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Kurzfassung

Die zweistufige Fermentation mit separatem Hydrolyse- und Hochdruckmethanreaktor ist ein innovativer
Ansatz zur dezentralisierten Einspeisung des produzierten Biogases in das offentliche Gasversorgungsnetz.
Eine Direkteinspeisung des Biogases fuhrt zu einer Entkopplung der Produktion von dessen Nutzung, so-
dass der Gesamtwirkungsgrad (7ces) gesteigert werden kann, da das erzeugte Biogas bisher vor Ort in
Blockheizkraftwerken (y7srkw < 38 %) bei hohem Abwérmeanfall verstromt wird. Durch die Produktion
von Biogas in einem Festbettmethanreaktor bei hohen Driicken, die fur eine Direkteinspeisung notwendig
sind, entfallen kosten- und energieintensive Gasaufbereitungsschritte zur Erzeugung eines einspeiseféhi-
gen Biogases. Fir ein zweistufiges Anlagenkonzept mussen Verblockungen des sensitiven Hochdruckfest-
bettmethanreaktors durch partikelhaltiges Hydrolysat im kontinuierlichen Prozess vermieden werden. Die
Herausforderungen einer Fest-Fllssig-Trennung des thermophilen, partikelbeladenen und hochbelasteten
Hydrolysats bestehen zum einen in der Auswahl einer geeigneten Filtrationseinheit sowie zum anderen in
der Minimierung der Foulingbildung im Langzeitbetrieb derselben.

Im Rahmen der vorliegenden Dissertation wurden Mikrofiltrationsmembranen im Cross-Flow und Semi-
Dead-End Betrieb erstmalig zur Fest-Flussig-Trennung des Hydrolysats eines zweistufigen Fermentati-
onskonzeptes eingesetzt und auf ihre Langzeitstabilitat untersucht. Neben dem hohen Foulingpotential des
Hydrolysats bereitete vor allem die Temperatur (Twyar. > 55 °C) Schwierigkeiten bei der VVorauswahl des
richtigen Membranmaterials, -typs und letztendlich -moduls. Durch Vorfiltrationsversuche mit Poly-
mermembranen konnte der optimale Porendurchmesser bzw. die Trenngrenze der fir die Langzeitversuche
zu verwendenden Membranen bestimmt werden, bei dem nur ein geringer Anteil der organischen Sauren
zuriickgehalten wird. Dazu wurde eine Charakterisierung von Hydrolysat- und Permeatparametern durch-
gefiihrt und der spezifische Membranriickhalt ermittelt. Vor allem der relativ hohe Riickhalt organischer
Séuren (> 20 %) in einem TrenngroéBenbereich von dporen > 0,2 um entsprach nicht den Erwartungen und
konnte nur auf Adsorptionseffekte zwischen Partikeln und Carbonséduren zuriickgefuihrt werden, da Mik-
rofiltrationsmembranen aufgrund ihrer Trenngrenze letztere nicht eliminieren konnen. Aufgrund ihrer ther-
mischen und chemischen Bestandigkeit wurden fir die anschlieBenden Langzeitexperimente mit dem
Cross-Flow und Semi-Dead-End System ausschliellich keramische Mikrofiltrationsmembranen verwen-
det. Beim Betrieb der Semi-Dead-End Anlage wurden die Auswirkungen verschiedener Membranflisse
und Begasungsraten analysiert sowie die Auswirkungen dieser operationellen Betriebsparameter auf die
Deckschichtbildung u. a. mithilfe von verschiedenen Mikroskopieverfahren untersucht, visualisiert und
diskutiert.

Damit das Methanpotential des Hydrolysats durch die Fest-Fliissig-Trennung nicht negativ beeinflusst
wird, muss der Anteil der zuriickgehaltenen organischen Inhaltsstoffe, in erster Linie der Carbonséuren,
minimiert werden, sodass die ersten Cross-Flow Versuche mit Membranen groRerer Porenweite
(dporen = 0,8 um) durchgefuhrt wurden. Allerdings wurde bei diesen Versuchen eine starke permeatseitige
Foulingbildung (Biofouling) registriert, die in einem pragnanten Einbruch der Permeabilitat resultierte und



letztendlich zum Versuchsabbruch fuhrte. Auch durch den Einsatz kleinerer Porendurchmesser zur Erzeu-
gung eines sterilen Permeats (droren = 0,2 um) konnte eine permeatseitige Biofoulingbildung nicht vermie-
den werden. Letztere konnte beim Cross-Flow System nur durch den Verzicht auf Rickspulzyklen inhi-
biert werden, wohingegen permeatseitiges Fouling beim Semi-Dead-End Betrieb gar nicht verhindert wer-
den konnte. Beide Systeme erzielten bezuglich der Elimination organischer Sauren annéhernd gleiche Re-
sultate und hatten dennoch keinen negativen Einfluss auf das Methanbildungspotential des Hydrolysats.
Anhand von Methanpotentialmessungen in Batchversuchen wurde sogar eine gesteigerte Methanbildungs-
rate des Permeats pro dosiertem organischen Kohlenstoff beobachtet, was auf die geldsten organischen
Inhaltsstoffe des Permeats zurtickzufuihren ist, die fir die methanbildenden Mikroorganismen (Archaeen)
besser zu metabolisieren sind.

Die im Laborbetrieb erzielten Ergebnisse konnten durch die Integration der Cross-Flow Membrananlage
in ein bestehendes zweistufiges Fermentationskonzept mit separatem Hydrolyse- und Hochdruckmethan-
reaktor bestétigt bzw. Ubertroffen werden.



Abstract

Two-stage fermentation with separated hydrolysis and high-pressure methane reactor is a novel approach
for the decentralized injection of produced biogas into the national gas grid. A direct injection of produced
biogas into the gas grid leads to a decoupling of production und utilization, which increases the total energy
conversion efficiency (#wt), since the generated biogas is so far converted into electricity on-site by block-
type thermal power plants (7o < 38 %) with high thermal losses. By producing biogas in a fixed bed
methane reactor at the elevated pressures which are required for a direct injection into the gas grid, subse-
guent costs for gas purification units and energy expenditures can be avoided. For such a two-stage system
design, blocking of the sensitive high-pressure fixed bed methane reactor by particulate matter of the hy-
drolysate in a continuously operated long-term process has to be avoided. The challenges of implementing
a reliable solid-liquid separation step for the thermophilic and highly concentrated hydrolysate stream are,
on the one hand, the selection of an applicable filtration unit and, on the other hand, the minimization of
fouling during long-term operation of the latter one.

In this study, membranes were operated for the first-time in crossflow and semi-dead-end mode with the
purpose of solid-liquid separation in a two-stage fermentation process and, in addition, their long-term
filtration performance was evaluated. Besides the severe fouling potential of the hydrolysate, the high
temperature of the latter (Twyar. > 55 °C) caused problems for the selection of the right membrane material,
type and module. By conducting pre-filtration tests with polymeric membranes, the ideal pore size for the
long-term experiments was specified for a membrane cut-off at which a minimum of organic constituents
(esp. organic acids) were eliminated. Therefore, an extensive characterization of hydrolysate and permeate
parameters was performed to determine the membrane separation properties. Above all, the removal of
organic acids (> 20 %) in a pore size range of dpores > 0.2 um did not meet expectations and was considered
to be due to adsorption effects between particulate matter and carboxylic acids, since the latter cannot be
removed by microfiltration membranes on account of their relatively big pores. Ceramic membranes were
chosen for the subsequent long-term experiments due to their chemical and temperature resistance ad-
vances compared to polymeric membranes. While conducting the semi-dead-end experiments, different
membrane fluxes and gas sparging velocities were analyzed. Among others, the impact of the stated oper-
ating parameters on the development of the fouling layer were investigated and visualized with several
microscopic methods.

In order of avoiding negative impacts on the methane yield of the hydrolysate, the amount of carboxylic
acids, which are eliminated by the solid-liquid separation unit, has to be minimized. Therefore, the first
crossflow experiments were performed with membranes with bigger pore sizes (dyores = 0.8 pm). However,
a severe biofouling development on the permeate side of the membranes was observed during these exper-
iments, resulting in a heavy decline of permeability and leading eventually to the discontinuation of the
experiments. Even the application of membranes with smaller pore sizes (dgores = 0.2 um) did not prevent
the formation of severe biofouling layers on the permeate side. For the crossflow system the latter was
only successfully prevented by ceasing backwash cycles, whereas fouling on the permeate side of the flat



sheet membranes during semi-dead-end operation could not be hindered at all. Considering the elimination
of organic acids, both systems achieved comparable results and had nevertheless no negative impact on
the methane formation potential of the hydrolysate. On the contrary, the results of automated methane
potential batch tests indicated even higher methane yields for the permeate solution compared to the raw
hydrolysate samples. This effect was considered to be due to the dissolved organic fraction of the permeate,
which is easy degradable for the methane forming archaea.

The results of the lab experiments were successfully verified by integrating the crossflow membrane sys-
tem into an existing two-stage fermentation process with separated hydrolysis and high-pressure fixed bed
methane reactor.
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Einleitung 1

1 Einleitung

Endliche fossile Ressourcen sowie der globale Klimawandel machen eine gezielte und effiziente Forschung
zur Produktion und Nutzung erneuerbarer Energietrdger notwendig. Die Verwendung von Biomasse birgt
im Gegensatz zu anderen regenerativen Energietrdgern den Vorteil einer relativ konstanten und vor allem
speicherbaren Energiequelle. Begunstigt durch staatliche Subventionen weist die Biogasproduktion in
Deutschland einen progressiven Trend auf. Laut Bundesministerium fur Wirtschaft und Energie (2017)
stellte nach der Windenergie die Stromerzeugung aus Biomasse, vor Photovoltaik und Wasserkraft, anteilig
mit 27 % den zweitgrofiten Sektor der Gesamtstromproduktion von ca. 188 TWh durch erneuerbare Ener-
gien dar. Allein in den letzten acht Jahren verzeichnete der Fachverband Biogas (2017) einen Zuwachs von
Biogasanlagen (BGA) um 140 % auf inzwischen etwa 9200 Installationen. GroRitenteils wird das erzeugte
Biogas vor Ort in Blockheizkraftwerken (BHKW) mit einem Wirkungsgrad von weniger als 40 % bei
gleichzeitig hohem Abwdarmeanfall verstromt. Eine energetisch sinnvolle Alternative ergibt sich daher aus
der Direkteinspeisung des aufbereiteten Biogases in das 6ffentliche Erdgasnetz und die anschlieBende Ver-
wertung desselben an Orten mit hohem Wérmebedarf. Die Direkteinspeisung von aufbereitetem Biogas in
Erdgasnetze fihrt somit zu einer Entkopplung der Produktion von dessen Nutzung, was eine Steigerung
des Gesamtwirkungsgrades zur Folge hat. Zur Erzeugung eines einspeiseféhigen Biogases wird in der Re-
gel eine herkdbmmliche Nassvergérung mit einer Gasaufbereitung, z. B. Druckwasserwésche oder Druck-
wechseladsorption, kombiniert (Graf & Bajohr, 2014). Um diese kosten- und energieintensiven Gasaufbe-
reitungsschritte zu vermeiden, kann die Biogasproduktion bereits bei den hohen Driicken erfolgen, die fir
eine Direkteinspeisung notwendig sind. Basis fur ein derartiges Anlagenkonzept ist eine zweistufige Fer-
mentation mit getrenntem Hydrolysereaktor (HR) und Methanreaktor (MR). Der Hydrolysereaktor, in dem
Mikroorganismen die Biomasse in geldste organische Verbindungen (v. a. organische S&uren) aufspalten,
wird im thermophilen (T > 55 °C) und sauren (pH < 6) Milieu bei Umgebungsdruck betrieben, wahrend der
Hochdruckfestbettmethanreaktor optimale Umsatzraten bei mesophilen Temperaturen (~ 37 °C) und hohe-
ren pH-Werten (> 6,5) erzielt (Lindner et al., 2015).

Um den Gesamtprozess zu optimieren und Verblockungen im sensitiven Hochdruckfestbettmethanreaktor
zu verhindern, muss der thermophile Effluent des HRs, das sog. Hydrolysat, vorgefiltert werden. Die Her-
ausforderungen einer Fest-Flissig-Trennung des thermophilen, partikelbeladenen und hochkonzentrierten
Hydrolysats bestehen zum einem in der Auswahl der bestmdéglichen Filtrationseinheit sowie zum anderen
in der Minimierung der Foulingbildung im Langzeitbetrieb derselben. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit
wurden aufgrund ihrer thermischen und chemischen Vorteile gegentiber Polymermembranen keramische
Mikrofiltrationsmembranen sowohl im Cross-Flow als auch Semi-Dead-End Betrieb zur Fest-Flissig-Tren-
nung des Hydrolysats verwendet.

