzen sowie bei Gemischen aus diesen Salzen be-
stimmt. Um die gegenseitigen Wechselwirkungen verschiedenwertiger Anionen und Kationen
mit einer negativ geladenen Membran untersuchen zu kénnen, wurden mit den Ionen Mgz+,
Na*, CI' und SO* Stoffsysteme gewdhlt, die in der industriellen Abwasseraufbereitung von
Bedeutung sind. Diese Stoffsysteme wurden bereits von einer Reihe von Autoren
[5,56,80,111] untersucht, jedoch mit zum Teil unterschiedlichen Membranmaterialien und
unterschiedlichen Prozefparametern (Druck, Modultyp etc.), wodurch eine quantitative Ver-

gleichbarkeit nicht gegeben ist.

Das in Kapitel 3 beschriebene neu entwickelte Modell mit der erweiterten Gleichgewichtsbe-
trachtung fiir zweiwertige Kationen soll anhand dieser Messungen auf seine Anwendbarkeit

hin iiberpriift werden.

Im zweiten Teil wird auf die Membranfiltration an geséttigten Losungen eingegangen. Hierzu
wurden im Labormafstab Untersuchungen zur Erzeugung und zum Abbau von Ubersittigun-
gen von Calciumsulfat-Losungen (CaSO4-2H,0) zur Ermittlung der Auslegungsdaten fiir die
Erweiterung der Nanofiltrationsanlage durchgefithrt. Hierbei sollte untersucht werden, ob es
prinzipiell méglich ist, Induktionszeiten bei der Aufkonzentrierung von geséttigten Losungen
mittels Membranen zu messen. Die weiterfiihrenden experimentellen Untersuchungen zur
Aufkonzentrierung von geséttigten Losungen dienen der Abschitzung des Einflusses des Sca-

lings und des Seedings auf das Trennverhalten der Nanofiltrationsmembran.

Im letzten Abschnitt werden die zuvor ermittelten Untersuchungsergebnisse nach der Einbin-
dung eines Kristallisationsbeckens in die Membrananlage umgesetzt und die Leistungsfahig-
keit des Verfahrens an mit Calciumsulfat-Dihydrat gesttigten Losungen und an Abwasser aus

der Rauchgas-Entschwefelungsanlage einer Miillverbrennungsanlage getestet.
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5.1 Zum Trennverhalten von Nanofiltrationsmembranen

5.1.1 Reinwasseruntersuchungen

Die wesentlichen EinfluBparameter bei der Betrachtung des Flusses des Losungsmittels durch
eine Membran sind der Druck und die Temperatur. In Abb. 5.1 ist der PermeatfluB einer Desal
5 DL in Abhéngigkeit von Temperatur und Druck dargestellt. Die Bestimmung des Reinwas-
serflusses einer Membran ist nach dem in Kap. 3 vorgestellten Modell notwendig, um den
Membranparameter Ay aus Gleichung (3.9) anpassen zu kénnen. Durch Anwendung der Glei-
chung (3.46) mit (3.47) ist, wie die Modellierung in Abb. 5.1 zeigt, die Vorhersage des Per-
meatflusses bei unterschiedlichen Temperaturen und damit der Temperaturabhéingigkeit des

Parameters Ay mit guter Naherung moglich.
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Abb. 5.1 Einflup der Temperatur und des Drucks auf den Reinwasserfluf$ einer
Desal 5 DL Membran

Der EinfluB der Membrankompaktion wird in vielen Arbeiten dem Fouling zugeschrieben,
obwohl es sich dabei nicht um eine Belagbildung, sondern um eine Durchsatzreduzierung

aufgrund plastischer Verformungen in der Membranstruktur handelt. Neue Membranen wei-
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sen oft zu Beginn ihres Einsatzes einen Permeatvolumenstrom auf, der innerhalb weniger
Stunden auf einen wesentlich geringeren Wert abfillt. Vielfach handelt es sich hierbei um den
EinfluB der Membrankompaktion. Da bei der Aufkonzentrierung von komplexen Salzlgsun-
gen die osmotische Druckdifferenz tiber der Membran steigt und zur Aufrechterhaltung eines
wirtschaftlichen Flusses der Druck im Feed entsprechend erhht werden muB, wird im fol-

genden die Membrankompaktion naher untersucht.
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Druck [bar]

Abb. 5.2:  Membrankompaktion einer Nanofiltrationsmembran

In Abb. 5.2 (oben) wurde der Einflufl des Drucks auf den Permeatvolumenstrom fiir VE-
Wasser an einer fabrikneuen Desal 5 DL Membran, die nach Herstellerangaben fiir einen
Maximaldruck von 68 bar ausgelegt ist, gemessen. Dabei wurde der Druck schrittweise bis zu
einem Maximalwert gesteigert und anschlieBend mit der gleichen Schrittweite erneut auf den
Ausgangswert, wie in Abb. 5.2 (unten) dargestellt, reduziert. Diese Vorgehensweise wurde fiir

den néchst héheren Maximalwert wiederholt bis zu einem Maximaldruck von 90 bar.

Die Einwirkung der plastischen Deformation der polymeren Membranstruktur auf den Durch-
satz der Membran wird an den Differenzen der Permeatvolumenstrome im aufsteigenden bzw.
absteigenden Ast der Kurven deutlich. Diese Differenzen sind insbesondere oberhalb von 60

bar Maximaldruck erheblich, so daf eine Steigerung des Flusses oberhalb dieses Wertes nicht
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mehr méglich war. Aus den Uberschneidungen der Kurvenverldufe von aufeinanderfolgenden
Versuchsreihen wird deutlich, da8 es sich bei der Verformung der Membran sowohl um einen

reversiblen als auch um eine irreversiblen Einfluf, also um eine elastische und eine plastische

Kompaktion handelt.
600 T T
—A— fabrikneue Membran
—6—mit 80 bar vorbelastete Membran A
= —&—mit 150 bar vorbelastete Membran
o~
c 400 : y
)
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= 200
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0
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Abb. 5.3: Vergleich der Permeatfliisse von Nanofiltrationsmembranen, die mit
unterschiedlichen Maximaldriicken beaufschlagt wurden

In Abb. 5.3 wurden fiir eine fabrikneue Membran sowie flir eine Membran, die iiber einen
langeren Zeitraum Driicken von 80 bar und fiir eine Membran, die einem Maximaldruck von
150 bar ausgesetzt war, die Druckabhéngigkeit des Flusses aufgenommen. Hierbei wird deut-
lich, daB nach einer Belastung der Membran iiber einen lingeren Zeitraum mit dem jeweiligen
Maximaldruck der Zusammenhang zwischen Druck und Permeatvolumenstrom wiederum der
linearen GesetzméaBigkeit folgt und damit die Membrankonstante A aus Gleichung (3.9) be-
stimmt werden kann. Fiir die Praxis zeigt dieses Ergebnis, daB die Herstellerangaben fiir den
FluBl einer Membran nicht unmittelbar auf den Einsatzfall bei wesentlich hoheren Driicken
tibertragbar sind. Es zeigt aber auch, daB ein Flufabfall aufgrund von Kompaktionseffekten

sich nur zu Beginn der Beaufschlagung mit dem maximalen Betriebsdruck auswirkt, sich aber
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nach der plastischen Verformung der polymeren Membranstruktur ein dem Druck proportio-
naler FluB einstellt.

Der EinfluB der Membrankompaktion auf das Trennverhalten wird in Abb. 5.4 sichtbar, in der
die Riickhalte gegeniiber NaCl-Losungen und die Permeatfliisse von Membranen, die zuvor

mit unterschiedlichen Driicken beaufschlagt worden waren, aufgezeigt werden.
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Abb. 5.4: Vergleich der Trennleistung von Nanofiltrationsmembranen, die mit
unterschiedlichen Maximaldriicken beaufschlagt wurden, p=20 bar

Es wird deutlich, daB der Riickhalt der Membran durch die Einwirkung der Kompaktion zwar
im unteren Konzentrationsbereich geringfiigig verbessert werden kann, jedoch wird dies mit

erheblichen Einbuflen im Durchsatz des Permeats erwirkt. Damit wurde nachgewiesen, daf es

sich bei der Membrankompaktion um eine im wesentlichen die Stiitzstruktur betreffende Ver-

dnderung der Membran handelt.
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5.1.2 Binédre Salzlésungen

5.1.2.1 Untersuchungen am ITMA-Modul

Es wurden fiir die vier Salze MgCl,, MgSOs, NaCl, Na;SO;4 die Riickhalte und die Permeatvo-

lumenstréme aufgenommen.

Das in Abb. 5.5 dargestellte Trennverhalten und die in Abb. 5.6 gezeigten Permeatvolumen-
stréme der Membran wurden bei einem Druck im Feed von 20 bar und einer Moduldurch-
strémung von 3 m3/h - was einer mittleren Geschwindigkeit von ca. 1,5 m/s im Kanal zwi-

schen Membran und Stiitzplatte entspricht - aufgenommen.

\

m NaCl ¢ Na2S04
AMgCI2 e MgSO4 [T

Ruickhalt [%]

/1)

0 0,2 04 0,6 0,8 1
Feed-Konzentration [mol/l]
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Abb. 5.5: Riickhalt einer Nanofiltrationsmembran gegeniiber bindiren Salzlosungen :
Mefpunkte und Rechenwerte nach dem in Kapitel 3 hergeleiteten Modell

Der Riickhalt von NaCl, das nur aus einwertigen lonen besteht, nimmt schon bei geringeren
Konzentrationssteigerungen erheblich ab. Aufgrund der einfachen Anionenladung sind die
elektrischen Wechselwirkungen zwischen der negativen Membran und dem Anion geringer

als bei mehrwertigen Anionen. Durch die verbesserte Abschirmung der Wandladung bei hohe-
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ren Na'-Konzentrationen wird diese Wechselwirkung weiter reduziert, und der Riickhalt

sinkt.

Die zu Beginn hohen Riickhalte des Na;SO; resultieren aus den starken AbstoBungskriften
zwischen der Oberflachenladung der Membran und dem Sulfation. Der Riickgang des Riick-
haltes bei hoheren Konzentrationen hat zwei Ursachen. Zum einen bewirken die zwei Na'-
Tonen je Sulfation eine bessere Abschirmung der Wandladung, zum anderen steigt aufgrund
der guten Riickhaltung und der hohen Ionenzahl (v = 3) des Salzes die osmotische Druckdiffe-
renz iiber die Membran an, was zu einem aus Abb. 5.6 ersichtlichen Riickgang des Permeatvo-

lumenstroms fithrt und damit auch zu einer Verschlechterung des Riickhalts.
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Abb. 5.6:  Permeatvolumenstrom gemessen (M) und berechnet (R) fiir bindre
Salzlésungen an einer Nanofiltrationsmembran, 20 bar

Eine Minderung des Riickhalts bei niedrigen Fliissen resultiert aus der geringeren Druckab-
hangigkeit des Ionentransports im Vergleich zum Lésungsmitteltransport. Eine Erhshung des
Drucks bewirkt neben einem nahezu proportionalen Anstieg des Losungsmittelflusses nur
einen wesentlich geringeren Anstieg des Ionentransports, wodurch die Konzentration im Per-

meat sinkt und der Riickhalt steigt.
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Die hohen Riickhalte fiir die Magnesiumsalze bestitigen die in Kapitel 3.3.3 hergeleitete er- (
weiterte Theorie zum Membrangleichgewicht. Fiir Mg?*-Ionen gibt es eine - aufgrund der
Coulomb’schen AbstoBung der Ionen untereinander - maximale Porenkonzentration, die ho-
her als die durch das Donnan-Gleichgewicht berechnete Konzentration ist. Dies fiithrt insbe-
sondere beim MgCl, zu einem Anstieg des Riickhalts bei geringen Konzentrationen. Im hohe-
ren Konzentrationsbereich liegt die Maximalkonzentration fiir Mg**-ionen aufgrund der eben-
falls erhohten Anionenkonzentration in der Pore und deren Abschirmungseigenschaften fiir !
das Kationenpotential héher. Zudem geht der Permeatfluf} aufgrund der drei Einzelionen des

MgCl; erheblich zurtick, was sich wie beim Na;SO4 auf den Riickhalt negativ auswirkt.