1.1 Einfihrung

Die Anforderungen an Membrananlagen zum Einsatz in der Biogasproduktion sind im Vergleich mit
Membrananwendungen im Bereich der kommunalen Abwasserreinigung extremer und stellen eine Heraus-
forderung dar. Zur Veranschaulichung der unterschiedlichen Feedstromcharakteristika sei der chemische
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Sauerstoffbedarf (CSB) erwéhnt, der bei kommunalen Abwéssern mit 0,6 g/L etwa 50-fach geringer ausfallt
als die Effluentkonzentration eines HRs.

Wéhrend zahlreiche Publikationen zum Einsatz von Membranen im kommunalen Bereich, vornehmlich
aerobe sowie anaerobe Membranbioreaktoren (MBR, AnMBR), unter psychro- und mesophilen Bedingun-
gen existieren, wird der Einsatz von thermophilen Mikrofiltrations- (MF) und Ultrafiltrationsmembra-
nen (UF) von hochbelasteten Abwéssern kaum diskutiert (Abeynayaka & Visvanathan, 2011). Martinez-
Sosa et al. (2011) heben den niedrigeren Energieverbrauch der mesophilen Behandlung im kommunalen
Bereich hervor, wohingegen u. a. van Lier (1995) die Vorteile von schnelleren Reaktionsraten beim ther-
mophilen Prozess betont. Ungeachtet dessen ist die thermophile Aufbereitung von hochbelasteten Prozess-
waéssern immer noch stark unterreprésentiert. Werden thermophile Membrananwendungen in aerobe und
anaerobe Verfahrensweisen unterschieden, existieren weniger als 25 Verdffentlichungen, die sich mit dem
anaeroben Betrieb auseinandersetzen (Duncan et al., 2017). Durch eine weitere Spezifikation auf thermo-
phile zweistufige Systeme mit getrenntem HR und MR zum Einsatz in der Biogasproduktion limitiert sich
die Anzahl auf drei Publikationen (vgl. Kap. 2.4.2), was die Notwendigkeit der Forschung in diesem Be-
reich akzentuiert. Obwohl die Arbeit von Lee et al. (2001) als mesophiles System nicht alle genannten
Kriterien erfillt, sei diese trotzdem als erste Publikation zum Thema Membranen in der zweistufigen Bio-
gasproduktion erwahnt. Des Weiteren ist es die einzige Abhandlung zu diesem Thema, bei der die Membran
verfahrenstechnisch zwischen HR und MR installiert wurde und somit das Hydrolysat filtriert. In den im
nachsten Abschnitt beschriebenen neueren Publikationen wurden die Membranen zur Filtration des Me-
thanreaktoreffluents eingesetzt, um dadurch ein héheres Schlammalter im MR zu realisieren. Lee et al.
(2001) wollten mit der Membran im HR hingegen die hydraulische Verweilzeit des Schweinemastabwas-
sers vom Schlammalter entkoppeln, da sie sich davon eine bessere Hydrolyserate versprachen. Sie beo-
bachteten bei der VVersuchsdurchfiihrung eine extreme Filterkuchenbildung, die sie auf Basis von effektiven
Reinigungsschritten mit Natronlauge (NaOH) und Salzséure (HCI) hauptsachlich auf biologisches und an-
organisches Fouling zuruckfthrten.

Wie bereits erwéhnt, sind bei zweistufigen Anlagen in der Biogasproduktion die Membransysteme ansons-
ten nur zur Aufbereitung von Methanreaktoreffluentstromen verwendet worden. Wijekoon et al. (2011)
setzten zur Behandlung des Methanreaktoreffluents eine Mikrofiltrationsmembran im Nebenstromverfah-
ren ein, d. h. die Membran befand sich auBerhalb des Reaktors in einem zusétzlichen Behalter. Das Permeat
wurde verworfen, wahrend das Konzentrat zuriick in den MR geflihrt wurde. Allerdings fokussierten sich
die Autoren ausschlieflich auf die Reaktor- und nicht auf die Membranperformance. Chaikasem et al.
(2014), (2015) untersuchten den Einsatz von keramischen Mikrofiltrationsmembranen zur Behandlung des
Effluentstroms eines MRs im Nebenstromverfahren. Die Autoren identifizierten extrazellulare polymere
Substanzen (EPS) mit fast 73 % als Hauptfaktor fiir das analysierte reversible Membranfouling.

Die genannten Publikationen setzten dabei alle einen stark unterkritischen Membranfluss (Jpermeat < Jkrit.2)
voraus (vgl. Kap. 2.2.4), sodass die von den Autoren implementierten Membrananlagen keine Aussagen
beziglich einer Pilotierung oder ihrer Wirtschaftlichkeit zulassen. Diese Problematik verdeutlicht die Not-
wendigkeit der Forschung zur Entwicklung einer 6konomischen Membranverfahrensstrategie (Jper-
meat = Jkrit2), die in der zweistufigen Biogasproduktion dem HR nachgeschaltet ist und zur Optimierung
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eines Hochdruckfestbettmethanreaktors beitragen kann. Im Gegensatz zu den bisher publizierten Verfahren
dient der Membraneinsatz bei dieser Verfahrensstrategie nicht der Entkopplung von hydraulischer Verweil-
zeit und Schlammalter, sondern vielmehr der Fest-Flussig-Trennung des Hydrolysats, wobei die geldsten
Stoffe dem Methanreaktor idealerweise verlustfrei zugefiihrt werden. Die Anforderungen an ein solches
Fest-Flussig-Trennungsverfahren sind verhéltnisméRig komplex, da zum einen die faserigen bzw. partiku-
laren Bestandteile des Hydrolysats zuriickgehalten werden mussen und zum anderen die geldsten Inhalts-
stoffe, v. a. organische S&uren, die Membranstufe méglichst vollstdndig passieren sollen. Das durch eine
derartige Membranfiltrationsstufe generierte Permeat (Filtrat) weist somit ein hohes Foulingpotential auf,
das ohne den Einsatz von Bioziden (verfahrenstechnischer Widerspruch) den gesamten Filtrationsschritt
limitieren kann.

1.2 Zielsetzung und Struktur der Arbeit

Die vorliegende Arbeit zielt unter Beriicksichtigung der wenigen Publikationen zu thermophilen anaeroben
Membrananlagen mit separatem HR und MR darauf ab, die Entwicklung eines Membranverfahrens zur
Leistungssteigerung eines Hochdruckfestbettmethanreaktors voranzutreiben, wobei die Filtrationsstufe in
erster Linie die partikuldre Fracht, bei simultan mdglichst geringer Elimination der geldsten organischen
Inhaltsstoffe des Hydrolysats, zurtickhalten soll. Dazu werden zuerst wichtige Grundlagen der Membran-
filtration erl&utert. Im Anschluss daran werden die theoretischen GesetzméaRigkeiten von Membranverfah-
ren, im Speziellen von Mikro- und Ultrafiltration, beschrieben. AbschlieBend werden im zweiten Kapitel
die Grundlagen der anaeroben Vergédrung sowie ein detaillierter Stand der Wissenschaft zu anaeroben
Membransystemen mit Perspektive fiir den Einsatz im zweistufigen Biogasprozess vorgestellt. Im dritten
Kapitel wird zunéchst auf den Hydrolysereaktor und dessen Betriebsweise als Grundlage fiur den aufzube-
reitenden Membranfeedstrom eingegangen. Danach werden die zwei verwendeten Membrananlagen,
Cross-Flow und Semi-Dead-End, sowie das gekoppelte Gesamtsystem explizit beschrieben. Im folgenden
Unterkapitel werden die analytischen Methoden zur Bestimmung der wichtigsten Parameter des Hydroly-
sats und Permeats, die zur Charakterisierung dieser beiden Strome notwendig waren, vorgestellt. Zum Ab-
schluss des dritten Paragraphen wird auf die verwendeten optischen Verfahren zur Bestimmung der Memb-
ranoberflache sowie der Foulingdeckschicht eingegangen.

Beginnend mit der Charakterisierung des Hydrolysats werden im vierten Kapitel die erzielten Ergebnisse
ausflhrlich dargestellt. Dabei liegen vor allem die Langzeitoperation der Membransysteme sowie der Ein-
fluss der beiden Filtrationsstufen auf die Zusammensetzung des Hydrolysats im Fokus der vorliegenden
Arbeit. Neben der Untersuchung von wichtigen Hydrolysat- bzw. Permeatsummenparametern wie CSB
und TOC (total organic carbon) werden v. a. die fir die Methanbildung wichtigen organischen Sauren ana-
lysiert und hinsichtlich ihrer Eliminationsrate thematisiert. Die Auswirkungen des Riickhalts dieser Sauren
werden ausfiihrlich anhand von Methanpotentialmessungen von Hydrolysat- und Permeatproben in Kap.
4.7 evaluiert. Im Anschluss daran werden die Ergebnisse der Deckschichtuntersuchungen der keramischen
Flachmembran mittels optischer Verfahren présentiert und mit den Ergebnissen der Filtrationswiderstands-
messungen aus dem vorangegangenen Kapitel verglichen bevor die im Rahmen dieser Arbeit gewonnenen
Erkenntnisse in Kap. 5 abschlieBend zusammengefasst werden.
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2 Grundlagen

Im folgenden Abschnitt werden die Grundlagen der druckgetriebenen Membranfiltration mit einem Fokus
auf der Mikro- (MF) und der Ultrafiltration (UF) beschrieben. Dazu gehdren neben dem Stofftransport auch
die unterschiedlichen Prozessfuhrungen (Cross-Flow vs. Dead-End vs. Semi-Dead-End) und die Methoden
zur Bestimmung eines kritischen Membranflusses (Critical Flux). Der Vollstandigkeit halber werden neben
MF und UF auch kurz die Grundlagen zur Nanofiltration (NF) und Umkehrosmose (UO bzw. RO = reverse
osmosis) vorgestellt. Des Weiteren werden die grundlegenden Prinzipien der anaeroben Vergarung sowie
des zweistufigen Biogasprozesses erlautert. AbschlieRend wird ein Uberblick zum Stand der Wissenschaft
bezlglich zweistufiger anaerober Membrananwendungen gegeben.

2.1 Membranverfahren

Membranverfahren gewinnen, zum einen inspiriert durch die Natur, aber zum anderen auch durch die fort-
schreitende und anthropogen induzierte Umweltverschmutzung und der daraus resultierenden intensivier-
ten Forschung und Entwicklung an Wasseraufbereitungsverfahren, eine immer groRere Bedeutung in tech-
nischen Prozessen. Dies hat zur Folge, dass der Einsatz von verschiedenen Membransystemen nicht nur fur
die Trinkwasser- und kommunale Abwasseraufbereitung, sondern auch fir viele Industriezweige immer
attraktiver wird. Membranen sind flachige, teildurchldssige Strukturen, die fiir zumindest eine Komponente
eines sie bertihrenden Fluids permeabel, fur andere hingegen undurchldssig sind (Uragami, 2017). Das
Grundprinzip vom Trennmechanismus bei semipermeablen Membranen ist in Abb. 2.1 dargestellt.

./i::ff
Membran o o

Abb. 2.1: Darstellung des Grundprinzips der Filtration durch eine semipermeable Membran, bei der sich zu-
néchst alle Partikel und gelésten Substanzen vollstandig durchmischt auf einer Membranseite be-
finden. Durch das Aufbringen einer treibenden Kraft (hier Druckdifferenz 4p) wird der Separati-
onsprozess eingeleitet, bei dem permeable Komponenten die Membran passieren, wahrend andere
zuruckgehalten werden und eine Deckschicht ausbilden. Modifiziert nach Hoek et al. (2014).

Fir die Trennung von anfallenden Stoffstromen in biologischen Prozessen sind Membranen unverzichtbar.
So ware die Existenz von Leben in der uns bekannten Form ohne Membranen nicht denkbar, da die meisten
pflanzlichen, tierischen und menschlichen Zellen von Zellwé&nden (Membranen) umgeben sind. Als Bei-
spiel fir natiirliche Membranen sei die Haut als das grofite Organ des Menschen erwahnt, die eine natirliche
Trennschicht darstellt und unseren Organismus vor Austrocknung und Abrasion schiitzt, aber fur Sauerstoff
permeabel ist. Der Transport durch Zellmembranen kann duBerst selektiv erfolgen, sodass einzelne lonen-
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kanéle beispielsweise Natrium- und Kaliumionen selektiv transportieren, allerdings alle anderen Metallio-
nen blockieren (Melin & Rautenbach, 2007). Staude (1992) bezeichnet Membranen als naturliche oder
klnstlich hergestellte flachige Gebilde, die fluide Phasen oder auch zwei VVolumina einer Phase voneinan-
der trennen kénnen und die dazu imstande sind, den Stoffaustausch zwischen ihnen zu ermdéglichen.

Die Grundlage fiir solche Stoffstrome durch die Membranen ist die Existenz von treibenden Kréften, die
sich durch naturliche oder kunstlich geschaffene Druck- bzw. Konzentrationsgradienten aufbauen. Einsatz-
gebiete von Membranverfahren in technischen Prozessen sind u. a. die Wasseraufbereitung, Abwasserrei-
nigung, Meerwasserentsalzung, Gewinnung von Prozesswasser fur Kraftwerke oder ultrareinem Wasser
fur die Halbleiterfertigung. Weitere Anwendungen finden sich in der Medizin (Dialyse) sowie in der Nah-
rungsmittel-, Pharma- oder 6lverarbeitenden Industrie (Frimmel et al., 2012). Die Unterscheidung verschie-
dener Membrantechnologien kann sowohl nach den erwéhnten Triebkréaften, aber auch nach dem Trenn-
prinzip, dem Aggregatzustand der zu trennenden Fluide oder nach der GréRRe bzw. Molekiilmasse der ge-
rade noch durch die Membran permeablen Komponenten systematisch charakterisiert werden. Des Weite-
ren wird zwischen sogenannten portsen und dichten Membranen unterschieden. Ersteres ist der Fall, wenn
die Membran mikroskopisch zu erkennende Poren aufweist. Zu diesem Typ z&hlen z. B. MF und UF, wéh-
rend Umkehrosmosemembranen (Hyperfiltration) generell als dicht klassifiziert werden (Hillis, 2007). Die
in Tab. 2.1 angedeuteten Trennschritte fallen im Grenzbereich zwischen den einzelnen Membrantypen un-
scharf aus, sodass eine klare Abgrenzung nicht immer méglich ist und sich die Einsatzbereiche tberschnei-
den kénnen. Nanofiltrationsmembranen schlieen die Schnittstelle zwischen UF und UO Anwendungen
und kénnen daher je nach Herstellungstyp entweder als dicht oder gerade noch als pords klassifiziert wer-
den (vgl. Kap. 2.2 und 2.3). Diese vier genannten Verfahren zéhlen zu den druckgetriebenen Membranaus-
flihrungen, bei denen die fur die Permeation erforderliche Triebkraft durch das Aufbringen einer trans-
membranen Druckdifferenz Ap bzw. eines transmembranen Drucks TMP (engl. transmembrane pressure)
in der Regel auf der Feedseite der Membran generiert wird.
Tab. 2.1: Hierarchie und idealisierte Zuordnung der PorengroRen bzw. Trenngrenzen druckgetriebener
Membranverfahren und deren Mdglichkeit zur Abtrennung bestimmter Substanzen in Anlehnung

an Melin und Rautenbach (2007), Saravia (2009), Baker (2012), Crittenden et al. (2012), Frimmel
et al. (2012), Howe et al. (2012) und Stiefel (2014)

Verfahren Druckdifferenz PorengrolRe Trenngrenze abtrennbare
Ap [bar] [um] [kDa] Inhaltsstoffe
Mikrofiltration (MF) <3 >0, > 150 u. a. Partikel, Bakterien,
Erythrozyten
Ultrafiltration (UF) <10 0,01-0,1 1-150 Viren, organische Mak-
romolekdle
geldste organische Sau-
Nanofiltration (NF) <50 [0,001 - 0,011 02-1 ren, mehrwertige lonen
(C3.2+, Mgz+)
; - N
Umkehrosmose (UO) 10 - 200 [« 0,001] <01 einwertige lonen (Na,

CI)
*: Da bei NF und UO von dichten Membranen gesprochen wird, gelten die Angaben der PorengroRe nur als Orientierungshilfe

Fur porése und dichte Membrantypen werden unterschiedliche Modelle fir den Stofftransport verwendet.
Bei porésen Membranen wird von einem vorzugsweisen konvektiven Transport durch die Poren ausgegan-
gen, wahrend bei dichten Membranen der Stofftransport auf Basis von Diffusion erfolgt, weshalb sie auch
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als Losungs-Diffusions-Membranen bezeichnet werden. Die unterschiedlichen, den Modellen zugrundelie-
genden Transportmechanismen werden in den Kapiteln 2.2 und 2.3 explizit beschrieben. Gegeniber den
genannten druckgetriebenen Membranverfahren sorgen u. a. bei der Dialyse Konzentrationsgradienten, bei
der Elektrodialyse elektrische Felder sowie bei der Pervaporation Partialdruckdifferenzen fiir die die Per-
meation antreibenden Krafte. Aufgrund der vorwiegend diffusiven Transportmechanismen werden Elekt-
rodialyse sowie Pervaporation zu den dichten, und Dialysemembranen wegen des konvektiven Stofftrans-
ports zu den pordsen Membranen gezahlt (Baker, 2012). Fiir druckgetriebene Membrananlagen in diversen
Anwendungsbereichen haben sich verschiedene Membranmaterialien und -module sowie Betriebsweisen
als leistungsfahiger gegeniiber anderen erwiesen und somit wirtschaftlich durchgesetzt. Die zurzeit gan-
gigsten Membranmaterialien und -module sowie Betriebsfiihrungen werden in den folgenden zwei Ab-
schnitten vorgestellt.

2.1.1 Membranmaterialien und -module

Membranmaterialien als selektive Barriere zwischen zwei Phasen kdnnen allgemein in synthetische und
biologische Membranen unterschieden werden. Eine biologische Form stellen z. B. Lipiddoppelschichten
dar, wohingegen synthetisch bzw. anthropogen erzeugte Membranen des Weiteren in fllissig und fest un-
terteilt werden konnen (Munk et al., 2008). Zusétzliche Klassifizierungsmoglichkeiten von Membranen
bestehen nach Hoek et al. (2014) zum einen auf Basis der Struktur (homogen vs. heterogen) sowie zum
anderen aufgrund des Herstellungsverfahrens (asymmetrisch vs. symmetrisch bzw. anisotrop vs. isotrop).
Widersprichliche Anforderungen eines moglichst hohen Flusses (durch diinnere Membranen) bei vorzugs-
weise grofler mechanischer Stabilitat (durch dickere Strukturen) lassen sich technisch am besten durch
asymmetrische Membranen erflllen (Mulder, 1996). Die synthetisch verwendeten festen Membranmateri-
alien kdnnen in zwei Hauptgruppen entweder als organisch oder anorganisch klassifiziert werden. Zu den
organischen Membranen zéhlen vornehmlich Polymermembranen aus den Materialien Polyethersulfon
(PES), Celluloseacetat (CA), Polyvinylidenfluorid (PVDF) und Polypropylen (PP). Als anorganische
Membranen finden meist keramische Membranen aus Aluminiumoxid (Al.O3), Titandioxid (TiO2) oder
Zirconiumdioxid (ZrO.) Verwendung (Baker, 2012). Die wesentlichen Vorteile von keramischen Memb-
ranen gegentiber Polymermembranen sind die hdhere Temperatur- sowie bessere Losungsmittelbestéandig-
keit, sodass Membranreinigungen sowohl im stark alkalischen als auch stark saurem Milieu durchflihrbar
sind (Melin & Rautenbach, 2007). Neben dieser Unempfindlichkeit gegentiber starken Oxidationsmitteln
sind die praktisch nicht vorhandene Neigung zum Quellen sowie die geringe Alterung, was lange Standzei-
ten ermdglicht, weitere positive Eigenschaften keramischer Membranen (Ohlrogge & Ebert, 2012). Diese
Eigenschaften machen keramische Membranen besonders interessant fiir Spezialanwendungsgebiete au-
Rerhalb der kommunalen Abwasseraufbereitung. Speziell im Bereich der Pharma-, Lebensmittel- aber auch
Olverarbeitenden Industrie werden daher keramische Membranen zur Aufbereitung stark belasteter Losun-
gen eingesetzt. Allerdings werden keramische Membranen in ihrem Einsatzgebiet limitiert, da die zur
Membranmodulkonstruktion erforderlichen Dichtungen aus organischem Material die Grenzen der chemi-
schen Bestandigkeit diktieren. Nachteile von keramischen Membranen gegentiber Polymermembranen sind
vor allem die hohe Spradigkeit bzw. geringe Duktilitat sowie die deutlich aufwandigere Membranfertigung.
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Letzteres fuhrt zu erheblich héheren Investitionskosten im Anlagenbau. Fur Spezialanwendungen kénnen
auch faserverstérkte Kohlenstoff-, Edelstahl- oder Glasmembranen eingesetzt werden, die sich aufgrund
der hohen Produktionskosten allerdings selten rentieren. (Melin & Rautenbach, 2007)

Um Membranen fiir technische Prozesse zu erschlielen, missen sie in ein praktikables, anwendungsspezi-
fisches Gehé&use eingesetzt werden (Hoek et al., 2014). Eine solche Membrankonfiguration, das sog. Memb-
ranmodul, dient dazu, das generierte Permeat zu sammeln und bildet somit die Kernkomponente einer
Membrananlage (vgl. Abb. 2.2). Membranmodule kénnen idealisiert in die zwei Hauptbauklassen Flach-
und Schlauchmembranen kategorisiert werden. Zu den Flachmembranen zéhlen u. a. Platten-, Kissen- und
Wickelmodul, wohingegen zu den Schlauchmembranen Rohr-, Kapillar- und Hohlfasermodul gerechnet
werden. Die Bauweise eines Moduls sollte vor allem eine gleichmaRige Uberstromung der Membran ohne
Totwasserzonen und eine hohe Packungsdichte gewéhrleisten. Des Weiteren sollte das Modul eine gute
mechanische, chemische und thermische Stabilitat aufweisen, damit die eingebaute Membran nicht in ih-
rem Anwendungsbereich limitiert wird (s. oben). Obwohl in der vorliegenden Arbeit lediglich ein Modul
pro Membrananlage verwendet wurde, sei die Mdéglichkeit verschiedener Modulverschaltungen jedoch
kurz erwéhnt. Grundschaltungen fur mehrere Modulanordnungen in einer Anlage, hauptséchlich fur Druck-
gehausemembranen, konnen dabei klassisch in Reihen-, Parallel- oder einer Kombinationsschaltung dieser
beiden Varianten (z. B. Tannenbaumstruktur) ausgefiihrt werden. (Melin & Rautenbach, 2007)

| Retentat
—

Permeat

—

Abb. 2.2: Schematische Darstellung des Trennverhaltens eines sog. Drei-End-Moduls bei der Querstrommemb-
ranfiltration, modifiziert nach Melin und Rautenbach (2007)

In Abb. 2.2 ist ein vereinfachtes Schema zur Ausfilhrung eines Cross-Flow Moduls dargestellt. Das zu
trennende Fluid, der sog. Feed, wird tber einen Eingang in das Membranmodul eingeleitet. Die oben be-
schriebenen selektiven Eigenschaften der Membran sorgen dann fiir eine Stofftrennung, sodass zwei sepa-
rate Stoffstréme aus dem Modul geleitet werden. Das von der Membran zuriickgehaltene Retentat, auch
Konzentrat genannt, wird in Abhangigkeit der verfahrenstechnischen Auslegung entweder verworfen oder
wieder mit dem Feedstrom verschnitten. Der durch die Membran geflossene und somit aufbereitete Stoff-
strom wird als Permeat bezeichnet und stellt bei den meisten MF- und UF-Anwendungen die ZielgréRe dar.
Aufgrund der Konzeption von einem Eingangs- und zwei Ausgangsstromen wird ein solches Modul auch
als Drei-End-Modul bezeichnet (Melin & Rautenbach, 2007). Wird der Retentatabfluss durch ein Ventil
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versperrt, kann ein solches Modul auch im Dead-End Betrieb als sog. Zwei-End-Modul fungieren (vgl.
Kap. 2.1.2).