Der hohe Riickhalt des MgSQ; auch bei hohen Konzentrationen erfolgt zum einen aufgrund
des Ausschlusses des Sulfats aus den Poren durch die Membranladung, zum anderen aufgrund
der maximalen Magnesiumkonzentration in der Membran. Durch den erheblichen Riickgang
des osmotischen Koeffizienten von MgSO, bei hohen Konzentrationen (vgl. Abb. 3.5) bleibt
der PermeatfluB auch bei hohem Riickhalt und hoher Feedkonzentration in einem mefibaren

Bereich.

Die Modellierungen des Riickhalts wurden entsprechend dem in Kapitel 3 vorgestellten erwei-
terten Modell durchgefiihrt. Sie zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen
Untersuchungen. Die dazu verwendeten membranspezifischen Parameter wurden fiir die noch
folgenden Beschreibungen des Trennverhaltens der Membran gegeniiber ternéren Salzlgsun-
gen nicht gesindert, da das verwendete Membranmaterial fiir die bindren und ternéren Versu-
che dasselbe war. Eine Modellierung des Trennverhaltens der Membran ohne die Betrachtung
der Coulomb’schen AbstoBungen in der Pore wiirde zu erheblich geringeren Riickhaltewerten
fiir die mehrwertigen lonen fithren, da die mit der Donnan-Beziehung zu hoch berechneten
Magnesiumkonzentrationen zu einer erheblich besseren Abschirmung des Wandpotentials und

somit zu einem niedrigeren Riickhalt im Vergleich zum NaCl fiihren miiiten.

Auch die Bestimmung des transmembranen Flusses aus Abb. 5.6 konnte gut mit dem Modell,
das die konzentrationsabh#ingigen osmotischen Koeffizienten beriicksichtigt, dargestellt wer-
den. Dabei wurden zur Bestimmung des Flusses die gemessenen Permeat- und Feedkonzen-
trationen in das Modell zur Bestimmung der Konzentrationspolarisation eingesetzt und so die
Konzentration in der Membrangrenzschicht bestimmt. Eine Vernachldssigung der osmoti-
schen Koeffizienten bzw. die Einfithrung eines konzentrationsunabhéngigen Beiwertes wiirde
insbesondere fiir das MgSO4 zu Ergebnissen fiihren, die nicht an die experimentell ermittelten

Ergebnisse angepalit werden konnen.
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5.1.2.2 Untersuchungen an der Testzelle

Eine weitere Uberpriifung der Anwendbarkeit des Modells zur Bestimmung der Konzentrati-
onspolarisation nach der in Kapitel 3.3.2.1 beschriebenen Vorgehensweise sollte durch expe-
rimentelle Untersuchungen an der Testzelle durchgefiihrt werden. Ziel war es, durch die Er-
zeugung von hohen Uberstrémungsgeschwindigkeiten den EinfluB der Konzentrationspolari-
sation zu minimieren und somit die effektive, von den Strémungsregimen unabhingige
Trennwirkung der Membran zu messen. Bei Verwendung des gleichen Membranmaterials
sollte es anschlieend moglich sein, durch einen Vergleich mit den am MTMA-Modul erziel-

ten Messungen Aussagen iiber die Konzentrationspolarisation im MTMA-Modul zu erhalten.

In Abb. 5.7 sind die fiir das Salz MgCl, an der Testzelle ermittelten Riickhalte in Abh#ngig-
keit von der Feedkonzentration und der Uberstromungsgeschwindigkeit aufgezeichnet. MgCl,
wurde gewdhlt, um die im MTMA-Modul gemessene ungew&hnliche - aber reproduzierbare -
Konzentrationsabhéngigkeit auf ihre Ubertragbarkeit auf ein anderes Modulsystem zu unter-

suchen.

Der prinzipielle Verlauf der Konzentrationsabhéngigkeit des Salzriickhalts konnte durch die
Untersuchungen an der Testzelle bestatigt werden, d.h. es konnte ein maximaler Riickhalt bei
einer Feedkonzentration von ca. 0,1 M gemessen werden. Die unterschiedliche Steigung vor
bzw. hinter dem Maximum muf} auf die unterschiedlich breite Stromungsgeschwindigkeits-
verteilung beim Modul und bei der Testzelle zuriickgefiihrt werden. Bei der Testzelle kann
von einer nahezu homogenen Uberstrémungsgeschwindigkeit ausgegangen werden, wahrend
im MTMA-Modul, wie in [110] gezeigt, trotz der Stromungsleitkanile auf den Stiitzplatten

lokale Abweichungen von der mittleren Uberstrémungsgeschwindigkeit auftreten.

Es wird deutlich, daB mit steigenden Uberstromungsgeschwindigkeiten in der Testzelle die
Riickhalte einem Grenzwert und damit einer vernachléssigbaren Konzentrationspolarisation
zustreben. Eine vollstandige Unabhéngigkeit des Riickhalts von der Uberstrémungsge-
schwindigkeit konnte fiir die maximalen Uberstrémungsgeschwindigkeiten von 3,5 m/s je-

doch nicht erzielt werden.

Ein Vergleich der an der Testzelle erzielten Riickhalte mit dem Riickhalt am Modul zeigt au-
Berdem, daB bei gleichen Uberstromungsgeschwindigkeiten im Modul ein besserer Riickhalt
zu messen war. Es wurden fiir die Testzelle und die Membrantasche die gleichen Membran-

materialien verwendet (Desal 5 DL), jedoch aus unterschiedlichen Produktionschargen. Es

R ...
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kann daher davon ausgegangen werden, daB, wie bereits in [56] berichtet, eine quantitative
Vergleichbarkeit von Trennergebnissen der gleichen Membran unterschiedlicher Chargen
nicht unbedingt gegeben sein muB. Daher wurde auf eine weitere Betrachtung der Testzellen-

ergebnisse verzichtet.
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Abb. 5.7:  Abhdngigkeit des Riickhalts von der Feedkonzentration und der
Uberstromungsgeschwindigkeit an der Testzelle fiir MgCl,

51.3 Terndre Salzlésungen

Das quaternére Basissystem Na'-Mg?-CI'-S04>-H,0 enthilt vier ternére Randsysteme sowie
die zwei quasiterniiren Systeme H,0-MgCly-Na;SO4 bzw. H0-MgS04-NaCl. Es wurden die
Trennversuche fiir diese Gemische bei transmembranen Druckdifferenzen von 10 bar bzw. 20
bar durchgefiihrt und modelliert.

Der klassische Nanofiltrationsversuch, mit dem das Prinzip des Donnan-Gleichgewichts be-
schrieben werden kann, ist in Abb. 5.8 dargestellt. NaCl wird als eine 0,02 M Losung vorge-
legt, zu der schrittweise Na; SOy dosiert wird.

_




5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion 75
100 — ’ & ~ = e
80 i Lo A A
/
— 60 ]
E aNa+
g 0 0 S04 2-
] \.\ m Cl-
e 90
m
1 - n |- I
0 \ ™
-20 |
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1

$0,*-Konzentration [mol/l]

Abb. 5.8 Riickhalt der Ionen im terndiren System H>;0-NaCl-Na>SOy, 20 bar

Die Sulfationen werden aufgrund ihrer zweifach negativen Ladung nahezu vollsténdig aus der
Porenfliissigkeit ausgeschlossen. Das mit dem Sulfat dosierte Natriumion liegt in hohen Kon-
zentrationen in der Porenfliissigkeit vor. Das - im Gegensatz zum Sulfat - permeable Chlorid
wird zur Aufrechterhaltung der Elektroneutralititsbedingung mit dem Na‘-lon durch die
Membran transportiert. Dabei ist die Triebkraft, die aus der Aufrechterhaltung der Elektroneu-
tralitét resultiert, hoher als die Triebkraft des Konzentrationsgradienten iiber die Membran,
wodurch die negativen Riickhaltewerte fiir das Chlorid erklért werden kinnen. Diese Vorgén-

ge werden vom Modell tendenziell richtig dargestellt.

In Abb. 5.9 ist die Wirkungsweise der schrittweisen Zugabe von MgCl, zu einer 0,2 M NaCl -
Losung aufgezeigt. Wie bei dem Versuch in Abb. 5.8 ist die den Riickhalt der Ionen bestim-
mende Komponente das lon mit dem héchsten Riickhalt, das in diesem Fall das Magnesi-
umion ist. Das gut permeable Natriumion wird zur Aufrechterhaltung der Elektroneutralitét
mit dem gut permeablen Anion entgegen dem eigenen Konzentrationsgradienten durch die
Membran transportiert, wodurch - wie in Abb. 5.8 - ebenfalls negative Riickhaltewerte gemes-

sen werden kénnen.
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Abb. 5.9: Riickhalt der Ionen im terndren System H. ,0-NaCl-MgCly, 20 bar

Fiir die Modellierung dieser Stofftransportvorgédnge ist die Beachtung der maximalen lonen-
Kkonzentration in der Pore geméB dem erweiterten Modell zwingend notwendig. Es fallt jedoch
auf, daB der berechnete Na*-Riickhalt niedriger liegt als gemessen, was aus der im neuen Mo-
dell nicht mit aufgenommenen Wechselwirkung zwischen den zweiwertigen und einwertigen
Kationen in der Membranpore resultiert. Auch wenn die einwertigen Kationen ein erheblich
geringeres Potential besitzen, werden sie von den in der Membranpore in maximaler Konzen-
tration vorliegenden zweiwertigen Kationen abgestoBen, wodurch sich auch fiir die einwerti-

gen Kationen eine reduzierte Porenkonzentration einstellen kann.

In Abb. 5.10 wurde MgSO; schrittweise zum vorgelegten NaCl (0,2 M) dosiert. Die darge-
stellten Verlaufe fiir den Riickhalt der Einzelionen stehen im Einklang mit den Ergebnissen
der zuvor diskutierten Gemischversuche und der erweiterten Theorie. Die mehrwertigen lonen
werden besser zuriickgehalten als die einwertigen, zum einen aufgrund der elektrostatischen
AbstoBung zwischen mehrwertigen Anionen und der Oberflachenladung, zum anderen auf-

grund der gegenseitigen Behinderung der mehrwertigen Kationen in der Pore.
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Abb. 5.10: Riickhalt der Ionen im terndren System H,O-NaCIl-MgSO,, 20 bar,
Messung (M) und Rechnung (R)

Das Modell berechnet, wie auch schon in Abb. 5.9 diskutiert wurde, einen zu geringen Riick-
halt fiir das Natriumion, wodurch sich automatisch fiir das Chlorid ebenfalls ein zu niedriger
Riickhalt ergibt, um die Elektroneutralititsbedingung aufrecht zu erhalten. Dies liegt am stark
vereinfachten halbempirischen Ansatz, der den EinfluB der Anionen auf die mehrwertigen
Kationen zwar beriicksichtigt, nicht aber die zusitzliche Behinderung der einwertigen Katio-
nen durch die mehrwertigen Kationen. Da eine Beriicksichtigung der AbstoBung zwischen
einwertigen und mehrwertigen Kationen in der Pore zu weiteren Anpassungsparametern fiih-
ren wiirde, wurde aufgrund der befriedigenden Wiedergabe der qualitativen Verldufe darauf

verzichtet.

Die Ergebnisse der weiteren Gemischversuche und der Untersuchungen bei 10 bar transmem-
branem Druck bestatigen die bisher genannten Stofftransportvorgénge. Sie sind dem Anhang
zu entnehmen. Auch bei den im Anhang dargestellten Riickhalten wurden die membranspezi-

fischen Anpassungsparameter bei der Modellierung des Riickhalts nicht verindert.

Trotz der fehlenden Beriicksichtigung der abstoenden Wechselwirkungen zwischen ein- und

mehrwertigen Kationen in der Pore hat das erweiterte Porenladungsmodell aufgrund seiner
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universellen Anwendbarkeit auf Salzgemische und auf hochkonzentrierte Salzlosungen ge-

zeigt, daB es die Stofftransportvorgénge in befriedigender Weise wiedergibt.

Das allein auf grundlegenden physikalischen Wechselwirkungen beruhende Modell ist in sich
schliissig und erméglicht eine Bestimmung des Trennverhaltens von Nanofiltrationsmembra-
nen allein anhand von membranspezifischen Anpassungsparametern. Die numerische Auflo-
sung von Differentialgleichungen konnte durch geeignete Vereinfachungen, insbesondere
durch Entwicklung eines analytischen Ansatzes zur Bestimmung des mittleren Porenpotentials

basierend auf der Poisson-Boltzmann-Beziehung, umgangen werden.

5.2 Aufbau von Uberséttigungen durch die Nanofiltration

Bei der Untersuchung der Erzeugung und des Abbaus von iibersittigten Losungen tritt zu-
nichst das Problem auf, daB es sich bei iibersittigten Losungen um metastabile Systeme han-
delt. Daher ist es notwendig eine On-Line-Analytik zur Untersuchung der Ionenkonzentratio-
nen in den {ibersittigten Losungen einzusetzen. Da in praxisrelevanten Abwiassern die Kon-
zentration der schwerldslichen Komponente im Vergleich zu den restlichen Inhaltsstoffen sehr
gering ist (vgl. Abb. 1.2), sind die durch den Abbau der Uberséttigung erzeugten Anderungen
in der Leitfahigkeit nur gering im Vergleich zur Leitfahigkeit des gesamten Stoffsystems. Ein
typisches REA-Abwasser besitzt z.B. eine Leitfshigkeit in der GroBenordnung von 70 - 80
mS/em. Bei dem verwendeten LeitfahigkeitsmeBgerat liegt die Fehlerabweichung unter 1%
des jeweiligen Maximalwerts des MeBbereichs (in diesem Fall 100 mS/cm), d.h. 1 mS/cm.
Dieser Wert entspricht der Leitfahigkeitsdnderung beim vollstindigen Abbau einer 50%igen |
Ubersittigung einer Calciumsulfatlésung. Wie noch gezeigt wird, liegt dieser Ubersiitti-

gungswert in der GroBenordnung, die bei der Membranfiltration in der Praxis auftreten kann.

Es wurden daher die Untersuchungen zur Kinetik der Kristallisation bei der Ubersittigung
durch Membranfiltration an gesittigten Calciumsulfatlosungen durchgefiihrt und im Anschlufl
die Anwendbarkeit der Ergebnisse auf ein REA-Abwasser untersucht.

Wird im folgenden das Kristallisationsverhalten von Calciumsulfat diskutiert, ist damit Calci-
umsulfat-Dihydrat gemeint, das im fiir die Membrantechnik relevanten Temperaturbereich die

stabile Form des Salzes darstellt.
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5.2.1 Laboruntersuchungen
5.2.1.1 Zur Aussagekraft von Membranriihrzellenversuchen

Die Laboruntersuchungen wurden an der Membranrithrzelle durchgefiihrt. Der Nutzen der
Membranriihrzelle zur Vorhersage des Trennverhaltens von Membranen im industriellen Ein-
satz ist umstritten, da sich das Verfahrensprinzip von dem industrieller Moduln unterscheidet.
Der wesentliche Unterschied der Rithrzelle zum industriellen Modul ist die Erzeugung der

Uberstromung und der Druckbeaufschlagung.

Bei der Erzeugung der Uberstrémung durch den Magnetriihrer ist eine hohe Uberstromungs-
geschwindigkeit zur Vermeidung der Konzentrationspolarisation anzustreben, die jedoch
durch die Trombenbildung in der Zelle begrenzt ist. Die Beaufschlagung des Drucks mittels
eines Gaspolsters hat zur Folge, daB - in Abhéngigkeit von der Riihrerdrehzah! und vom Fiill-
stand in der Zelle - Gasblasen in Kontakt mit der Membran kommen und so ein Teil der
Membranfléche zur Gaspermeation genutzt wird. Dies fithrt zu einer Reduktion des Fliissig-
keitsvolumenstroms. Wie Abb. 5.11 zeigt, sollte ein Fiillstand von weniger als 3 cm (in unge-
rithrtem Zustand) vermieden werden, da unterhalb dieses Fiillstands der permeierende Gasan-

teil bei iiber 10% des Gesamtpermeatvolumenstroms liegen kann.
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Abb. 5.11: Gasdurchsatz in Abhdngigkeit vom Druck und von der Rithrerdrehzahl bei der
Filtration an der Membranriihrzelle
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Die in den weiteren Versuchen verwendete Riihrerdrehzahl wurde auf einen Wert von 600
U/min festgelegt, fiir den ein Optimum hinsichtlich des Salzriickhalts gemessen werden
konnte. In Abb. 5.12 sind die in Riihrzellenversuchen gemessenen Riickhalte der untersuchten
Salze im Vergleich zu Messungen an Membrantaschenmoduln aufgezeigt. Es wird deutlich,
daB Membranriihrzellenversuche sinnvoll zur Abschitzung des Trennverhaltens von Mem-

branen eingesetzt werden konnen.
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Abb. 5.12: Vergleich des Trennverhaltens einer Nanofiltrationsmembran in der
Membranriihrzelle (MRZ) und im MTMA-Modul (MTMA) i

5.2.1.2 Untersuchungen zum Uberséttigungsverhalten

Zur Erzeugung von iibersittigten Losungen wurden nahezu geséttigte Calciumsulfatlésungen
in der Riihrzelle bei 10 bar aufkonzentriert. Durch die Variation der Versuchsdauer war es
moglich, unterschiedliche Ubersittigungszustéinde zu erzeugen. Die liberséttigten Losungen
wurden der Riihrzelle entnommen und in ein Becherglas umgefiillt. Zur Simulation der Stré-

mung im Membranmodul wurde die Lésung geriihrt.

In Abb. 5.13 sind die Verliufe der Ubersittigung im Becherglas fiir unterschiedliche An-

fangsiibersattigungen aufgezeigt. Mit der Naufiltration konnten relative Ubersattigungen von
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iiber 100% realisiert werden. Bei diesen hohen Ubersittigungen konnten erste Kristalle in der
Riihrzelle festgestellt werden, so daB nach dem Umfiillen in das Becherglas der Abbau der

{Jbersittigung sofort einsetzte und keine Induktionszeit gemessen werden konnte.

Bei einer relativen Anfangsiibersittigung von 80% dagegen ist bereits eine ausgeprégte In-
duktionsperiode erkennbar. Bei weiter abnehmender Anfangsiiberséttigung (o = 50%) werden
Induktionszeiten von mehr als 6 h gemessen, in denen praktisch keine Verminderung der

Konzentration stattfindet.
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Abb. 5.13: Ubersdttigungsabbau einer Calciumsulfatlosung ohne Seeding

Vergleicht man die gemessenen Induktionszeiten mit den in der Literatur angegebenen Wer-
ten, so zeigt sich in Abb. 5.14, daB die in dieser Arbeit durchgefiihrten Messungen im unteren
Bereich der bisher durchgefiihrten Untersuchungen zur Bestimmung der Induktionszeit liegen.
Die weite Streuung der Mefdaten resultiert aus den in Kap. 2.3 beschriebenen unterschiedli-
chen Vorgehensweisen der einzelnen Autoren zur Erzeugung des iibersattigten Zustandes.
Insbesondere bei der Erzeugung durch Vermischen zweier gut 1oslicher Salze fithrt die Anwe-
senheit der zustzlichen Ionen zu einer Anderung der Loslichkeitsgrenze von Calciumsulfat-

Dihydrat, die von einigen Autoren bei der Auftragung ihrer MeBdaten nicht beriicksichtigt
wurde,
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Die Modellierungen nach Gleichung (2.32) und Gleichung (2.33) deuten darauf hin, daB bei
noch geringeren Ubersittigungen die Induktionszeiten weiter ansteigen werden und damit die

Keimbildungsrate weiter abnimmt.
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Abb. 5.14: Vergleich von Literaturdaten und experimentell bestimmten Daten zu
Indulktionszeiten tibersditigter Calciumsulfatlosungen mit den Modellen

Diese Ergebnisse zeigen, daB es moglich ist, an der Membran iibersittigte Zustéinde zu erzeu-
gen, die iiber mehrere Minuten oder auch Stunden metastabil bleiben, ohne daB die Kristalli-
sation einsetzt. Ein Verfahren mit externem Seeding, bei dem die Ubersittigung feststofffrei
an der Membran erfolgt und der Abbau der Ubersittigung in einem raumlich getrennten See-
ding-Behalter ablauft, ist aufgrund dieser Untersuchungen méglich, sofern die Ubersittigung
bestimmte Werte nicht tiberschreitet. Das Reduzieren der maximalen Ubersittigung im Mem-
bransystem fiihrt zu einer exponentiell steigenden Induktionszeit und damit zu einem geringe-

ren Risiko des Auskristallisierens an der Membran.

Beim Seeding werden arteigene Kristalle zur Beschleunigung der Kristallisation der iibersit-
tigten Losung hinzugegeben. In Abb. 5.15 kann die Abhéngigkeit der Abbaugeschwindigkeit
von der zugegebenen Seedingkristallmenge abgelesen werden. Es wird deutlich, daB durch die

Zugabe von Seeding-Kristallen die Kristallisationskinetik bei diesen Versuchen so beschleu-
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nigt wird, daB keine Induktionszeiten mehr mefbar waren. Eine hohere Feststoffmenge resul-
tierte erwartungsgemds in einer hoheren Abbaurate der Ubersittigung. Die Modellierung der
Abbaurate erfolgte nach dem empirischen Ansatz aus Gleichung (2.34) und ergab fiir die Ex-
ponenten n = 2, m = 2 gute Ndherungen. Aufgrund dieser Messungen konnten die notwendige
Aufenthaltszeit einer iiberséttigten Losung im Kristallisator fiir die Kombinationsanlage abge-

schitzt und der Behélter entsprechend dimensioniert werden.
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Abb. 5.15: Ubersdttigungsabbau einer Calciumsulfatlosung mit Seeding

5.2.2 Untersuchungen an der Pilotanlage

Aufgrund der bisher nur geringen Kenntnisse iiber die EinfluBfaktoren der Kristallisation bei
der Membranfiltration wurden die im Labormafstab durchgefiithrten Aufkonzentrierungen von
gesdttigten Calciumsulfatlgsungen im TechnikumsmaBstab wiederholt, um den EinfluB der

Stromungsregime auf das Kristallisationsverhalten zu ermitteln.
5.2.2.1 Aufkonzentrierung ohne Seeding

An der Technikumsanlage zur Nanofiltration wurde eine nahezu gesittigte Calciumsulfatls-
sung durch Riickfiihrung des Retentats in den Vorlagebehilter kontinuierlich aufkonzentriert.

In Abb. 5.16 ist der zeitliche Verlauf der relativen Ubersiittigung (oben) sowie des Permeatvo-
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lumenstroms (unten) fiir unterschiedliche ProzeBbedingungen aufgetragen. Die maximal er-
reichbare Ubersittigung (o = 90%) lag unterhalb des im Labor gefundenen Wertes, was durch
die um 10 °C héhere Temperatur im Modul und die damit einhergehende giinstigere Kristalli-
sationskinetik (vgl. Gleichung (2.31)) bedingt ist.