In technischen Druckgehausemodulen sind theoretisch fiinf idealisierte Arten der Strémungsfiihrung még-
lich. Mit Gegen-, Gleich- und Kreuzstrom sind drei davon mit den klassischen aus Warmetauschern be-
kannten Strémungsfihrungen identisch. Hinzu kommen der freie Abfluss und die vollstandige Durchmi-
schung (Melin & Rautenbach, 2007). Unter freiem Permeatabfluss werden Prozessfiihrungen zusammen-
gefasst, bei denen das Permeat orthogonal zur Membran abgezogen wird, sodass im Gegensatz zu den
anderen vier Varianten parallel zur Membran weder Vermischungseffekte noch Druckgradienten auftreten.
Diese Stromfuhrung kommt sehr h&ufig zum Einsatz, wird in der Literatur aber haufig als Kreuzstromfiih-
rung bezeichnet (Mulder, 1996). Es sei darauf hingewiesen, dass in der Praxis oft Mischformen der genann-
ten Stromungsformen auftreten, da die verfahrenstechnischen Geometrien der realen Module von den Ide-
alvorstellungen der vereinfachten Modelle abweichen.

Bei der Mikro- und Ultrafiltration in der kommunalen Abwasserbehandlung werden immer haufiger ge-
tauchte Membransysteme eingesetzt. Dabei werden die Membranen unter Verzicht auf ein Gehéduse direkt
in den Rohwasserbehdlter, also in den Feedstrom, eingetaucht (Melin & Rautenbach, 2007). Diese Betriebs-
weise ermdoglicht die Filtration der Feedlosung mit geringer transmembraner Druckdifferenz
(TMP < 0,5 bar), wobei letztere Uber einen permeatseitigen Unterdruck generiert wird. Eine innovative so-
wie wirtschaftlich sinnvolle Alternative zu herkdbmmlichen Membranmaterialien bietet im kommunalen
Abwasserbereich die Verwendung von dynamischen Membranen (DM), deren Filterleistung in einer ge-
zielten Deckschichtbildung auf einem geeigneten Trégermaterial beruht (Ersahin et al., 2017). Verwendete
Tragermaterialien mit einer Porengrée von 10 - 200 um, die als physikalische Trennschicht und dadurch
als Aufwuchskorper flr die Fouling- bzw. Deckschicht fungieren, kdnnen dabei kostengiinstige Gewebe
aus Seide, Nylon, Leinen oder Dacron® sein (Hu et al., 2018). Vor der Inbetriebnahme muss die Membran
im zu filtrierenden Feed akklimatisiert werden, bis sich eine flr die Filtration ausreichenden Foulingschicht
gebildet hat, was mehrere Wochen dauern kann. Im Anschluss daran sind die erzielte Permeatqualitat und
der Membranfluss (Flux) laut Alibardi et al. (2016) aber vielversprechend. Leider erflllen dynamische
Membranen sowie Polymermembranen (letztere v. a. durch die verwendeten Kleber und Dichtungen) noch
nicht die Anforderungen zum Einsatz im thermophilen Bereich, sodass fiir die Langzeitversuche in der
vorliegenden Arbeit ausschliellich keramische Membranen zum Einsatz kamen.

2.1.2 Prozessfuhrung

Wie bereits angedeutet, wird in diesem Kapitel vor allem auf die Prozessfiilhrung von druckgetriebenen,
porésen Membranen (MF + UF) eingegangen. Wenn nicht explizit hervorgehoben, beziehen sich die fol-
genden Ausfiihrungen vornehmlich auf die Mikro- und Ultrafiltration.

Zentrales Problem der Membranfiltration ist die Gewahrleistung eines hohen Permeatflusses bei gleichzei-
tiger Minimierung der durch die zuriickgehaltenen Stoffe entstehenden Deckschichtbildung. Diese Filter-
kuchenbildung verursacht einen zusatzlichen Stromungswiderstand, woraus eine Reduktion des generierten
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Permeatflusses resultiert, solange der TMP konstant gehalten wird. Die Anforderung an eine ideale Pro-
zessflhrung ist also die maximale Reduktion des negativen Effekts der Permeatflussabnahme bei méglichst
geringem Energieeinsatz. Die MF und UF wird nach Melin und Rautenbach (2007) grundséatzlich in drei
Kategorien der Prozessfuhrung unterteilt. Neben einer statischen (Dead-End) und dynamischen (Cross-
Flow) Betriebsweise kdnnen diese Filtrationstypen auch als getauchte Membranen (Semi-Dead-End) aus-
gefiihrt werden.

Bei der Dead-End Prozessfuhrung, die dem Filtrationsprinzip eines Kaffeefilters ahnelt, wird die Membran
orthogonal durchstromt, sodass sich alle zurtickgehaltenen Partikel auf der Membran ablagern (vgl. Abb.
2.3). Durch diese Deckschichtbildung entsteht ein zeitlich zunehmender Stromungswiderstand, der wiede-
rum zu einer Abnahme des Permeatflusses durch die Membran fiihrt. Zur Regeneration des Permeatflusses
muss die gebildete Deckschicht entfernt werden, d. h. das entsprechende Modul muss riickgespult werden.
Dadurch, dass bei dieser Prozessfiihrung nach einem Filtrationsintervall immer eine Ruckspulung (z. B.
mit Permeat) erfolgen muss, wird hierbei auch von einem diskontinuierlichen Prozess gesprochen. Die
Permeatflussabnahme wahrend eines Filtrationsintervalls wird haufig durch eine Regelung des Feeddru-
ckes (0,5 - 2,5 bar) kompensiert (Melin & Rautenbach, 2007). GroRter Vorteil des Dead-End Betriebes im
Vergleich zum Cross-Flow Verfahren ist der geringere notwendige spezifische Energieeintrag, da neben
der Riickspllpumpenenergie nur zusatzliche Energie fur die Druckerhdéhung im Feed benétigt wird. Limi-
tiert wird das Dead-End Verfahren durch zu hohe Feststoffgehalte im zu filtrierenden Feed, was zu einem
Anstieg der Rlckspilintervalle flhren wirde, sodass diese Prozessfiihrung meist nur in der Trinkwasser-
aufbereitung Anwendung findet (Frimmel et al., 2012).

Dead-End Cross-Flow Semi-Dead-End

Feed | °
©45 0 OO . o O o ©
° Feed o , @ Retentat
o

). 4 ot
] ]
oo o o
o5 lo, 0 o
o 5 0 40
Permeat Permeat

Abb. 2.3: Schematische Gegenuiberstellung von Dead-End, Cross-Flow sowie Semi-Dead-End Betrieb, modifi-
ziert nach Melin und Rautenbach (2007), Li (2007), Saravia (2009) und Chaikasem (2015)

Bei der dynamischen Cross-Flow- oder auch Querstromfiltration wird im Gegensatz zum statischen Dead-
End Betrieb eine Uberstromung parallel zur Membranoberfliche auf der Feedseite realisiert (Melin &
Rautenbach, 2007). Allerdings kann auch durch diese Verfahrensweise nicht verhindert werden, dass sich
Partikel als Deckschicht auf der Membran ablagern. Der Querstrom dient daher der Deckschichtkontrolle,
da durch die Uberstromung Scherkrafte auf die Membranoberfliache wirken, welche die abgelagerten Par-
tikel aus der Foulingschicht 16sen und zuriick in den Feedstrom transportieren. Ist in einem Stoffsystem ein
solcher Abtrag der Deckschicht durch héhere Strémungsgeschwindigkeiten maglich, wird von einer rever-
siblen Deckschichtbildung gesprochen (Meng et al., 2017). Nach einer Einlaufphase verhalten sich solche
Systeme stationér, was bedeutet, dass Ablagerung und MitreiBen der Partikel im Gleichgewicht stehen,
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wodurch sich eine konstante Deckschichtdicke und damit ein kontinuierlicher Permeatfluss einstellen
(Melin & Rautenbach, 2007). Sinkt hingegen der Permeatfluss bei einer zu filtrierenden Ldsung stetig ab,
sodass eine periodische Abtragung der Deckschicht durch z. B. Permeatriickspllungen notwendig ist, wird
von einer irreversiblen Fouling- bzw. Deckschicht (vgl. Kap. 2.1.3) gesprochen. Im Vergleich zur Dead-
End Fahrweise (0,1 - 0,5 KWh/m3permeat) ist der Cross-Flow Betrieb (0,5 - 6,5 kWh/m3pemmear) deutlich ener-
gieintensiver, was auf dem feedseitigen Druckverlust als Resultat der hohen Uberstrémungsgeschwindig-
keit beruht (Melin & Rautenbach, 2007).

Getauchte Membransysteme, auch Semi-Dead-End genannt, werden direkt in die Becken mit dem zu filt-
rierenden Feedstrom eingetaucht, wodurch ein Modulgehéuse Uberfllssig wird. Die treibende Kraft ge-
tauchter Systeme wird durch das Anlegen eines permeatseitigen Unterdrucks generiert. Hauptsachlich kom-
men getauchte Platten- und Kapillarmodule zum Einsatz, wobei prinzipiell fast alle Modulsysteme im ge-
tauchten Semi-Dead-End Betrieb eingesetzt werden kdnnen (Melin & Rautenbach, 2007). Die Deckschicht-
kontrolle bei getauchten Membranen erfolgt bei aeroben Systemen durch das Einblasen von Luft, bei an-
aeroben Systemen wird entsprechend Biogas oder Stickstoff (N2) verwendet. Die so generierten Blasen
bewirken, ahnlich der Tangentiallberstromung (Cross-Flow), Scherkréfte quer zur Membranoberflache
und sorgen so fir eine partielle Ablésung der entstandenen Foulingschicht. Allerdings reicht diese Mal3-
nahme nicht zur alleinigen Kontrolle der anwachsenden Deckschicht, sodass die Membranen in kurzen
Intervallen riickgespllt werden missen (Hoek et al., 2014). Bei Plattenmodulen kann es in Abhangigkeit
des zu filtrierenden Mediums ausreichen, wenn der permeatseitige Unterdruck abgestellt wird (Melin &
Rautenbach, 2007). Dieses Vorgehen wird als Relaxation bezeichnet. Getauchte Membranen kénnen be-
trieben werden, indem entweder eine konstante Triebkraft angelegt wird oder die Triebkraft wahrend eines
Filtrationsintervalls an den mit der Zeit steigenden Membranwiderstand angepasst wird (Uragami, 2017).
Letzteres ist in der Praxis hdufiger der Fall, sodass ein konstanter Permeatfluss auf Kosten einer stetig
zunehmenden transmembranen Druckdifferenz realisiert wird (Goedecke, 2011). Mit getauchten Membra-
nen kdnnen im Gegensatz zum Dead-End Betrieb auch Feedstrome mit hohen Partikelfrachten bzw. Fest-
stoffgehalten behandelt werden. Allerdings sind die Filtrationsintervalle entsprechend kiirzer und somit ist
auch der Anteil der Modulspilungen am Gesamtbetrieb héher (Ismail & Matsuura, 2016). Der Energiebe-
darf liegt zwar mit 0,3 - 0,7 KWh/Mm3permear €twas Uber dem der Dead-End Filtration, aber trotzdem noch
deutlich unter dem der Cross-Flow Anwendung (Melin & Rautenbach, 2007). Neben der beschriebenen
Betriebsweise des direkten Eintauchens in den Feedbehélter kénnen getauchte Semi-Dead-End Membranen
allerdings auch in einem externen Behéalter mit der Feedldsung in Kontakt gebracht werden (Figoli &
Criscuoli, 2017). Diese externe Nebenstromprozessfiihrung (engl. sidestream) erleichtert die Wartung der
Membranen und erhoht die Flexibilitat der Anlage (Basile et al., 2015). Zudem kénnen durch eine ange-
passte Feedstromflihrung die wirkenden Scherkrafte auf die Membranoberflache im externen Behélter in-
tensiviert werden, da sich die Fluidstromungsgeschwindigkeit zu der Begasungsrate addiert, sodass eine
bessere Deckschichtkontrolle mdglich ist (Martinez-Sosa et al., 2012). Durch die Verwendung einer zu-
sédtzlichen Pumpe ist diese modifizierte Prozessfiihrung im Vergleich zum tblichen getauchten Membran-
betrieb energieintensiver (Hankins & Singh, 2016).
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2.1.3 Foulingmechanismen

In diesem Kapitel werden die Foulingmechanismen und -phdnomene fir pordse Mikro- und Ultrafiltrati-
onsmembranen beschrieben. Membranfouling bezieht sich generell auf die Materialablagerungen auf der
Membranoberflache und in den Poren (Boerlage, 2001). Dabei wird Fouling im Allgemeinen durch den
Anstieg der transmembranen Druckdifferenz bei konstant gehaltenem Permeatfluss detektiert (Liao et al.,
2004). Die vier Hauptfoulingphdnomene bei porésen Membranen sind in Abb. 2.4 skizziert.