Der Beginn der Kristallisation ist am abnehmenden Permeatvolumenstrom aufgrund der ein-
setzenden Deckschichtbildung deutlich zu erkennen. Die geringfligige Reduzierung des Per-
meatflusses zu Beginn der Versuche bei 10 bar kann auf den Anstieg der osmotischen Druck-

differenz iiber die Membran zuriickgefiihrt werden.

Unter hinsichtlich der Konzentrationspolarisation ungiinstigen Bedingungen (geringe Uber-
stromung von 0,5 m/s, hohe Druckdifferenz von 20 bar) setzte die Kristallisation unmittelbar
nach Versuchsbeginn ein, so daf praktisch keine Ubersittigung erzeugt werden konnte. Die
Abb. 5.16 zeigt auch, daB bei geringen transmembranen Driicken und hohen Uberstromungs-
geschwindigkeiten relative Ubersittigungen von etwa 50% aufgebaut werden kénnen, ohne

daB der Permeatvolumenstrom abnimmt.

Aus den Versuchen bei 10 bar wird ersichtlich, daB der Zeitraum bis zur Kristallisation des
deckschichtbildenden Feststoffs mit steigender Uberstromungsgeschwindigkeit aufgrund der
geringeren Konzentrationspolarisation von 70 min (0,5 m/s) auf etwa 300 min (1,5 m/s) an-
steigt. Bei transmembranen Driicken von 20 bar konnten dagegen Ubersittigungen ohne Zu-
nahme des Filtrationswiderstands nicht beobachtet werden, was auf eine durch die erhohte

Konzentrationspolarisation unmittelbar initiierte Kristallisation zurlickzufiihren ist.

Es ist moglich, die Grenzschichtkonzentration zum Zeitpunkt der initiierten Kristallisation
durch Anwendung von Gleichung (3.18) naherungsweise zu bestimmen. Ein Vergleich dieser
Grenzschichtkonzentrationen in Abb. 5.17 zeigt, daB bei einer Ubersittigung oberhalb von
100% in der Grenzschicht mit Kristallisation zu rechnen ist. Bei einer maximalen Uberstrdm-
geschwindigkeit und einem Druck von 20 bar wird diese Aussage bestitigt, da in Abb. 5.16

zum Versuchsbeginn eine Induktionszeit andeutungsweise zu erkennen ist und die Grenz-

schichtkonzentration zu diesem Zeitpunkt in Abb. 5.17 zu ca. 110% berechnet werden konnte.
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Abb. 5.16: Zeitlicher Verlauf der relativen Ubersdttigung (oben) und des
Permeatvolumenstroms (unten) bei der Aufkonzentrierung einer
gesdaittigten Calciumsulfatlosung
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Abb. 5.17: Grenzschichtkonzentration der in Abb. 5.16 dargestellten
Aufkonzentrierungsversuche zum Zeitpunkt des PermeatfluBabfalls

Infolge der Anwesenheit weiterer Inhaltsstoffe liegt der osmotische Druck bei realen Abwis-
sern wesentlich hoher als in einer gesittigten bindren Calciumsulfatlosung (n < 1 bar). Da
solche Komponenten zumindest partiell von Nanofiltrationsmembranen zuriickgehalten wer-
den, reduzieren sich die Durchsitze zum Teil erheblich. Die Untersuchungen bei 10 bar bilden
daher hinsichtlich des Durchsatzes - wie noch gezeigt wird - eine Obergrenze fiir eine mit

hochkonzentrierten Abwassern beaufschlagte Nanofiltrationsstufe.

Die Untersuchungen zeigen, daB auch an der Technikumsanlage Induktionszeiten gemessen
und bis zu 50% iiberséttigte Losungen erzeugt werden konnten, ohne die Kristallisation zu
initiieren.

Aufgrund dieser Versuche ist es nicht méglich, Aussagen iiber die Art der Kristallkeimbil-
dung beim Scaling zu machen. Um naheren AufschluB} iiber die Art der Verblockung der
Membran zu bekommen, wurde im AnschluB an den Versuch bei 20 bar und 1,5 m/s (Abb.
5.16) versucht, die Deckschicht durch einen Spiilzyklus zu entfernen. Dieser Spiilzyklus m-

de durch Verringerung des Druckes von 20 bar auf den anlagenspezifischen Minimaldruck

von 3,5 bar erzeugt. Es wurde mit der in der Anlage belassenen Calciumsulfatldsung gespiilt.
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In Abb. 5.18 ist der Permeatvolumenstrom vor und nach den durchgefithrten 2-miniitigen
Spiilzyklen aufgetragen. Es wird deutlich, daB sich allein durch Verminderung des Drucks der
wesentliche Anteil der Verblockung l6ste und der zu Beginn des Versuchs beobachtete Per-
meatvolumenstrom nahezu erreicht werden konnte. Nach emeutem Aufbau des urspriingli-
chen Betriebsdrucks fiel der Durchsatz nach weniger als einer Stunde auf den Minimalwert
ab. Eine erneute Spiilung konnte wiederum den Durchsatz merklich anheben, jedoch auf einen

etwas geringeren Anfangswert als nach der ersten Spiilung.
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Abb. 5.18: Membranverblockung und Entfernung der Deckschicht durch Spiilen bei
reduziertem Druck

Dieses Verhalten deutet darauf hin, daB es sich beim Scaling von Calciumsulfat - zumindest
an der verwendeten NF-Membran - um eine Kristallkeimbildung in der Lésung mit anschlie-
Bender - nach Erzeugung erster Kristalle - sekundérer Keimbildung handelt, die zu einer deck-
schichtbildenden Filtration fithrt. Durch die Reduktion des Drucks wird die Deckschicht ent-
sprechend dem Modell aus Kapitel 3.4.6 abgebaut, da sich bei gleichbleibender tangentialer
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Uberstrémung - und damit gleichbleibendem Abtransport der Kristalle - der Antransport des
Feststoffs erheblich reduziert.

Durch den lingeren Kontakt der Gipskristalle mit der Membran kénnen sich ortlich stabilere
Bindungen zwischen Kristall und Membran aufbauen, die nicht mehr allein durch Druckab-
senkung gelost werden kénnen. Dies bestétigten auch die auf die Ostwald-Reifung zurtickge-
fiihrten ‘Alterungserscheinungen in der Deckschicht’ bei den Untersuchungen von Pergov
[97]. Fiir die praktische Umsetzung bedeutet dies, daf ein langerer Kontakt zwischen den

Kristallen und der Membran vermieden werden sollte.

Es wird ebenfalls bestitigt [97], daB es sich beim Scaling nicht automatisch um eine heteroge-
ne Kristallisation auf der Membran handeln muB. Aufgrund der zuvor durchgefiihrten Ab-
schitzung, daf eine homogene Keimbildung bei den vorliegenden geringen Ubersittigungen
auszuschlieBen ist, liegt die Vermutung nahe, daB es sich bei den Kristallisationsvorgédngen an
Membranen mit Oberflichenladungen um eine heterogene Kristallisation an Verunreinigun-

gen in der Feedlosung mit anschlieBenden sekundéren Keimbildungsmechanismen handelt.

5.2.2.2 Seeding im Membranmodul

Um eine Abschitzung der Vor- und Nachteile des bereits industriell umgesetzten Seedings zu
bekommen, bei dem die arteigenen Kristalle im Feed des Membranmoduls enthalten sind !

(internes Seeding), wurde das Filtrationsverhalten von Calciumsulfatsuspensionen untersucht.

In Abb. 5.19 sind die zeitlichen Verldufe des Permeatvolumenstroms unter Variation des
Drucks dargestellt. Bei diesen Untersuchungen wurden sowohl Permeat als auch Retentat in
den Vorlagebehilter zuriickgefiihrt, so daB es sich hierbei um keinen Aufkonzentrierungsvor-
gang, sondern allein um eine deckschichtbildende Filtration handelt, die nach der Gleichung
(3.54) mit guter Ubereinstimmung modelliert werden konnte. Die Deckschicht, deren Dicke
sich aus der Massenbilanz der an die Membran transportierten Feststoffe und durch die auf-
grund tangentialer Uberstromung abtransportierten Feststoffe ergibt, wird bei hohen Driicken

schneller aufgebaut.

Es wird aus den dargestellten Messungen ersichtlich, daB der Flufl nach etwa 3 h einen vom
transmembranen Druck nahezu unabhéingigen Wert angenommen hat und dieser sich einem
asymptotischen Grenzwert zu nihern scheint. Dieser Grenzwert entspricht nach der in Kapitel

3.4.6 dargestellten Theorie dem Gleichgewicht zwischen an die Membranoberfldche antrans-

-—4
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portiertem und abtransportiertem Feststoff. Eine Beeinflussung des asymptotischen Grenzwer-

tes ist daher nur durch die Uberstromungsgeschwindigkeit oder die Feststoffkonzentration

méglich.
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Abb. 5.19: Zeitlicher Verlauf des Permeatvolumenstroms beim Seeding in Abhdngigkeit
vom Druck

Der EinfluB der Feststoffmenge bei konstanter transmembraner Druckdifferenz ist in Abb.
5.20 dargestellt. Eine hthere Feststoffkonzentration fiihrt zu einem geringeren transmembra-
nen FluB. Daher ist es notwendig, die Feststoffkonzentration bei der Seeding-Technik gering
zu halten. Ein Taschenmodul mit 180°-Umlenkungen in der Stromungsfiihrung zum internen
Seeding einzusetzen, erwies sich insbesondere fiir hohe Feststoffkonzentrationen >2gMhals
nicht sinnvoll, da es zu Ablagerungen des Feststoffs an den 180°-Umlenkungen im Modul

kam. Daher war eine Modellierung aufgrund der effektiv in der Losung vorhandenen Fest-
stoffkonzentration nicht méglich.

Diese Untersuchungen zeigen, daB beim internen Seeding durch die deckschichtbildende Fil-
tration mit einem Riickgang des Permeatvolumenstroms zu rechnen ist. Eine Beeinflussung
dieser Einbufien iiber hohere transmembrane Driicke ist nicht sinnvoll; sie kann nur iiber die

Feststoffkonzentration der Seeding-Kristalle oder die Uberstr()'mungsgeschwindigkeit erfol-

—_
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gen. Es ist bekannt, daB Deckschichten Alterungsprozessen unterliegen kénnen [107]. Dies
fithrt bei der deckschichtbildenden Filtration iiber einen lingeren Zeitraum zu einer kontinu-
ierlichen Verringerung des Permeatflusses und nicht zu einem wie in Abb. 5.19 dargestellten

asymptotischen Grenzwert.
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Abb. 5.20: Zeitlicher Verlauf des Permeatvolumenstroms beim Seeding in Abhdngigkeit
von der Feststoffkonzentration in der Suspension

Diese Ergebnisse bedeuten fiir den praktischen Einsatz, daB die Reinigungszyklen fiir die
Membranen beim internen Seeding zur Aufrechterhaltung eines wirtschaftlichen Permeatflus-

ses kurz gehalten werden miissen, um eine Alterung der Deckschicht zu vermeiden.

5.3 Zur Kombination aus Kristallisation und Nanofiltration

Aufgrund der zuvor durchgefiihrten Untersuchungen sollte das externe Seeding, also die fest-
stofffreie Membranfiltration mit anschlieBendem Abbau der erzeugten Ubersittigung in einem
Kiristallisationsbehélter, praktisch umgesetzt werden, um die Nachteile der internen Seeding-

Technik zu umgehen.
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5.3.1 Zur Feststoffabscheidung und -riickfiihrung

Einen wesentlichen Bestandteil der Anlagenerweiterung bildet die Fest-Fliissig-Trennung,

durch die die geséttigte Losung feststofffrei in den Vorlagebehdlter zuriickgefiihrt werden soll.

Zunichst wurde die in Abb. 4.4 dargestellte Version mit Hydrozyklon installiert, da sie die
verfahrenstechnisch einfachste Vorgehensweise darstellt und auch bereits in dhnlicher Form

fiir die interne Seedingtechnik eingesetzt wurde [39].

100 I ;
(Vo/Vu)miter = 12 ‘ﬁ'
1 Vz Vo co
| - —
T s — —9 * T
—T——o0o——F—%5 ) i
| oz
>60 | —e—Oberlauf: 3g/l. —o— Unterlauf: 3 g/l [

—— Oberlauf: 6 g/l —a—Unterlauf: 6 g/l

bezogener Feststoffstrom
cow Vow / ¢z'Vz [%]

40 4| —®Oberlauf: 9 g/l —o—Unterlauf: 9 g/l | |
° & o
20 sfez e ok ,,i__:_iz._
Vu cy
0
1600 1800 2000 2200 2400 2600
Zyklonzulauf Vz [I/h]

Abb. 5.21: Trennleistung des Hydrozyklons in Abhdngigkeit vom Durchsatz und von der
Feststoffkonzentration in der Suspension

Abb. 5.21 zeigt das Trennverhalten des Hydrozyklons, das durch das Verhaltnis des Fest-

stoffanteils in Ober- bzw. Unterlauf zum Feststoffanteil im Zulauf ausgedriickt wird.

Es wird deutlich, daB eine Trennwirkung des Zyklons hinsichtlich der Feststoffkonzentration

nachweisbar ist, wobei die Zulaufmenge nur einen geringen Einfluf auf das Trennverhalten

hat.
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Die in Abb. 5.22 dargestellten PartikelgroBenverteilungen im Unter- und Oberlauf - hier bei-
spielhaft fiir einen Zulauf von 1000 I/h - zeigen auflerdem, daf die Trennwirkung des Zyklons
kaum einen EinfluB auf die PartikelgréBenverteilung hat.

—Unterlauf

/AR =)
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Verteilungsdichte [%]

1.000

PartikelgroRe [um]

Abb. 5.22: Vergleich der Partikelgrofenverteilung in Ober- und Unterlauf des
Hydrozyklons

Mit einem Feststoffanteil von durchschnittlich 30% im Oberlauf war die Trennwirkung des
Zyklons jedoch zu gering, da dieser Anteil nicht durch neue Kristalle, die sich durch den Ab-

bau der Ubersittigung bilden, ersetzt werden kann.

Mit der apparativ aufwendigeren Umsetzung bestehend aus einem l-um-Kerzenfilter, der im
Kristaller mit filtratseitiger Saugpumpe installiert wurde, konnte das fiir das Kombinationsver-
fahren notwendige feststofffreie Filtrat erzeugt werden. Im Gegensatz zum Oberlauf des Zy-
klons war dieses Filtrat optisch klar und frei von Feststoffen. Daher wurde auf weitere Analy-

sen der PartikelgréBenverteilung und des Trenngrads verzichtet.
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5.3.2 Aufkonzentrierung von bindren Calciumsulfatlésungen

Das Verfahren des externen Seedings kann durch eine Reihe von ProzeBparametern beeinfluBit
werden. Da es sich hierbei um ein System handelt, das den metastabilen Zustand von iiberst-
tigten Losungen ausnutzt, ist es notwendig, die BeeinfluBibarkeit und die Stabilitit des Sy-
stems in Abhéngigkeit von diesen ProzeBparametern zu untersuchen. Es wurden im Rahmen
dieser Versuchsreihe der Einflul des Drucks im Feed, des Riickhalts der Membran sowie des
Verhiltnisses zwischen Permeatvolumenstrom und Feedvolumenstrom fiir die Nanofiltration
untersucht. Im Kristallisationsproze wurden die Temperatur im Kristaller, die Aufenthaltszeit

der Lésung sowie die Anfangsfeststoffkonzentration im Kristaller variiert.

Die Losung wurde dazu im Batchverfahren, ausgehend von einer Vorlage mit 80 bis 100 1
Losung, unter Riickfiihrung des geséttigten feststofffreien Retentats aus dem Kristallisator in
die Vorlage, aufkonzentriert. Dieses Verfahren entspricht im Vergleich mit einer industriellen
Nutzung des Prozesses dem Anwendungsfall mit der maximal an der Membran auftretenden
Ubersittigung, da bei einem ProzeB in der Praxis kontinuierlich gesittigte bzw. untersttigte

Losung der Vorlage zugefiihrt und somit das Scalingpotential reduziert wiirde.

Die Versuchsreihen wurden ausgehend von einer Standardeinstellung, bei der die Losung mit
35 °C, 10 bar und einem Verhiltnis von 0,1 zwischen Permeat- und Feedvolumenstrom an der
Membran aufkonzentriert wurden, durchgefithrt. Im Kristaller wurde mit einer Anfangsfest-
stoffkonzentration von 6 g/l bei einer Aufenthaltszeit von 30 min bei 35 °C der Abbau der
Ubersittigung durchgefiihrt. Die Untersuchung zur Beeinflussung des Verfahrens durch das
Trennverhalten der Membran resultierte aus den verschlechterten Riickhalteigenschaften der
Membrantasche, die bereits fiir sémtliche zuvor diskutierten Untersuchungen eingesetzt wor-
den war. Sie wurde durch eine neue Charge mit erheblich besseren Riickhalteigenschaften

ersetzt.

In Abb. 5.23 sind im Vergleich zu den erzielten Ergebnissen bei der Aufkonzentrierung einer
geséttigten  Calciumsulfatlésung ohne Seeding (vgl. Abb. 5.16, maximale Uberstrémge-
schwindigkeit) die Ergebnisse an der Kombinationsanlage fiir unterschiedliche Driicke im
Membranmodul aufgetragen. Dabei sind im oberen Diagramm die relative Uberséttigung im
Retentat - dies entspricht dem Zulauf des Kristallers - und am Ablauf des Kristallers aufgetra-

gen. Im unteren Diagramm ist der PermeatfluB fiir beide Verfahrensvarianten aufgetragen.
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Abb. 5.23: Relative Ubersdttigung (oben) und Permeatfluf3 (unten) bei der
Aufkonzentrierung von Calciumsulfat mit und ohne Seeding
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Durch Zugabe von Kristallisationskeimen in den Kiristallisationsbehélter konnte im Mem-
pranmodul die Uberséttigung im Zulauf auf einen konstanten Wert unterhalb 10% und im
7ulauf des Kristallers auf einen stationédren Zustand unterhalb 20% eingestellt werden. Durch
den gestiegenen Permeatflufl bei hoheren Driicken stellt sich im Retentat entsprechend dem
Druck eine hthere relative Ubersittigung ein. Da der gréBere Konzentrationsgradient zwi-
schen Zu- und Ablauf des Kristallers eine Beschleunigung der Kristallisation bewirkt, ist die

Hohe der relativen Ubersittigung am Kristallerablauf nahezu druckunabhingig,

Da die Zugabe von Kristallisationskeimen im Kristallisator keinen EinfluB auf die Konzentra-
tionsverhéltnisse in der Membrangrenzschicht hat, konnte das Auskristallisieren bei 20 bar
zwar reduziert, nicht aber verhindert werden. Bei einem Durchsatz von ca. 90 /m*h konnte
bei der Aufkonzentrierung der Vorlage auch nach iiber 8 h Versuchsdauer kein signifikanter
Riickgang der Durchsatzleistung festgestellt werden. Da sich das System hinsichtlich der
Uberséttigung bereits nach 3 h in einem stationdren Zustand befand, ist eine spontan eintre-

tende Kristallisation nicht mehr zu erwarten.

Bei einem transmembranen Druck von 15 bar war zunichst keine Kiristallisation im Mem-
branmodul festzustellen. Nach ca. 2 h Versuchsdauer deutete sich bei einer relativen Ubersit-
tigung von ca. 17% die erste Deckschichtbildung an. Eine Uberpriifung der Konzentration in
der Grenzschicht, wie sie auch gemalB Abb. 5.15 zuvor durchgefiihrt worden war, ergab eine
relative Uberséttigung von nahezu 100% zum Zeitpunkt der initiierten Kristallisation. Dies
bestétigt die zuvor ermittelten Werte und stiitzt die Aussage, daB} in der verwendeten Ver-
suchsanordnung eine relative Ubersittigung von 100% in der Grenzschicht unterschritten

werden muf}, um einen scalingfreien Betrieb des Membranmoduls zu gewéhrleisten.

Einen groBen EinfluB auf den Abbau der Ubersittigung hat die Anfangsfeststoffkonzentration
im Kristaller. In Abb. 5.24 ist die Abbaurate, die durch

rel. Ubersaettigung(Zulauf) — rel. Ubersaettigung(Ablauf)

Abbaurate = > -
rel. Ubersaettigung(Zulauf)

-100% (5.1)

definiert ist, fiir unterschiedliche Feststoffkonzentrationen aufgetragen.

Es wird deutlich, wie sich nach ca. 3 h eine konstante Abbaurate fiir die verwendeten An-
fangsfeststoffkonzentrationen einstellt. Dabei liegt die Abbaurate fiir die maximale Fest-

stoffkonzentration erwartungsgeméB am héchsten.
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Abb. 5.24: Abbaurate im Kristaller bei Variation der Anfangsfeststoffkonzentration
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Abb. 5.25: Relative Ubersdttigung im Ablauf des Kristallers fiir verschiedene
Anfangsfeststoffkonzentrationen
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Fiir eine Anfangskonzentration von 1 g/l strebt die Abbaurate nicht gegen einen stationdren
Endwert, sondern gegen Null, was eine kontinuierlich steigende Ubersittigung im Retentat
zur Folge hat (Abb. 5.25). Die Ursache fiir dieses Verhalten liegt darin, daf sich ein Teil der
Feststoffmenge als Filterkuchen am Kerzenfilter anlagert und somit bei den resultierenden
geringen Feststoffkonzentrationen nicht mehr ausreichend Keime zur Verfiigung stehen, um

die Ubersdttigung wihrend der Aufenthaltszeit der Losung im Kristaller abzubauen.

Eine Erhdhung der Feststoffkonzentration bewirkt eine Verringerung des stationéiren Endwer-
tes fiir die relative Ubersittigung im Kristaller und damit eine Verminderung des Scalingpo-

tentials an der Membran.

Fiir die praktische Anwendung ist daher eine hohe Feststoffkonzentration im Kristaller anzu-
streben, um eine hohe Abbauleistung aufrecht zu erhalten. Da kontinuierlich neue Kristalle
gebildet werden, muf die Kristallmenge durch die Entnahme von UberschuBkristallschlamm
reguliert werden, wobei die obere Grenze fiir die Feststoffkonzentration allein von der Lei-
stungsféhigkeit der Fest-Fliissig-Trennung abhéngt. Bei den in dieser Arbeit dargestellten
Untersuchungen (mit Ausnahme von Kapitel 5.4.3) wurde kein Uberschufschlamm entnom-

men und somit die Kristallkonzentration tiber die Versuchsdauer kontinuierlich gesteigert.

Nach Gleichung (2.31) sollte eine Temperaturerhohung im Kristaller einen Einfluf auf die
Kristallisationskinetik haben. In Abb. 5.26 sind die relative Ubersittigung im Zulauf des Kri-
stallers und die Abbauraten in Abhingigkeit von der Temperatur im Kristaller aufgezeigt. Es
fallt auf, daB sich ein nahezu temperaturunabhéngiger Gleichgewichtszustand fiir die maxima-
le relative Uberséttigung im Retentat einstellt, obwohl geméB der Theorie fiir hohe Tempera-
turen im Kristaller eine hohere Abbaurate gemessen werden konnte. Die Temperatur im

Membranmodul wurde wéhrend dieser Versuche auf 30 °C konstant gehalten.