Retentat

Biofouling bzw. Biofilm
(Mikroorganismen in einer
Matrix aus EPS)

OQO.O

Deckschicht
(Adsorption, Kompaktierung,
Ausfallungen etc.)

Porenverblockung

(d Partikel = dPoren)

innere Adsorption
(Substanzen u. Partikel mit
Affinitat zum Membranmaterial)

Abb. 2.4: Potentiell vorkommende Foulingmechanismen und -phdnomene bei der Filtration mit pordsen
Membranen, idealisiert als Cross-Flow Prozessfihrung nach Melin und Rautenbach (2007) und
Cui und Muralidhara (2010)

Eine einheitliche Definition fur den Begriff Fouling gibt es jedoch nicht, da unter diesem Begriff viele
unterschiedliche leistungsmindernde Effekte zusammengefasst werden. Zum Oberbegriff Fouling werden
laut Melin und Rautenbach (2007) allerdings nicht die Konzentrationspolarisation sowie die Ausbildung
einer reversiblen Deckschicht gezahlt. Letzteres Phdnomen kann nicht nur bei der Cross-Flow Filtrationen
sondern auch bei (Semi-) Dead-End Systemen auftreten, wenn diese durch mechanische Permeatriickspii-
lungen kontrolliert und die Membran auf einem konstanten Leistungsniveau gehalten werden kann. Eine
reversible Deckschicht stellt eine lockere Partikelansammlung an der Membranoberflache dar, die durch
eine auf den Feedstrom optimierte Prozessfiihrung weitestgehend verhindert werden kann. Das gilt auch
flir die Konzentrationspolarisation, die auftritt, wenn durch die Membran ein geldster Stoff zuriickgehalten
wird, sodass dessen Konzentration an der Membranoberflache ansteigt und er dadurch ausfallen kann
(Toledo, 2007). Membranfouling resultiert somit in einem Permeabilitatsverlust aufgrund von Ablagerun-
gen partikuléarer oder geldster Substanzen auf der Membranoberflache, in den Poren (Porenverblockung),
durch innere Adsorption in der Membranstruktur selbst oder durch Biofouling (Uragami, 2017). Letzteres
ist umso ausgepragter, je mehr Nahrstoffe die Feedl6sung den an der Membranoberflache anhaftenden
Mikroorganismen liefert, was z. B. auf Membranfiltrationen in der Abwasserbehandlung zutrifft. Die Mik-
roorganismen scheiden wiederum extrazelluldre polymere Substanzen (EPS) aus, die einen Biofilm auf der
Membranoberflache bilden und infolgedessen das Foulingphdanomen weiter verstdarken. Von Scaling wird
gesprochen, wenn die Foulingbildung durch anorganische Substanzen hervorgerufen wird (Stahra, 2013).
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Es handelt sich beim Scaling meistens um Metallsalze, die aufgrund von Konzentrationspolarisation aus-
gefallen sind (Zhang et al., 2012). Organisches Fouling wird durch die Ablagerung organischer Inhaltsstoffe
im Feedmedium verursacht, welche wiederum von den Mikroorganismen verstoffwechselt werden und so-
mit das Biofouling intensivieren. Daher stehen diese beiden Formen des Foulings im engen Zusammen-
hang, mussen aber dennoch verfahrenstechnisch getrennt betrachtet und kontrolliert werden (Boerlage,
2001).

Welche Foulingart vorliegt, h&ngt von verschiedenen Faktoren, wie z. B. den in der Feedldsung vorhande-
nen Partikeldurchmessern im Verhaltnis zum mittleren Membranporendurchmesser, ab. So wird ein Parti-
kel, der groRer als der Porenmund ist, diesen von au3en verblocken, wohingegen sich ein Partikel mit der
ungeféhren Grolke des Porendurchmessers eher im Inneren derselben festsetzt. Die Verblockung des Po-
renmunds, auch als sterische Porenverblockung deklariert, beschréankt sich fiir gewohnlich auf die Mikro-
filtration und fuhrt zu einem starken Permeabilititsabfall direkt nach Filtrationsbeginn bei einer neuen,
unverblockten Membran (Zeman & Zydney, 1996). Allerdings kdnnen auch im Verhaltnis zum Poren-
durchmesser viel kleinere Partikel die Membran blockieren, wenn sie eine Affinitdt zum Membranmaterial
aufweisen und an der Innenseite der Pore adsorbieren (Melin & Rautenbach, 2007). Durch diese sog. innere
Adsorption kommt es zu einer Verengung des effektiven Porendurchmessers und damit zu einem héheren
Filtrationswiderstand der Membran (Jonsson et al., 1996). Zuséatzlich kdnnen nicht membrangéngige Par-
tikel und Makromolekiile oder organische Stoffe, z. B. EPS, an der Membranoberflache adsorbieren. Diese
Adsorptionsschicht kann als Filterkuchen oder Gel- bzw. Cake-Layer bezeichnet werden und bildet eine
sekundare Oberflache mit gegenlber der urspriinglichen Membran veranderten Eigenschaften, sodass das
Foulingverhalten der Feedinhaltsstoffe nicht mehr von den urspriinglichen Membraneigenschaften, sondern
von Wechselwirkungen mit den adsorbierten Makromolekiilen bestimmt wird (Schéfer, 2001). Dariiber
hinaus kann die Deckschicht durch Komprimierungseffekte oder der Einlagerung kleinerer Partikel kom-
paktiert und damit zunehmend undurchléassiger werden. Beim Einsatz von Membranen in der Biogaspro-
duktion ist neben organischem Fouling vor allem mit einem hohen Anteil von Biofouling durch die hohe
Nahrstofffracht des Hydrolysereaktoreffluents zu rechnen. Strategien wie die Zugabe von Biozid in den
Feedstrom oder die bakterizide Beschichtung der Membranoberflache (Berndt et al., 2010) lassen sich im
Biogassektor durch verfahrenstechnische Interessenskonflikte nicht realisieren.

2.2 Mikrofiltrations- und Ultrafiltrationsmembranen

Der Fokus der vorliegenden Arbeit liegt auf druckgetriebenen Membranen im Bereich der Mikro- und
Ultrafiltration, weshalb in diesem Unterkapitel explizit auf die theoretischen Grundlagen dieser beiden
Membrantypen eingegangen wird. Wie Abb. 2.5 graphisch veranschaulicht, gibt es im Grenzbereich zwi-
schen den einzelnen druckgetriebenen Filtrationsmethoden nur eine unscharfe Trenngrenzendefinition, so-
dass sich die Einsatzbereiche teilweise tUberschneiden. Dies gilt vor allem fiir die Nanofiltrationsmembra-
nen, die im Grenzbereich zur UF gerade noch mikroskopisch erkennbare Poren aufweisen und somit theo-
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retisch als porése oder dichte Membranen klassifiziert werden kénnen. Da dies allerdings nur einen Grenz-
fall der NF darstellt, wird in diesem Kapitel lediglich auf die theoretischen Grundlagen pordser MF- und
UF-Membranen eingegangen.

Trenngrenzen verschiedener Filtrationstechniken
gr[?ngf:é ionogen molekular makromolekular Mikropartikel Makropartikel
A 1 10 100 1000 10 10° 10° 10
[10™°m]
Molekilmasse 0,5 50 7000
[kDa]
abtrennbare geléste Salze Viren Bakterien Meersand
Substanz e
etall- . hl.
ionen Gelatine menschl. Haar
Atom- AVEEr Albumine Erythro- Pollen
radius Endotoxine Asbest zyten Aktivkohle
Trennverfahren ) . )
uo UF Tiefenfiltration
NF MF
0,0001 0,001 0,01 0,1 1 10 100 1000

Partikel- bzw. MolekilgrofRe dp [um]

Abb. 2.5: Idealisierte Gegenuberstellung der Trenngrenzen verschiedener Filtrationstechniken zur Fest-Flus-
sig-Trennung in Anlehnung an Bowen und Jenner (1995), Melin und Rautenbach (2007), Baker
(2012) sowie Stiefel (2014)

Anwendungen der MF dienen vor allem zur Fest-Flissig-Trennung der zu behandelnden Medien. Je nach
PorengroRenverteilung der verwendeten Membran kann diese neben Partikeln auch Bakterien zuriickhalten.
Durch geringere nominelle Porendurchmesser von Ultrafiltrationsmembranen kénnen diese sogar Viren
eliminieren (vgl. Abb. 2.5). So gilt Permeat per Definition als steril (Sterilfiltration), wenn es einen 0,2 um
Filter passiert (Sparks & Chase, 2016). Des Weiteren wird in der Analytik aufgrund von Filtern mit einer
PorengroRe von 0,45 um zwischen partikuldren und geldsten Stoffen unterschieden, wobei die Inhaltsstoffe
des generierten Permeats bzw. Filtrats als geldste Substanzen definiert sind. Ob ein Partikel von einer ver-
wendeten Mikro- oder Ultrafiltrationsmembran zurtickgehalten wird, héngt folglich von der PartikelgréRe
und -struktur relativ zur GroRe und Struktur der Membranporen ab (Melin & Rautenbach, 2007). Dabei
definiert die PorengréfRenverteilung, anhand derer die nominelle Porengrofle einer Membran bestimmt
wird, die Lage des membrantypischen Trennschnitts (Baker, 2012). Dies ist notwendig, da in Abhangigkeit
der Produktionsart und des Membranmaterials die PorengréRenverteilung sowie die Porenbeschaffenheit
stark variieren kann. Zur Bestimmung des nominellen Porendurchmessers von Mikrofiltrationsmembranen
werden charakteristische Partikel verwendet. Die charakteristischen Partikel, die von der Membran zu 95 %
bzw. 98 % zuriickgehalten werden, ergeben dann den nominellen Porendurchmesser der spezifischen MF-
Membran (Mulder, 1996). Viele MF-Membranen werden symmetrisch ausgefihrt, da aufgrund des gerin-
gen spezifischen Strémungswiderstands der verhéltnismélig groben Porenstruktur keine sehr diinnen
Membrandicken zur Reduzierung der Druckverluste notwendig sind (Melin & Rautenbach, 2007).

Die Porengrolienverteilungen von UF-Membranen sind nur unter grofiem Aufwand zu bestimmen, sodass
die charakteristische Trenngrenze zumeist Uber das Molekilgewicht der zuriickgehaltenen Komponente
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bestimmt wird. Die charakteristische Trenngrenze wird als der Punkt einer experimentell ermittelten Frak-
tionsabschneidekurve definiert, an dem 90 % oder 95 % der Molekile einer bestimmten molaren Masse
zuriickgehalten (MWCO = molecular weight cut-off) werden. Wéhrend dieser experimentellen Ermittlung
darf keine Deckschichtbildung stattfinden, da diese die Trenncharakteristik der Membran alternieren
wirde. Molekulare Trenngrenzen von UF-Membranen liegen typischerweise zwischen etwa 1000 Da bis
150.000 Da (Saravia, 2009). Durch die feinere Struktur von UF-Membranen benétigt die Filtration im Ver-
héltnis zu MF-Anwendungen hdhere Druckdifferenzen, sodass die meisten Membranen in diesem Bereich
asymmetrisch, mit einer grobpordsen Stiitz- und einer feinpordsen Trennschicht, aufgebaut sind (Hoek et
al., 2014). Da sich die Permeabilitat von Membranen reziprok proportional zur Membrandicke verhalt,
kann die Gesamtdicke und somit auch der Energieverbrauch von UF-Membrananwendungen durch einen
asymmetrischen Aufbau reduziert respektive optimiert werden (Ohlrogge & Ebert, 2012). Die Oberflachen-
porositat der trennaktiven Schicht von UF-Membranen liegt dabei unterhalb von 10% (Melin &
Rautenbach, 2007).

2.2.1 Idealisierter Stofftransport bei MF- und UF-Membranen

Wie bereits erwdhnt, haben sich Porenmembranen vor allem in der Mikro- und Ultrafiltration zur Aufbe-
reitung wassriger Losungen bewéhrt, weshalb in diesem Kapitel lediglich auf das idealisierte Porenmodell
fur Filtrationsanwendungen eingegangen wird. Dazu wird die Membranstruktur auf ein System paralleler
Kapillaren reduziert und der Permeatfluss als Strémung durch ein Haufwerk beschrieben. Dieses ideali-
sierte Modell fur Filtrationsanwendungen bertcksichtigt allerdings weder Deckschichtbildung noch innere
Porenverblockung. Es sei darauf hingewiesen, dass bei der UF neben dem rein konvektiven Stofftransport
des idealisierten Porenmodells auch Diffusionseffekte auftreten konnen (vgl. Abb. 2.8). Da die vorgestellte
Arbeit aber ausschlieBlich auf porésen Membranen beruht, wird in diesem Kapitel lediglich der Stofftrans-
port des idealisierten Porenmodells thematisiert. Auf den Stofftransport von Ldsung-Diffusions-Membra-
nen, z. B. bei Umkehrosmose und dichten Nanofiltrationsmembranen, wird kurz in Kap. 2.3 eingegangen.

Das idealisierte Porenmodell beruht auf der Annahme einer Hagen-Poiseuille Strémung, welche den Volu-
menstrom ¥ einer laminaren stationdren Stromung eines homogenen Fluids mit linear viskosem FlieRver-
halten (newtonsche Flussigkeit) durch ein Rohr bzw. eine Kapillare mit dem Radius r [m] und der Lange L
[m] beschreibt,

. dv m-r* Ap n-rt dp [m3
Wt e ) o

V=%~8n 1" 8 02
wobei 7 [Pa-s] die dynamische Viskositat, Ap die Druckdifferenz [Pa] und z die Flussrichtung darstellen.
Ob ein laminarer oder turbulenter Stromungszustand vorliegt, kann mithilfe der dimensionslosen Reynolds-
Zahl Re

_PVm-d_ved
=TT Ty [—] (2.2)

bestimmt werden. Bei Rohrstromungen werden zur Berechnung von Re als charakteristische GroéRen ubli-

Re

cherweise der Innendurchmesser d [m], die Uber den Querschnitt gemittelte Strdmungsgeschwindigkeit vi
und die kinematische Viskositat v [m?/s] des Fluids verwendet. Die kinematische Viskositat v
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m2

] 23
steht dabei Uber die Dichte p [kg/m3] des Fluids im direkten Zusammenhang mit der dynamischen Visko-
sitdt . Turbulente Strémungen in einem Rohr gelten per Definition als erreicht, wenn eine kritische Grenze
von Reyit > 2300 Uberschritten wird. Die Beschreibung vom Fluss (engl. flux) durch die porése Membran

erfolgt dabei, analog zur Strémung eines Fluids durch ein Haufwerk bzw. eine feink6rnige Schittung von
Festkdrpern, mithilfe der Kozeny-Carman-Gleichung,

dv. & -Ap-A-d2 3
_4v_ 2o Ard o m (2.4)
dt (1—-g)-n-H-K S
mit dem durchstromten Querschnitt A [m?], der Schiitthéhe H [m], der Porositét &,
VPoren
= - 2.5
Vges [ ] ( )

der Carman-Kozeny-Konstanten K

S3

m3
(1-¢)-n-S2-2-1-8 [T] (26)

sowie dem Partikeldurchmesser d,. Die Ermittlung der sog. Membrankonstanten K erfolgt durch einen Per-

K=

meationsversuch mit reinem Wasser und ist daher eine Funktion der Membran- sowie Fluideigenschaften
(Ozgumus et al., 2014). Neben der Porositét ¢ wird die idealisierte Membranstruktur von MF und UF durch
die volumenbezogene spezifische Oberflache Sy

APoren
Sv = Vges Vs (1—¢) [m] 2.7)
sowie die Tortuositat T,
Lo\
_ [ eff _ 2.
) 28

die den Grad der Gewundenheit der Transportwege der Poren beschreibt, charakterisiert. Dabei beschreibt
Ler die tatséchliche Lénge der Poren bzw. Kapillaren, wahrend &y, die Dicke der gesamten Membranstruk-
tur abbildet. (Melin & Rautenbach, 2007) Die Tortuositat bzw. der Umwegfaktor 7 muss experimentell
ermittelt werden und nimmt nach Baker (2012) in der Membrantechnik haufig Werte von 1,5 - 2,5 an. Des
Weiteren kann das Gesetz von Hagen-Poiseuille durch Einsetzen des hydraulischen Durchmessers dh

dh= e = ] 29)

1-98 Sy

wie folgt fir die mittlere Kapillargeschwindigkeit vkap

2
h

Viap =337 = [ (2.10)

definiert werden. Daraus ergibst sich ein Zusammenhang zwischen vka, und dem flachenspezifischen Mas-
senfluss 7 [kg/(m?2-s)] bzw. dem Permeatfluss J [m3/( m2-s)]
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Viap = -2 [ | (2.11)

hergestellt werden. Die Kombination der Glelchungen 2.7 bis 2.10 ergibt einen fur schleichende Strdmun-
gen charakteristischen Zusammenhang von Permeatfluss und Triebkraft. Dieser Zusammenhang wird im
Allgemeinen durch die Darcy-Gleichung

dv x-A Ap [m3 k Ap m3
Pl H:Vp N Bz [m— (2.12)

mit v, als flachen- bzw. porenbezogenem Durchfluss ausgedriickt, wobei x

A
K=V, A—; [m?] (2.13)
die Permeabilitét eines allgemeinen Mediums mit der Dicke 4z beschreibt. Der Permeatfluss J kann durch
Einsetzen des Gesamtmembranwiderstands Rges [1/m] in GI. 2.12 in der in der Membrantechnik gebrauch-
licheren Form

j= (2.14)

Ap [ m* L
n: RGes

m?-s ~ m?-h
beschrieben werden. Der Permeat- bzw. Membranfluss (Flux) J wird nach allgemeiner Konvention in den
Einheiten L/(m2-h) spezifiziert. Weiterhin wird in technischen Prozessen die transmembrane Druckdiffe-
renz Ap bzw. der TMP zumeist nicht in Pascal [Pa] sondern in Bar [bar] angegeben.

2.2.2 Spezifische Membranwiderstande

Wie bereits in Kap. 2.2.1 beschrieben, kann der konvektive Fluss durch eine Membran mithilfe der Darcy-
Gleichung beschrieben werden. Unter Berticksichtigung des osmotischen Drucks 477 [Pa] kann GI. 2.14 in
die allgemeine Form

e 215)

gebracht werden. Dabei reduziert die osmotische Druckdifferenz 477 die Wirkung der transmembranen
Druckdifferenz Ap. Der osmotische Druck 77 kann nach dem Gesetz von van ’t Hoff wie folgt

n=%-i.ﬁ.T=c.i.ﬁ.T [Pa] (2.16)
beschrieben werden, wobei n [mol] die Stoffmenge, V [m3] das Volumen der L&sung, i den dimensionslosen
van-"t-Hoff-Faktor, R [(kg-m2)/(s?-K-mol)] die universelle Gaskonstante, T [K] die Temperatur und c
[mol/m?3] die Stoffmengenkonzentration (Molaritat) angeben. Allerdings ist die osmotische Druckdiffe-
renz AIT fur MF- und UF-Anwendungen im Allgemeinen unbedeutend, sodass sie fur diese Filtrationstypen
vernachlassigbar ist (Saravia, 2009). Der spezifische Stromungswiderstand von pordsen Mikrofiltrations-
membranen ist in der Regel relativ gering und ist in den meisten Anwendungsfallen gegeniiber dem Wi-
derstand der sich ausbildenden Deckschicht irrelevant. Das gilt allerdings aufgrund der bereits angespro-
chenen Uberlappungen von verschiedenen Filtrationsverfahren nicht uneingeschrankt fiir die UF. Da in der
vorliegenden Arbeit ausschlieBlich MF-Membranen zum Einsatz kamen, wird in diesem Kapitel der Memb-

ranwiderstand als Funktion der sich ausbildenden Deckschicht betrachtet. Ein Modell zur Differenzierung
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der verschiedenen Deck- bzw. Foulingschichten bei porésen Membranen stellt dabei das Widerstande-in-
Reihe Konzept dar (Bacchin et al., 2006). Bei diesem Modell werden hydraulische Widerstédnde der neuen,
der gefoulten sowie der mechanisch, physikalisch und chemisch gereinigten Membran miteinander vergli-
chen und ergeben in der Summe den Gesamtmembranwiderstand Reges. Zur Ermittlung der einzelnen Memb-
ranwiderstdnde R; wird der entsprechende Membranfluss Ji nach jedem Reinigungsschritt durch die Filtra-
tion von demineralisiertem Wasser, die sog. Reinwasserkennline (PWL = pure water line), aufgezeichnet.
Durch die Messung der jeweiligen Reinwasserkennlinien gilt somit analog zu Gl. 2.15, unter Vernachlas-
sigung von 411, fur die spezifischen Membranwiderstande R;:

Ap Ap

Rges = = Rj=——-

¢ n- ]Ges n- ]i

Die einzelnen Membranwiderstdnde kénnen bei MF und UF nach den verschiedenen Foulingphdnomenen
(vgl. Kap. 2.1.3) u. a. nach Lee et al. (2001), Bacchin et al. (2006), Wu et al. (2008) und Martinez (2011)

in die Kategorien Filterkuchenbildung (Rs), organisches und biologisches (Rorg), anorganisches (Ran) sowie

[1 2.17).

m

irreversibles (Rirr) Fouling zu dem erweiterten Widerstande-in-Reihe Modell zusammengefasst werden, so-
dass

Ap
n- (]m + Ifk + ]org + ]an + ]irr)

gilt. Der Index m steht dabei flr den intrinsischen Membranwiderstand, also den Widerstand der neuen

Roes = S Rees = R+ R Rog R+ Re) [ (2189)
bzw. unbeladenen Membran. Der intrinsische Widerstand Ry, wird vor jedem Start eines Experiments mit
einer neuen Membran mithilfe der Reinwasserkennlinie erfasst. Nach Beendigung eines Experiments wird
zunachst der Gesamtwiderstand Rees definiert bzw. ermittelt. Danach werden schrittweise mechanische und
chemische Reinigungsschritte vollzogen, zwischen denen sukzessive die spezifischen Reinwasserkennli-
nien gemessen werden, sodass anhand von Gl. 2.18 die Widerstédnde R, Rorg, Ran Und Rirr berechnet werden
kénnen (vgl. Kap. 3.4.4). Die fiir die Bestimmung der einzelnen Membranwiderstande bendétigten Reini-
gungsschritte werden im folgenden Kapitel genauer thematisiert.

2.2.3 Membranreinigung

Die Herstellung von Membranen ist in der Regel sehr kostspielig, weshalb sie so produziert werden, dass
ein wiederholter Einsatz mdglich ist. Da sich in Abhé&ngigkeit von dem zu filtrierenden Medium friiher oder
spater eine Deckschicht ausbildet, muss diese periodisch entfernt werden (Frimmel et al., 2012). Dafiir
muss sichergestellt sein, dass die Membran gut zu reinigen ist und z. B. durch eine chemische Reinigung
keine ihrer Filtrationseigenschaften (Permeabilitat, Trenngrenze etc.) verandert werden. Generell wird zwi-
schen physikalischer und chemischer Reinigung unterschieden. Die physikalische Reinigung wird in der
Praxis durch eine Permeatriickspiilung realisiert, allerdings kann in Sonderféllen auch auf Rickspllungen
mit demineralisiertem Wasser in Kombination mit einer Luftspilung zurlickgegriffen werden. Durch die
Invertierung des Permeatstroms wird die Deckschichtstruktur an der Membranoberflache aufgelockert und
die geldsten Partikel werden mit dem einsetzenden Feedstrom vom nachfolgenden Filtrationszyklus aus
dem Modul transportiert. Ist der gewiinschte Effekt einer regenerierten bzw. mdglichst hohen Permeabilitét
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im Anschluss an eine mechanische Reinigung nicht erkennbar, miissen chemische Reinigungsmittel einge-
setzt werden. Dazu zé&hlen zur Beseitigung von organischem bzw. biologischem Fouling starke Basen res-
pektive starke Sauren bei anorganischem Fouling. Verwendung finden dabei neben Natronlauge (NaOH)
und Salzséure (HCI) auch industriell produzierte Reinigungsmittel. Die Verwendung von chemischen Rei-
nigungsmitteln muss auf die chemische Besténdigkeit der jeweiligen Membran angepasst sein, damit ihre
Struktur nicht angegriffen und die Integritat der Membran gewéhrleistet bleibt (Ohlrogge & Ebert, 2012).
Generell sind anorganische Membranen chemisch besténdiger als organische Membranen, sodass bei den
meisten keramischen Membrantypen der Einsatz chemischer Reinigungslésungen durch die Korrosionsbe-
stdndigkeit des Moduls bzw. der Anlage limitiert wird. Daher wird bei den Reinigungsmethoden zwischen
einer in situ bzw. internen (CIP = cleaning in place) und einer externen Reinigung unterschieden. Die ver-
wendeten Cross-Flow Membranen wurden bis auf eine Ausnahme extern in einem speziellen Behalter ge-
reinigt, wohingegen die getauchten Membranen hauptséchlich in situ mit der Rickspulpumpe des ange-
schlossenen Membransystems gereinigt wurden. Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit angewendeten
Membranreinigungsmethoden und -schritte sind in Kap. 3.4.3 beschrieben.