Betrachtet man die Permeatfliisse fiir die drei Versuche in Abb. 5.27, so wird deutlich, daB
durch die schlechtere Abbauleistung und den resultierenden héheren osmotischen Druck der
Permeatflu bei geringen Abbauraten absinkt und es somit zu einer geringeren Aufkonzentrie-
rung an der Membran kommt. Dies fiihrt trotz der geringeren Abbaurate bei niedrigen Tempe-
raturen zu einer nahezu temperaturunabhéngigen maximalen Ubersittigung im System. Da ein
FluBabfall aufgrund des osmotischen Drucks fiir das verwendete Stoffsystem nur in der Gro-
Benordnung von 5 - 10 % liegen kann, muB der verringerte FluB bei T = 30 °C auf Membran-
verunreinigungen zurtickgefiihrt werden. Dies konnte nach einer anschliefenden Reinigung

der Membran mit einem alkalischen Reinigungsmittel bestitigt werden.

—&ﬂ‘_ P A
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Abb. 5.26: Temperatureinfluf auf die Abbaurate und die relative Ubersdittigung im
Kristaller
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Abb. 5.27: Permeatflufs in Abhdngigkeit von der Temperatur im Kristaller
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In Abb. 5.28 sind die erzielten Abbauraten im Kristaller und die relativen Ubersittigungen fiir
eine Membran mit einem Riickhalt von 75 % und eine Membran mit ca. 95 % gegeniiber
Calciumsulfat dargestellt. Es wird deutlich, daB trotz der erheblich unterschiedlichen Trenn-
leistung kaum ein Unterschied hinsichtlich der sich einstellenden Konzentrationsverhiltnisse
erkennbar ist. Aufgrund der mit der neuen Membran erzielbaren hoheren Ubersittigung liegen
die Werte geringfiigig oberhalb der Ergebnisse der alten Membran. Die Unterschiede in den
relativen Uberséttigungen sind jedoch nur geringfiigig, da durch eine erhshte Kristallisations-
geschwindigkeit bei einem hoheren Konzentrationsgradienten zwischen Ein- und Auslauf am

Kristaller der bessere Riickhalt der Membran wieder ausgeglichen wird.
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Abb. 5.28: Einfluf3 der Trennleistung der Membran auf die Abbaurate und die relative
Ubersdittigung im System

Eine weitere Moglichkeit zur Beeinflussung der Abbaurate ergibt sich aus der Aufenthalts-
daver der Losung im Kristaller. In Abb. 5.29 sind die Abbauraten und die relativen Uberstti-

gungen am Kristallerzulauf iiber die Versuchsdauer aufgetragen.

Die Abbauraten sind erwartungsgemB bei lingeren Aufenthaltszeiten hoher. Am nahezu ein-
heitlichen Verlauf der relativen Ubersdttigungen im Retentat zeigt sich, daB die Aufenthalts-

dauer fiir die prozeBentscheidende maximale Ubersittigung im Membranmodul von unterge-
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ordneter Bedeutung ist und damit der Kristaller fiir den technischen Einsatz mit einem gerin-
geren Bauvolumen dimensioniert werden kann. Nach ca. 3 h hat sich im System wiederum das

Gleichgewicht eingestellt.
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Abb. 5.29: Abbauraten und relative Ubersdittigungen iiber die Versuchsdauer in
Abhdngigheit von der Verweilzeit im Kristaller

Neben der Feststoffkonzentration im Kristaller ist die Ubersdttigung im Retentat eine wichtige
Grofe zur Beeinflussung der Kristallisationskinetik. Da, wie gezeigt wurde, eine Beeinflus-
sung der Ubersittigung durch die Erh¢hung des Permeatflusses aufgrund der einsetzenden
Kristallisation an der Membran nicht moglich ist, kann eine héhere Ubersittigung durch die
Variation des Verhaltnisses zwischen Feedzulauf und Permeatablauf eingestellt werden. Dies
kann bei einem System mit einer zusitzlichen Kreiselpumpe im Druckbereich einfach durch
die Reduzierung des Feedzulaufs reguliert oder aber durch die Membranfliche im MTMA-
Modul mit der Anzahl der Membrantaschen beeinflufit werden. Diese letztere Vorgehenswei-

se wurde gewihlt.

In Abb. 5.30 sind die Abbauraten und die relativen Ubersittigungen im Zulauf des Kristallers
in Abhingigkeit vom Volumenstromverhiltnis zwischen Feed (F) und Permeat (P) aufgetra-

gen.

—
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Abb. 5.30: Abbauraten und relative Ubersdttigungen in Abhdngigkeit vom Verhdltnis
Feedvolumenstrom (F) zum Permeatvolumensirom (P)

Es wird deutlich, dal} bei einem Verhaltnis von 2,9 mit einer Eingangsiibersittigung von na-
hezu 40 % bereits ein Wert erreicht wird, der nahe der in Kapitel 5.2.2.1 hergeleiteten Ober-
grenze liegt und damit einer Ubersittigung in der Grenzschichtkonzentration von fast 100%
entspricht. Eine Erh6hung der Anzahl der Membrantaschen wiirde daher unweigerlich zur
Uberschreitung der Induktionszeit im Membranmodul fiihren, was nur durch einen hoheren
Zulaufvolumenstrom und somit durch einen erhdhten Austausch der Membrankreislauflésung
verhindert werden kann. Zur Vermeidung der Uberschreitung der Induktionszeit erscheint es
alternativ sinnvoll, auf eine Umwilzpumpe im Membrankreislauf zu verzichten und somit nur
durch das einmalige Uberstrémen eines Membrantaschenstapels die Ubersdttigung zu erzie-

len.

Aufgrund des erheblich hoheren Permeatflusses war das Vorlagevolumen bei der Aufberei-
tung mit einer groBeren Anzahl Membrantaschen schneller abgearbeitet. Die Verldufe der
Abbaurate und der Ubersittigung deuten jedoch auch bei diesen Versuchen auf einen stations-
ren Zustand hin, der nach 3 h erreicht wurde. Aufgrund der erhohten Triebkraft bei hohen
Ubersiittigungen im Zulauf des Kristallers erhéht sich somit auch die Abbaurate im Kristaller

durch die Steigerung der Membranfliche.

—“_
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Aus den durchgefiihrten Untersuchungen kann gefolgert werden, daB das Kombinationsver-
fahren aus Nanofiltration und Kristallisation nahezu unabhéngig von den eingestellten Pro-
zeBparametern nach ca. 3 h Versuchsdauer einen stationdren Zustand erreicht, bei dem die
Zulauf- und die Ablaufkonzentrationen im Kiristaller und damit auch die Abbaurate konstante
Werte erreichen. Eine reduzierte Abbaurate, z.B. durch eine geringere Feststoffkonzentration
oder durch geringere Temperaturen, fiihrt zu einer htheren Ablaufkonzentration im Kristaller.
Eine hohere Ablaufkonzentration des Kristallers resultiert in einer hoheren Zulaufkonzentrati-
on nach emeuter Aufkonzentrierung an der Membran. Damit wird die Abbaurate durch einen
grofBeren Konzentrationsgradienten zwischen Ein- und Auslauf gesteigert. Sie néhert sich so
den Werten unter giinstigeren Abbaubedingungen. Das System reguliert sich selbst und ist

damit unempfindlich gegen Schwankungen der ProzeBparameter.

Die wichtigste zu kontrollierende ProzeBgrdBe ist die Konzentration am Eintritt des Kristal-
lers und damit die Retentatkonzentration. Unter den in dieser Arbeit gegebenen Versuchsbe-
dingungen muB eine relative Ubersittigung von 100% in der Grenzschicht der Membran un-

terschritten werden, um die Kristallisation im Membranmodul zu verhindern.

53.3 Aufkonzentrierung von REA-Abwasser

Zur Uberpriifung der Anwendbarkeit des Kombinationsverfahrens auf ein industrielles Ab-
wasser wurde das REA-Abwasser aus einer Miillverbrennungsanlage eingesetzt. Da der Vor-
lagebehélter auf maximal 100 1 dimensioniert war, Untersuchungen tiber einen lingeren Zeit-
raum jedoch anzustreben waren, wurde in definierten zeitlichen Abstéinden das Abwasser -

entsprechend der aus dem System entnommenen Permeatmenge - manuell nachgefiihrt.

Da der Kerzenfilter zur Fest-Fliissig-Trennung im Intervall manuell gewechselt und gereinigt
werden muB, war eine Aufbereitung des Abwassers iiber Nacht nicht méglich. Daher stellen
die im folgenden beschriebenen Versuchsverldufe eine Aneinanderreihung von MeBergebnis-
sen aufeinanderfolgender Versuchsreihen dar. Um ein Auskristallisieren der iibersittigten L-
sung iiber Nacht zu vermeiden, wurden daher zum Abschlu} einer Tagschicht das Membran-

modul drucklos betrieben und somit die Ubersittigung vollstindig abgebaut.

Das Abwasser setzt sich aus 2 Chargen mit je 0,5 m® zusammen, die der Abwasserreinigungs-
anlage der Miillverbrennungsanlage entnommen worden waren. Dabei handelt es sich um

vorbehandeltes Abwasser, bei dem zuvor die Schwermetalle mittels Fallung entfernt worden

1
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waren. Die Zusammensetzung der Chargen hinsichtlich der wesentlichen ionischen Bestand-

teile ist in Abb. 5.31 dargestellt.

50
45
2 1. Charge
35

E2. Charge
30

Konzentration [g/[]

Cl S04

Abb. 5.31: Zusammensetzung der REA-Abwasser-Chargen, die zur Aufbereitung an der
Kombinationsanlage eingesetzt wurden

Aufgrund der erheblichen Chlorid- und Calciumkonzentrationen und der daraus resultierenden
osmotischen Druckdifferenz wurde die Nanofiltration bei 20 bar betrieben. Die Temperatur an

der Membran und im Kristaller wurde auf 35 °C eingestellt.

In Abb. 5.32 sind die Konzentrationsverldufe und der PermeatfluB} des iiber 45 Stunden lau-
fenden Versuchs aufgetragen; dies entspricht 8 Versuchstagen, bei denen die Membranen
kontinuierlich mit dem Medium betrieben wurden. Nach Versuchsende wurden die Membra-
nen ausgebaut und gereinigt. Es waren keine kristallinen Ablagerungen auf den Membranen
oder im Modul zu erkennen. Zur Abschétzung der Permeatfluabnahme aufgrund des gestie-
genen osmotischen Drucks wurden die gereinigten Membranen erneut eingebaut und der FluB
gegeniiber der konzentrierten Losung erneut bestimmt. Die Ursache des FluBabfalls kann auf-
grund dieser Untersuchung zu ca. 80% auf den Anstieg der osmotischen Druckdifferenz zu-
riickgefiihrt werden. Der FluB lag zum Versuchsende bei 25% des Flusses der Untersuchungen
mit 10 bar an bindren gesittigten Calciumsulfatlésungen. D.h., daB durch eine Anhebung des

Drucks im Feed bis hin zu den derzeitigen Obergrenzen der Nanofiltration (60 bar) eine Stei-

|
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gerungen im Durchsatz zu erzielen sein wird, ohne in einen - hinsichtlich des Scalings - kriti-

schen Bereich zu gelangen.
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Abb. 5.32: Fluf3- und Konzentrationsverlauf fiir die wesentlichen Inhaltsstoffe iiber die
Versuchsdauer

Es wird deutlich, da3 sowohl die Natrium- als auch die Sulfationen nicht aufkonzentriert wer-
den. Aufgrund der guten Riickhalteigenschaften der Membranen gegeniiber den Calciumionen
konzentrieren diese sich gemeinsam mit dem in ausreichender Menge zur Verfiigung stehen-
den Anion - dem Chlorid - auf, was aus Abb. 5.33 hervorgeht. Die leicht gednderte Zusam-
mensetzung des nach 17 h erstmals eingesetzten Abwassers der zweiten Charge hat aufgrund
der Vermischung mit dem in der Vorlage noch vorhandenen Konzentrat keinen Einfluf auf

den Versuchsverlauf.