2.2.4 Das Konzept vom kritischen Membranfluss (Critical Flux)

Da Membranfouling und Deckschichtbildung die Membranperformance, insbesondere die Permeabilitat,
stark beeintréchtigen konnen, gilt es fiir jede Anwendung und den spezifischen Feedstrom die 6kono-
mischsten Prozessparameter zu finden. Beim Cross-Flow Betrieb ware dies v. a. die optimale Uberstro-
mungsgeschwindigkeit zur Kontrolle der Deckschicht, wéhrend flir getauchte Membranen neben dem op-
timalen Membranfluss (Flux) auch die Begasungsrate einen Effekt auf die Deckschichtbildung hat. Fir die
Membranfiltration gilt, dass sich der Permeatfluss J bei geringer Druckdifferenz Ap linear zu dieser verhalt.
Wird 4p erhoht, bildet sich eine Deckschicht aus, die einen Widerstand R auf J austibt. Die Deckschicht
wéchst durch Erhéhung von 4p, steigert so den bendtigten Energiebedarf und verdndert bzw. beeinflusst
die Trenncharakteristik der Membran, sodass die nominelle PorengréRe nicht mehr ausschlaggebend fur
das Trennergebnis ist (Kuhnl et al., 2008). Die Kréaftebilanz eines Partikels an der Membran setzt sich aus
der Anpresskraft der Feedstromung, der Scherkraft und der Reibungskraft zusammen (Ripperger, 1993).
Daher l&sst sich eine kritische Filtratstromungsgeschwindigkeit bestimmen, unterhalb derer sich theoretisch
keine Partikel an der Membran festsetzen und sich keine Deckschicht ausbildet (Ripperger & Grein, 2007).
Wie bereits erwéhnt, dient die Identifizierung dieses kritischen Flusses (Critical Flux) zur Bestimmung der
optimalen Betriebsbedingungen einer spezifischen Membran nur in Kombination mit der fur die Messung
verwendeten Feedldsung. Der empirisch durch Filtrationsversuche ermittelte kritische Fluss ist infolgedes-
sen nicht ohne weiteres auf andere Prozessfiihrungen, Membranen oder wassrige Losungen zu Ubertragen.

Das erstmals von Field et al. (1995) vorgestellte Konzept vom Critical Flux beschreibt dabei die Krafte, die
auf Partikel in der Nahe von porésen Membranstrukturen wirken. Einerseits generiert der Permeatfluss
einen Stromungssog Richtung Membranoberflache, andererseits bewirken Ricktransportmechanismen,
z. B. die brownsche Bewegung, eine partielle Diffusion der Deckschicht zuriick in den Feedstrom (Wu et
al., 1999). Choo und Lee (1998) identifizierten scherinduzierte Diffusion als beste Strategie, um Riicktrans-
portmechanismen zu verstarken. Im Gegensatz zur Cross-Flow Filtration, bei der die Scherkréfte von einem
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Parameter dominiert werden, bilden sich die auf die Membranoberflache wirkenden Scherkrafte beim
Semi-Dead-End Betrieb in Abhé&ngigkeit von mindestens zwei Parametern (Permeatfluss, Begasungsrate)
aus. Hinzu kommt eine Zirkulationsstrémung, wenn die getauchte Membran aus betriebstechnischen Griin-
den in einem externen Behélter (Nebenstromverfahren, engl. sidestream) ausgelagert ist (Miyamoto et al.,
2015; Visvanathan & Abeynayaka, 2012). Daraus resultiert ein komplexes Stromungsregime mit orthogo-
nalen und parallelen Stromungsrichtungen sowie Verwirbelungen in der N&he der Membranoberflache
(Martinez, 2011). Das nach Field et al. (1995) entwickelte Konzept definiert daher den Critical Flux als den
Membranfluss, bei dem Fouling und ein daraus resultierender Druckanstieg gerade nicht auftritt bzw. de-
tektiert wird. Per Definition existieren zwei Formen des kritischen Flusses, die als starke (Jwrit1) bzw.
schwache (Jwrit2) Form deklariert werden (vgl. Abb. 2.6). Bei der starken Form Jyit1 tritt theoretisch kein
Fouling auf, sodass nach dem erweiterten Widerstande-in-Reihe Modell (GI. 2.18) zuné&chst keine Deck-
schichtbildung zu beobachten ist und somit lediglich der Membranwiderstand Ry, den gesamten Transport-
widerstand abbildet (vgl. Kap. 2.2.2). Unter Beriicksichtigung des vereinfachten Widerstande-in-Reihe Mo-
dells nach Bacchin et al. (2006)

Ap

L
] B n : (Rm + Rads + RFEV + Rirr) [mz . h] (2.19)

folgt fur die starke Form Jiit1 des kritischen Membranflusses

o Ap L
R | (2.20)
bzw.
o Ap L
> o = S G R 221),

wobei mindestens entweder Ryey # 0 oder Rir # 0 gilt und Rags flir Jwit1 zu vernachlassigen ist. Dabei werden
mit Rags alle Adsorptionswiderstande (Membranoberflache und -poren, nur fir Jit2 relevant) zusammen-
gefasst, Rrev bildet die reversiblen Deckschichtwiderstdnde ab und R;. steht, wie beim erweiterten Wider-
stande-in-Reihe Modell, fur die irreversiblen Foulingphdnomene.
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o Form

= iy P
N krit,1 P
= )
=

- schwache

®©

g Form

5 Jkrit,2

o
-2

Ap [bar]

Abb. 2.6: Definition der Unterscheidung von starker sowie schwacher Form des kritischen Flusses (Critical
Flux), modifiziert nach Field et al. (1995), Bacchin et al. (2006) und Grein et al. (2009)
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Die starke Form des kritischen Flusses Jirit1 ist somit als der Punkt definiert, an dem der Membranfluss J
(Ordinate) aufgetragen tber 4p (Abszisse) bei Filtration einer idealisierten Feedldsung von der Reinwas-
serkennlinie abweicht (vgl. Abb. 2.6).

Da die Adsorption von Komponenten realer Feedldsungen auf der Membranoberflache oder in den -poren
bereits direkt nach Filtrationsbeginn zu einem zusétzlichen Transportwiderstand Rags fUhrt, ist die starke
Form Jwira fUr die Filtration von hochbelasteten Wéssern utopisch. Fur Losungen dieser Art wird der kriti-
sche Fluss nach der schwachen Form Jyit2 inklusive Rags bestimmt, sodass

Ap L
<t )= R R | 2.22)
bzw.
Ap L
] > ]krit’Z ' ] B n: (Rm + Racls + Rrev + Rirr) [mz : h] (223)

gilt, wobei entweder Ry # 0 oder Rir # 0 ist (Bacchin et al., 2006). Damit weist die schwache Form direkt
nach dem Filtrationsbeginn auch einen linearen Trend auf, allerdings mit einer im Vergleich zur Reinwas-
serkennlinie geringeren Steigung. Die schwache Form des kritischen Flusses Jurit ist erreicht, sobald der
Permeatfluss J der spezifischen Feedldsung vom linearen Trend abweicht (vgl. Abb. 2.6).

Ein Betrieb ganzlich ohne Foulingbildung auch zu Filtrationsbeginn ist mit echten Feedlésungen nicht re-
alisierbar. Daher wird bei technischen Prozessen vor allem das Konzept eines nachhaltigen Flusses Jnach
(engl. sustainable flux) angewendet, bei dem, wie beim kritischen Fluss in seiner schwachen Form, das
nicht vermeidbare Auftreten von Fouling berticksichtigt wird. Wird der nachhaltige Permeatfluss in tech-
nischen Membranprozessen dennoch tberschritten, fihrt dies zu einer instabilen Flussreduktion, die sich
wirtschaftlich auf einem inakzeptablen Niveau bewegt (Field & Pearce, 2011). Der nachhaltige FIuss Jnach
entspricht nicht exakt dem kritischen Fluss in seiner schwachen Form, er kann jedoch auf Basis der Ermitt-
lung von Jiit2 identifiziert werden.

Zur Bestimmung des beschriebenen kritischen Flusses Jirit» existieren unterschiedliche Methoden. Grund-
sétzlich basieren diese auf Analysen vom Verhéltnis des Flusses J zur transmembranen Druckdifferenz 4p.
Dabei kann entweder der Membranfluss J variiert und der transmembrane Druck (TMP) analysiert werden
oder die jeweiligen TMP Erhohungen werden festgelegt und die Auswirkungen auf den Permeatfluss J
beobachtet. Die in der vorliegenden Arbeit verwendeten Methoden zur Bestimmung des kritischen Flusses
Jirit2 Werden in Kapitel 3.4.1 naher erldutert.

2.3 Nanofiltration und Umkehrosmose

Im Folgenden wird kurz der idealisierte Stofftransport von porenfreien Membranen, also dichten Nanofilt-
rations- und Umkehrosmosemembranen, in der fllissigen Phase vorgestellt. Beide Membrantypen wurden
in der vorliegenden Arbeit nicht eingesetzt, allerdings kénnen sich die Transportmechanismen von poren-
freien und porésen Membranen im Grenzbereich und durch Deckschichtbildung Uberlagern, sodass bei re-
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alen Prozessen meistens Mischformen aus konvektivem und diffusivem Transport vorliegen. Dieses Kapi-
tel dient daher der Vervollstdndigung der vorkommenden idealisierten Transportmechanismen von sowohl
dichten bzw. porenfreien als auch pordsen druckgetriebenen Membranen.

Das Prinzip der Stoffiibertragung bei dichten Membrantypen beruht hauptséchlich auf diffusiven Trans-
portmechanismen, weshalb NF und UO prinzipiell auch als Lésungs-Diffusions-Membranen klassifiziert
werden (vgl. Abb. 2.8). Die Triebkraft des Stofftransports ist bei diesen Membrantypen der Gradient des
chemischen Potentials x [J/mol]. Dichte Membranen weisen einen asymmetrischen Aufbau mit einer akti-
ven Trennschicht (dy~ 0,3 - 2,5 um) und einer pordsen Stutzstruktur (ds~ 50 - 100 um) auf (Melin &
Rautenbach, 2007). Der osmotische Druck 77, der sich einstellt, wenn zwei Lsungen mit unterschiedlicher
Konzentration durch eine semipermeable Wand (Membran) getrennt sind, kann nach dem Gesetz von
van ’t Hoff (s. Gl. 2.16) beschrieben werden. In Abb. 2.7 sind die Wirkprinzipien von Osmose und UO
(Umkehrosmose) schematisch gegenuibergestellt.