Der hochste Riickhalt wird fiir das Sulfat erzielt, dessen Konzentration durch das externe
Seeding auf einem konstanten Wert gehalten wird. Aus einer Massenbilanz fiir das Sulfat er-
gibt sich, daf iiber 45 h Versuchsdauer ca. 1 kg CaS04-2H,0 als Feststoff im Kristallisator

abgeschieden wurde.
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Abb. 5.33: Riickhalt der Membran iiber die Versuchsdauer

Nach 40 Stunden hat sich hinsichtlich des Permeatvolumenstroms bei der Calciumionenkon-
zentration und der Chloridkonzentration ein konstanter Wert eingestellt. Dies bedeutet, da zu
diesem Zeitpunkt die zugefiihrten Ionenkonzentrationen des REA-Abwassers den Konzentra-
tionen entsprechen, die durch das Permeat abgefiihrt werden. In Abb. 5.34 wird durch den
Vergleich der Ausgangszusammensetzung des REA-Abwassers mit den Permeatkonzentratio-

nen zum Ende des Versuchs diese Aussage durch anndhernd identische Werte gestiitzt.

Das Kombinationsverfahren kann damit abwasserfrei betrieben werden und umfaBit einen
Feedvolumenstrom, einen Permeatvolumenstrom sowie den anfallenden UberschuBkristall-
schlamm. Damit wird eine wesentliche Schwiche der klassischen Membranfiltration, die Auf-
spaltung eines einzelnen in zwei Volumenstrome, von denen einer bei den meisten Anwen-

dungen ein unerwiinschtes Nebenprodukt ist, umgangen.

Das mit dem Kombinationsverfahren erzeugte Permeat ist, wie aus Abb. 5.34 hervorgeht, nur
noch mit ca. 1/3 der urspriinglichen Sulfatmenge belastet, wodurch eine Aufkonzentrierung
durch eine anschliefende Hochdruck-Umkehrosmose um einen Faktor von mindestens 3
méglich ist, wenn die Beeinflussung der Loslichkeit durch die weitere Aufkonzentrierung von

Ca®, CI" und Na" zundchst vernachlassigt wird.
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Abb. 5.34: Vergleich zwischen NF-Zulaufzusammensetzung, HD-UO-Zulaufzusammenser-
zung und der Permeatkonzentrationen nach 45 h Nanofiltration

In Abb. 5.35 ist die Aufkonzentrierung der einzelnen Ionen in Form des Aufkonzentrierungs-
faktors, der die aktuelle Konzentration auf die in Abb. 5.34 aufgetragene Anfangskonzentrati-
on bezieht, dargestellt. Es ist ersichtlich, dafl eine Aufkonzentrierung um einen Faktor 3 an
der verwendeten Anlage bei einem Druck von 150 bar mit der eingesetzten Hydranautics-
Membran SWC1 moglich ist.

Betrachtet man jedoch die Riickhalte und insbesondere den FluB in Abb. 5.36, so wird deut-
lich, daB aufgrund des hohen osmotischen Drucks bereits nach 20 Stunden Versuchsdauer bei
120 bar der PermeatfluB unwirtschaftlich wird. Eine Druckerhohung auf 150 bar konnte kurz-
fristig den Permeatvolumenstrom anheben, dieser fiel jedoch innerhalb kurzer Zeit wiederum

auf einen unwirtschaftlichen Durchsatz ab.

Das anschlieBende Offnen des Membranmoduls zeigte keinerlei Belegung der Membran durch

Kristalle, so daB eine Reduzierung des Permeatvolumenstroms durch Scaling auszuschliefen

war.
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Abb. 5.35: Auffonzentrierungsfaktoren der lonen bei der Hochdruck-Umkehrosmose von
vorbehandeltem REA-Abwasser
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Abb. 5.36: Riickhalt und Fluf3 bei der Aufkonzentrierung von vorbehandeltem
REA-Abwasser
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Diese Ergebnisse zeigen, daB die Aufkonzentrierung von Abwissern aus Rauchgasentschwe-
felungsanlagen aufgrund ihrer erheblichen Salzbelastungen und den daraus resultierenden
hohen osmotischen Driicken mit den verwendeten Anlagenteilen nur um den Faktor 2 bei

sinnvollen Permeatvolumenstrémen erfolgen kann.

Ein moglicher weiterfiihrender Verfahrensweg ist der Einsatz von Moduln mit einer Belast-
barkeit von 200 bar oder héher, jedoch muB bei der Weiterentwicklung der Hochdruckmodule

gleichzeitig auch an der Weiterentwicklung von druckbestindigen Membranmaterialien gear-

beitet werden, um die Verluste durch Kompaktion zu minimieren. Das letztlich entscheidende
Kriterium fiir den Einsatz der Hochdruck-Umkehrosmose zur Aufbereitung hochbelasteter
Abwésser bildet die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens im Vergleich zur Eindampfung.
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6 Zusammenfassung

Die Nanofiltration ist ein Verfahren, das zunehmend zur Aufbereitung komplexer Prozef3- und
Abwisser eingesetzt wird. Die Fahigkeit, lonen unterschiedlicher Ladungszahlen trennen zu
konnen, wird dabei in einer Reihe von industriellen Anwendungen genutzt. Beschreibungen
fiir dieses Trennverhalten, die auf membran- sowie stoffspezifischen Anpassungsparametern
basieren, existieren bisher nur fiir spezielle Stoffsysteme und fiir eng abgegrenzte Anwen-

dungsbereiche.

Im ersten Teil dieser Arbeit wird ein neu entwickeltes Modell zur Beschreibung des Trenn-
verhaltens basierend auf dem Porenladungsmodell vorgestellt, das die Trennwirkung gegen-
iiber Ionen allein aufgrund membranspezifischer Parameter beschreibt. Bei diesem Modell
wird die Membran als eine mikropordse Trennschicht betrachtet, deren zylindrische Poren
Oberflachenladungen tragen. Von wesentlicher Bedeutung ist bei der Modellierung des Stoff-

transports die Bestimmung der Ionenkonzentration in den Poren.

Zwischen den Oberflichenladungen der Membranpore und den geldsten Ionen sowie den Io-
nen untereinander treten anziehende, abstoflende sowie abschirmende Wechselwirkungen auf,
die durch die Debye-Hiickel-Theorie beschrieben werden. Aufgrund der negativen Ladung der
verwendeten Membran reichern sich in den Poren der Membran bevorzugt Kationen an, die
sich an den Porenwinden anlagern und das Wandpotential zur Porenmitte hin abschirmen.
Mehrwertige Kationen bewirken dabei eine héhere Abschirmung als einwertige. In der Pore
baut sich somit ein radiales Potentialfeld auf, das von der Oberflichenladung sowie von den

in der Pore anwesenden lonen abhéngt.

Durch eine Vereinfachung der Poisson-Boltzmann-Gleichung ist es méglich, ein mittleres
Porenpotential am Poreneintritt und am Porenende in Abhéngigkeit von der Feed- bzw. der
Permeatkonzentration algebraisch zu berechnen. Mit dieser Vorgehensweise konnen fiir

Anionen und einwertige Kationen Porenkonzentration und Porenpotential bestimmt werden.

Fiir mehrwertige Kationen ergibt eine Uberpriifung des Coulombschen Potentials der Gegen-
ionen in der Pore, daf} die mit der Donnan-Beziehung bestimmte Porenkonzentration zu hoch
berechnet wird. Durch die abgeschirmte Wandladung einerseits und die - im Vergleich zur
elektroneutralen Lsung - geringe Anionenkonzentration in der Pore andererseits ist die durch
die negativen Ladungstriger erzeugte Abschirmung der Kationen untereinander reduziert. Es

kann so aus geometrischen Uberlegungen und durch Bestimmung des mittleren Porenpotenti-

—“ A YA ame— |
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als die maximale Porenkonzentration mehrwertiger Kationen bestimmt werden. Dieser Ansatz
erzielt trotz seiner Einfachheit gute Ergebnisse bei der Modellierung des Verhaltens von Salz-

gemischen und hochkonzentrierten Elektrolytlosungen.

Bei der Nanofiltration von salzhaltigen Losungen, die schwerldsliche Komponenten enthalten,
kann es bei der Aufkonzentrierung zum Uberschreiten von Laslichkeitsgrenzen und damit zur
Kristallisation im Membranmodul kommen. Dieses Scaling sowie seine Vermeidung waren

Schwerpunkte des zweiten Teils dieser Arbeit.

Mittels bekannter Theorien aus der Kristallisationstechnik kann abgeschitzt werden, daB es
sich beim Scaling primér nur um heterogene und sekundire Kristallkeimbildung handelt. Un-
tersuchungen zum Abreinigungsverhalten der Kristalle von der Membran ergaben, daf} das
Scaling bei dem verwendeten Stoffsystem und der eingesetzten Membran im wesentlichen
eine Verblockung aufgrund der Bildung einer Deckschicht darstellt. Dies fithrt zu der Schiuf-
folgerung, daB die Kristallisation bevorzugt in der Losung stattfindet und die Kristalle auf-
grund der Permeatstromung auf der Membran sedimentieren. Dabei ist damit zu rechnen, daB
sich - wenn diese Schicht in lingerem Kontakt mit der Oberfliiche der Membran ist - stabile

Bindungen zwischen den Kristallen und der Membran aufbauen.

Eine mégliche Erklérung fiir die bevorzugte Kristallisation an Fremdstoffen in der Losung
und nicht an der Membran wird durch die negative Oberflichenladung der Membran gegeben,
da durch die AbstoBung der Anionen an der Oberfliche keine stochiometrischen Verhiltnisse

von Kationen und Anionen méglich sind.

Die aus der Verdampfungstechnik bekannte Seeding-Technik wurde auf ihre Anwendbarkeit
zur Vermeidung von Scaling untersucht. Dabei fithrt die aus der industriellen Anwendung
bekannte Vorgehensweise, bei der die Seedingkristalle mit der Lésung iiber die Membran
geleitet werden, durch den sich an der Membran aufbauenden Deckschichtwiderstand zu einer
Reduzierung der Durchsatzes. Daher wurde die Méglichkeit des externen Seeding, also der
rdumlichen Trennung von MembranprozeB und Kristallisation und damit auch der raumlichen
Trennung von Membran und Kristallen untersucht, bei der die der Kristallisation vorausge-

hende Induktionszeit von iibersittigten Losungen ausgenutzt wird.

Fiir wirige Calciumsulfatldsungen wurden ohne stabilisierende Zusitze relative Ubersitti-
gungen von tiber 100% im LabormaBstab und von itber 80% im TechnikumsmaBstab erzeugt.

Deutliche Induktionszeiten konnten unterhalb von relativen Ubersiittigungen von 80% im La-
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bor gemessen werden. An der Technikumsanlage wurde eine maximal erreichbare relative

Ubersittigung von 50% bestimmt, ohne daf} die Kristallisation initiiert wurde.

Durch die Verschaltung von Nanofiltration und Kristallisationsbehélter mit integrierter Fest-
Fliissig-Trennung wird ein Kombinationsverfahren realisiert, bei dem eine geséttigte Losung
an der Membran iiberséttigt und vor Ablauf der Induktionszeit in den Kristallisationsbehilter
geleitet wird, in dem die Kristallisation aufgrund der dort vorhandenen Seeding-Kristalle
unmittelbar einsetzt. Die geséttigte feststofffreie Losung wird erneut in das Membranmodul

geleitet, wodurch ein kontinuierlicher Kristallisationsprozef3 realisiert wird.

Durch externes Seeding kann die unmittelbar an der Membran einsetzende Kristallisation bei
hohen transmembranen Fliissen nicht verhindert werden. Fiir transmembrane Fliisse, bei de-
nen auch bei der Aufkonzentrierung ohne Seeding Induktionszeiten gemessen werden, ver-

hindert das externe Seeding erfolgreich das Scaling.

Es zeigt sich, dal} die wesentlichen Einflufaktoren zur Beeinflussung der prozeBkritischen
maximalen Ubersittigung im Membranmodul die zu Versuchsbeginn im Kristaller vorliegen-
de Feststoffkonzentration und das Verhiltnis zwischen Permeatvolumenstrom und Feedvolu-
menstrom sind. Temperaturschwankungen, Schwankungen in der Aufenthaltszeit der Losung
im Kristaller sowie unterschiedliches Trennverhalten der Nanofiltrationsmembran werden

vom System nahezu ausgeglichen.

Es konnte ein mit Calciumsulfat-Dihydrat nahezu gesittigtes REA-Abwasser tiber 45 Stunden
kontinuierlich aufkonzentriert werden, ohne daf3 detektierbare Kristalle im Modul oder auf der
Membran entstanden. Dabei stellte sich nach 40 h eine Gleichgewichiskonzentration im Sy-
stem ein, bei der die in die Vorlage zugegebene Abwasserzusammensetzung der tiber die
Membran entnommenen Permeatzusammensetzung entsprach. Eine Ausnahme bildete die
schwerl6sliche Komponente, die zu 80% durch das externe Seeding als Feststoff (1 kg in 45
h) entfernt wurde. Das bedeutet, da} mit dem Kombinationsverfahren wenig 16sliche Kompo-

nenten entfernt wurden, ohne einen zusétzlichen Abwasservolumenstrom zu erzeugen.

Das Permeat der Nanofiltration wurde mit einer anschlieBenden Hochdruck-Umkehrosmose
bei 150 bar um den Faktor 3 scalingfrei aufkonzentriert, wobei ein wirtschaftlicher Permeat-

volumenstrom nur bis zu einer Aufkonzentrierung um den Faktor 2 gemessen werden konnte.

Die Kombination aus Nanofiltration und externem Seeding stellt {iber die Vermeidung von
Scaling hinaus ein Verfahren dar, mit dem ohne Einsatz thermischer Energie geloste Stoffe in

kristalliner Form abgeschieden werden. Es ist damit eine potentielle Alternative, die fiir be-
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stimmte Stoffsysteme die klassischen, auf dem Einsatz von thermischer Energie beruhenden
Kristallisationsverfahren ersetzen kann und die sich insbesondere fiir die Kristallisation tem-
peraturempfindlicher Produkte anbietet. Die Kriterien fiir geeignete Stoffsysteme sind die
Besténdigkeit der Membran, eine Léslichkeitsgrenze, deren korrespondierender osmotischer

Druck in einem fiir das Membranverfahren realistischen Bereich liegt, sowie eine meBbare

Induktionszeit.
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9 Anhang

9.1 Berechnung von Aktivitdtskoeffizienten und osmotischen

Koeffizienten in bindren und héheren Elektrolytiésungen

9.1.1 Aktivitdtskoeffizienten von Elektrolyten in binidren Losungen

Fiir den mittleren Aktivitdtskoeffizienten eines Elektrolyten gilt nach [64] bei 25°C:

In(y)=|z, -z,|-f' +m-B" +m*-C"
mit

m : Molalitét des Elektrolyten
z : Ionenladung

k,a Kation, Anion

f1 =—A, -[l+fﬁ+%-ln(l+b-x/f)]

b=12

1=05-)'m; -z

1 e ) [2nd, N,
Y=3\prr) U 1000

fiir Wasser bei 25 °C: Ay =0,39152

B =2-B, +2;B]I‘(1—(l+a-x/f—0,5.a2 .I).e(‘“'ﬁ))

o -

Fiir 2-2 Elektrolyte gilt:

B =28 + 28 (1= (14, V=050 1))

1

2By _(1_(1+a2 NT-05-a2 ,I).e(-u,ﬁ))

al-l

e S
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@ =20 o, =14 o, =12,0

Die weiteren Parameter der in dieser Arbeit verwendeten Stoffsysteme sind in Tab. 9.1 aufge-

listet.

Tab. 9.1: Spezifische Stoffparameter

Caélz - -‘O,(‘)OO34 -
CaSO4 0,2 2,65 -55,7 0
MgCla 0,3524 1,682 - 0,0052
MgSO4 0,221 3,343 -37,23 0,025
NacCl 0,0765 0,2664 - 0,00127
NapSO4 0,0196 1,113 - 0,0057
9.1.2 lonenaktivitatskoeffizienten in gemischten Elektrolytidsungen

Die Berechnung der ionalen Aktivititskoeffizienten fiir Elektrolytgemische bei 25 °C erfolgt
nach [64].

Es gilt fiir den Aktivitéitskoeffizienten des Kations K
In(yy)=zg -7 +Zma '[Z’Bxa +(2'zmk 'ij .CKJ:I‘{_ka '(2'910; +zma 'WKka)
a k k a

+Y. > m, -m, (zi -Bi, +]zK|~Cka)+O,5~ZX:ma 3 TR
k a a a'

und entsprechend den Aktivititskoeffizienten des Anions A

ln(yA)=zf\ -f7 +ka »[2-BM +(2-Zmn ~za)-CkA:'+Zma -(2-9Aa +ka ~\;/Aak)
k a a k

+szk -m, '(ZZA "B, +IZA|'Cka)+O:5'Zka U JTON
k a k k'
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mit

1 =-A, -L+fﬁ+%ln(l+b~ﬁ)}

b=1.2

1=05-Ym, -z

A—l.[ e )’jzn.do-NA
¢ 3 \JDk-T 1000

fiir Wasser bei 25 °C: A¢ =0,39152

By =B, + B’ (1_(1+0(. x/f) e(—u"ﬁ) + 2By ~(1—(1+oc2 v«/l_)~e(_uz'ﬁ)

2
l 2

Q

a1

7

L+ (4o, VT 40507 T)-e (-

(<4 (o VT 405703 1)-e )

Tab. 9.2: Stoffspezifische Daten filr wifsrige Multikomponentensysteme, Teil 1

“'Na .-0,01‘4
Na Ca SO4 0,07 -0,023
Na Mg Cl 0,07 -0,012
Na Mg SO4 0,07 -0,015
Mg Ca Cl 0,007 -0,012
Mg Ca SO4 0,007 0,05
Cl S04 Na 0,02 0,0014
Cl SO4 Mg 0,02 -0,004
Cl SO4 Ca 0,02 0
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Tab. 9.3: Stoffspezifische Daten fiir Multikomponentenlosungen, Teil 2

S L e L
Ca cl 0,3159 1,614 . -0,00034
Ca SO4 02 2,65 -57,7 0

Mg cl 0,35235 1,6815 5 0,00519
Mg SO4 0,221 3,343 -37.25 0,025
Na cl 0,07650 0,2264 - 0,00127
Na SO4 0,01958 1,113 - 0,00497

aq =20 fir 1-1, 2-1, 1-2, 3-1, 4-1 und 5-1 Elektrolyte
o =14 fiir 2-2 Elektrolyte
o =00 fiir 1-1, 2-1, 1-2, 3-1, 4-1 und 5-1 Elektrolyte
o, =12,0  fiir 2-2 Elektrolyte

Die weiteren Parameter der in dieser Arbiet verwendeten Stoffsysteme sind in Tab. 9.2 und

9.3 aufgelistet.

9.1.3 Osmotische Koeffizienten fiir Einzelsalzlésungen

Der zur Berechnung der Wasseraktivitit notwendige molale osmotische Koeffizient wird in

bindren Gemischen nach [64] wie folgt bestimmt:

ln(aw) =—¢- ]\7IW Z v,m,

S 5 2.(v, -v. )?
¢_1=|zk.Zal.f"+m.(w).3¢+m1.[“(vk—va)].c¢
v

v
mit
f* = -A, - _‘/_—I
141,21
B' =B, +B, .e('“l‘ﬁ) +B, .e(""z"ﬁ)
V=vVi + Va

e
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v : Anzahl der Ionen

Fiir die weiteren Parameter gelten die Beziehungen aus Kapitel 9.1.1. Die noch fehlenden

Stoffkennzahlen sind in Tab. 9.1 aufgezeigt.

9.14 Osmotische Koeffizienten fiir Multikomponentenlésungen

Fiir Mehrkomponentengemische erfolgt die Berechnung des molalen osmotischen Koeffizien-

ten nach [64] wie folgt:

2.1.5° +2-Zka-ma-[Bta+ 2m -c;J+
k a

Z, -2

a

1
p—1l=—— szymkv(%'+1~9ka+Zma-wkk'aj+
i | kK a
zzma.ma..(em,+1.e;a,+zmk.wm.j
a a' k

mit
Zm-z=2ma {z,| =Y. my z,
a k

Die spezifischen Stoffdaten sind in Tab. 9.2 und 9.3 zu finden.

9.2 Ternére Gemische: MeR- und Rechendaten

In diesem Kapitel sind die MeB- und Rechenergebnisse der terndren Gemische enthalten, die
im Text nicht im einzelnen diskutiert wurden. Die nach dem erweiterten Porenladungsmodell
berechneten Verlaufe der Riickhalte wurden mit den gleichen Anpassungswerten bestimmt,

die bereits fiir die Berechnungen der Diagramme in Kapitel 5 verwendet wurden.

Die Untersuchungen fiir das Gemisch MgCl,/MgSO; wurden nachtréglich mit der gleichen
Membran wie zuvor durchgefiihrt. Wie sich bereits in Kapitel 5 bei den Versuchen an der
Kombinationsanlage gezeigt hatte, war der Riickhalt der Membran gegeniiber ihrem ur-
spriinglichen Riickhalt um 15 - 20% gesunken. Es wurden daher fiir diese Gemische die kor-
rigierten Riickhaltewerte mit in das Diagramm iibernommen, um neben den qualitativen auch

die quantitativen Ubereinstimmungen zwischen Modell und Berechnung darzustellen.
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Abb. 9.2:  Riickhalte der Ionen im terndren System H,O-Na»SO4+MgSOy bei 20 bar,
Messung (M) und Rechnung (R)
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Abb. 9.3:  Riickhalte der Ionen im terndiren System H;O-MgCl,-MgSOy bei 20 bar,
Messung (M), originale Rechnung (OR) und korrigierte Rechnung (KR)
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Abb. 9.4: Riickhalte der Ionen im terndiren System H>0-Na;S04-NaCl bei 10 bar
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Abb. 9.5: Riickhalte der Ionen im terndren System H>0-NaCI-MgCl; bei 10 bar
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Abb. 9.6:  Riickhalte der Ionen im terndren System H>O-NaCl-MgSOy bei 10 bar,
Messung (M) und Rechnung (R)
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Abb. 9.7:  Riickhalte der Ionen im terndiren System H>O-Na»SO,-MgSOy bei 10 bar,
Messung (M) und Rechnung (R)
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Abb. 9.8: Riickhalte der Ionen im terncren System H,0-MgCl,-MgSQOy bei 10 bar,
Messung (M), originale Rechnung (OR) und korrigierte Rechnung (KR)
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