Osmose (Ap < Al UoO (Ap > A
Sole Wasser Sole Wasser
bt ! S
o An -
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Abb. 2.7: Schemaskizze des Prinzips von Osmose (l.) und Umkehrosmose (r.) als idealisierte Darstellung mit
einer Salzlosung als Feedstrom (Sole) und Reinstwasser als Ldsungsmittel, modifiziert nach
Frimmel et al. (2012) und Rosenwinkel (2013)

Bei der Umkehrosmose stellt die Membran genau wie bei der Osmose eine semipermeable Wand dar, die
zwei Loésungen mit unterschiedlicher Konzentration voneinander trennt. Wahrend der Osmose wird die
semipermeable Membran von dem Losungsmittel (z. B. Reinstwasser) in Richtung der hoher konzentrierten
Losung (z. B. Sole) durchflossen, bis sich ein osmotisches Gleichgewicht einstellt. Das osmotische Gleich-
gewicht ist demnach erreicht, wenn der Betrag der osmotischen Druckdifferenz AI7 stagniert und damit
auch der Wasserfluss Jpitrn,0 Versiegt. Die FlieBrichtung Jpirrn,0 Kann in technischen Prozessen durch das
Aufbringen eines externen Drucks (Triebkraft 4p) auf der Losungs- bzw. Feedseite, die gréler als der os-
motische Druck 77 der Lésung ist, umgekehrt werden, weshalb dieses Prinzip auch als Umkehrosmose be-
zeichnet wird. In diesem Fall diffundieren Wassermolekiile der Feedseite durch die semipermeable Memb-
ran, was zu einer Aufkonzentrierung auf der Losungs- bzw. Druckseite fiihrt. Angesichts des beschriebenen
Trennprinzips werden dichte Nanofiltrations- und Umkehrosmosemembranen verwendet, um Elektrolyte
oder geldste niedermolekulare (organische) Substanzen von wassrigen Losungen zu separieren. Daher sind
diese Verfahren neben speziellen Industrieanwendungen vor allem fur die Trink- und Brauchwassergewin-
nung aus Brack- respektive Meerwasser von hoher Bedeutung. Der grofite Nachteil der Umkehrosmose ist
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der hohe benétigte Betriebsdruck 4p, der in Abhé&ngigkeit der Feedldsung und der Anwendung bei Hoch-
druckanlagen bis zu 200 bar bei einem Energiebedarf von 39 kWh/teermear betragen kann (Melin &
Rautenbach, 2007). Durch die hohen Betriebsdriicke kann es zu Membrankompressionen kommen, die
wiederum eine Verminderung des Permeatflusses zur Folge haben. Um diese Problematik zu umgehen,
kommen in technischen Prozessen vermehrt Niederdruckumkehrosmose- bzw. dichte Nanofiltrations-
membranen zum Einsatz (Yangali-Quintanilla et al., 2011).

Der Stofftransport von porenfreien Membranen Jpir kann fir ideale Systeme aus dem ersten Fick’schen
Gesetz

dc mol
Joieg = =D~ = ]

(2.24)

m?-s
hergeleitet werden, wobei D [m?/s] als Diffusionskoeffizient und der Term dc/0z [mol/m*] als Konzentra-
tionsgradient definiert ist. Flr eine geléste Komponente k in einem raumfesten Koordinatensystem einer
stationaren Membran gilt demnach,

0Xy mol ] (2.25)

Joitek = —Cees D5~ |25

mit der Stoffmengengesamtkonzentration cges [Mol/m3] und dem Stoffmengenanteil oxx [-] in der Feedlo-
sung (Melin & Rautenbach, 2007). In diesem Fall kann Dy als Gegendiffusionskoeffizient fur binare Ge-
mische deklariert werden, der den Nettostofftransport einer Komponente k aufgrund ihres Konzentrations-
gradienten innerhalb der stationdren Membran beschreibt (Melin & Rautenbach, 2007). Dabei stellt GI.
2.25 eine mathematisch stark vereinfachte Form des Stofftransports von porenfreien Membranen unter Ver-
nachlassigung von u. a. Konzentrationspolarisations- und Sorptionseffekten flr ideale Systeme dar. Die
erweiterte Diffusionsgleichung berticksichtigt

Joittk = —Ck RT3

Dox Ok mol ] (2.26)

m?-s
nach Melin und Rautenbach (2007) und Singh (2015) den thermodynamischen Diffusionskoeffizienten Do
[m2/s], die universelle Gaskonstante R [J/(mol-K)] sowie das chemische Potential x [J/mol] der Kompo-
nente k. Im Gegensatz zum Fick’schen Diffusionskoeffizienten D ist beim thermodynamischen Diffusions-
koeffizienten Dy die Konzentrationsabhangigkeit vernachlassigbar (Hankins & Singh, 2016). Damit besitzt
Gl. 2.26 auch Gultigkeit flr nicht wassrige Systeme.

In Abb. 2.8 ist der idealisierte Stofftransport von porenfreien Losungs-Diffusions-Membranen im Vergleich
zu porgsen Membranen fur wéssrige Feedldsungen skizziert. Porenfreie Membranen werden, im Gegensatz
zu porosen Membranstrukturen, nicht nach ihrer spezifischen PorengréRenverteilung, sondern nach ihrem
charakteristischem Riickhaltevermégen, dem sog. molecular weight cut-off (MWCO), klassifiziert. Dabei
wird der Punkt einer experimentell ermittelten Fraktionsabschneidekurve als charakteristische Trenngrenze
definiert, an dem 90 % oder 95 % der Molekdle einer bestimmten molaren Masse M [kg/mol] zuriickgehal-
ten werden.
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Abb. 2.8: Idealisierter Stofftransport von Lésungs-Diffusions-Membranen (1.) im Vergleich zu Porenmembra-
nen (r.), modifiziert nach Melin und Rautenbach (2007), Haberkamp (2008) und Singh (2015)

Neben den genannten klassischen Anwendungen von MF, UF, NF und UO mit hydrophilen Membranen
seien abschlieBend noch die Membrandestillationsverfahren (MD) erwéhnt, bei denen auf Basis von hyd-
rophoben Materialien nur die gasférmige Phase eines Fluidstroms die Membran passiert. Da flr dieses
thermisch getriebene Verfahren eine Erhitzung des Feedstroms mit einhergehendem Phaseniibergang not-
wendig ist, konnten die im Entwicklungsstadium befindlichen bzw. noch nicht etablierten MD-Verfahren
zukiinftig eine tragende Rolle im thermophilen zweistufigen Biogasprozess einnehmen.

2.4 Anaerobe Fermentation im technischen Prozess

In Biogasanlagen (BGA) dient die anaerobe Fermentation bzw. Vergdrung von Biomasse der Erzeugung
von Biogas, welches sich priméar aus Methan (CH,4) und Kohlenstoffdioxid (CO,) zusammensetzt. Die dabei
stattfindende Transformation von komplexen Makromolekiilen bzw. org. Verbindungen (Proteine, Lipide,
Polysaccharide etc.) oder Feststoffen (Biomasse) zu Endprodukten (CH4, CO2) wird durch eine Reihe von
Stoffwechselschritten verschiedener Mikroorganismen erreicht. In Abb. 2.9 sind die metabolischen Grund-
schritte der anaeroben Vergarung bei der Biogasproduktion illustriert, wobei die Zahlen an den Pfeilen
(1 - 5) auf die im folgenden Abschnitt beschriebenen Bakterien- und Archaeengruppen verweisen.

Generell lasst sich der Metabolismus der Mikroorganismen bei der anaeroben Vergarung in vier Haupt-
schritte unterteilen. Im ersten Schritt, der sog. Hydrolyse, werden die oben genannten komplexen organi-
schen Verbindungen bzw. die Biomasse durch ausgeschiedene Enzyme fermentativer Bakterien (1) in ein-
fach l6sliche Produkte (Zucker, Glycerin, Amino- und langkettige Fettsduren etc.) uUberfuhrt (Khanal,
2009). Diese Bakteriengruppe fermentiert die I6slichen Produkte der Hydrolysestufe zu einer Mischung aus
organischen Sauren, Wasserstoff (H,) und Kohlenstoffdioxid (CO,). Der zweite Schritt, die sog. Acidoge-
nese, beschreibt dabei die Bildung von u. a. Propion- und Butterséure, die auch als fliichtige Fettsauren
(VFAs = volatile fatty acids) bezeichnet werden. Sowohl diese fliichtigen Fettsduren als auch Ethanol wer-
den von syntrophen acetogenen Bakterien (2) zu Essigsaure, H, und CO; verstoffwechselt (Visvanathan &
Abeynayaka, 2012). Homoacetogene Bakterien (3) kénnen auf Basis von H, und CO; Essigsaure (Acetat)
produzieren. Dabei werden die Essigsaure generierenden Schritte als Acetogenese (3. Schritt) bezeichnet.
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Die Acetogenese wird thermodynamisch als ungiinstig betrachtet, es sei denn, dass flir den Wasserstoffpar-
tialdruck ps, <101 kPa gilt (Khanal, 2009). Ein solches Milieu kann durch wasserstoffverbrauchende Or-
ganismen wie homoacetogene Bakterien und hydrogenotrophe Methanogene bzw. Archaeen (4) erzielt
werden, die den Wasserstoffpartialdruck durch die Reduktion von H; gering halten (Zinder, 1990). Primare
Ausgangssubstrate fir die Methanogenese (4. Schritt) sind demnach H;, CO, und vor allem Essigsaure.
Letztere steuert durch Decarboxylierung ca. 75 % zu der gesamten Methanproduktion bei, wohingegen der
Rest durch CO, Reduktion generiert wird (McCarty & Smith, 1986). Die Mikroorganismen, die Essigsaure
zu Methan (CH4) und CO; verstoffwechseln, werden als acetotrophe bzw. acetoklastische Methanogene (5)
bezeichnet.

Biomasse (org. Substanzen)

(Proteine, Lipide, Polysaccharide)

Hydrolyse | (1)

Y
Mono-, Oligo- und Polymere
(Fett- & Aminosé&uren, Peptide, Zucker etc.)

(1) Acidogenese | (1) 1)

Zwischenprodukte

(Propion- & Butterséure, Ethanol etc.)

2 Acetogenese 2)
A 4 A4 (3) ) 4 A 4
Ha, CO; p! > Essigsaure
4 Methanogenese

CHg, CO,

Abb. 2.9: Idealisierte Darstellung der Stoffwechselschritte bei der anaeroben Vergarung fir die Biogasproduk-
tion, modifiziert nach Gujer und Zehnder (1983), Khanal (2009) sowie Visvanathan und
Abeynayaka (2012)

Die zwei aus verfahrenstechnischer Sicht hauptsachlich limitierenden Schritte bei der anaeroben Vergérung
sind zum einen die Hydrolyse und zum anderen die Methanogenese. Dabei ist flr technische Prozesse vor
allem die Ausgangsbiomasse, die der Hydrolyse zugefiihrt wird, der geschwindigkeitsbestimmende Faktor.
Die Hydrolyserate hangt vor allem vom pH-Wert, der Temperatur, der Nahrstoffkonzentration sowie der
Feststofffracht bzw. der Zusammensetzung der partikuléren Substanzen ab (Pavlostathis & Giraldo-Gomez,
1991). Durch eine Erhohung der Temperatur auf ein thermophiles Milieu kann die Hydrolyserate signifi-
kant gesteigert werden (Visvanathan et al., 2007). Wahrend die Hydrolyse durch niedrigere pH-Werte (< 6)
und thermophile Temperaturen (> 55 °C) beschleunigt werden kann (Lindner et al., 2016), lasst sich die
Methanogenese durch eine leichte pH-Wert Anhebung (> 6,5) bei gleichzeitiger Temperaturabsenkung auf
ein mesophiles Niveau (~ 37 °C) optimieren (Merkle et al., 2017). Im thermophilen Bereich nimmt aller-
dings die Diversitat der Mikroorganismen ab, sodass der Gesamtprozess sensibler auf Veranderungen rea-
giert. Da anaerobe Mikroorganismen besonders sensitiv auf Milieuschwankungen reagieren, sollten sowohl
pH- als auch Temperaturwerte fir die Biogasproduktion mdglichst konstant gehalten werden. Dies lasst
sich in technischen Prozessen besser realisieren, wenn Hydrolyse, Acido- und Acetogenese raumlich ge-
trennt von der Methanbildung (Methanogenese) unter optimierten Betriebsbedingungen in zwei verschie-
denen Reaktoren ablaufen.
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2.4.1 Zweistufige Fermentation in der Biogasproduktion

Einstufige Systeme zur Biogasproduktion, in denen alle vier Schritte der anaeroben Vergarung in einem
Fermenter ablaufen, wurden bisher intensiv diskutiert (Schievano et al., 2012). Hinzu kommen im Bereich
der Abwasserbehandlung einstufige Prozessfihrungen mit integrierter Membraneinheit, sog. anaerobe
Membranbioreaktoren (AnMBR), die nicht nur das Abwasser aufbereiten, sondern gleichzeitig auch Biogas
aus der zugefuhrten Biomasse generieren (Judd & Judd, 2011; Judd, 2016; Lin et al., 2013; Ozgun et al.,
2013). Die integrierte Membran dient somit neben der Abwasseraufbereitung dem Rickhalt der Biomasse
im Fermenter, sodass hydraulische Verweilzeit r (HRT = hydraulic retention time) und Schlammalter
(SRT = sludge/solid retention time) bzw. Raumbelastung Br (OLR = organic loading rate) unabhéngig von-
einander gesteuert werden kdnnen. Dabei sollte die hydraulische Verweilzeit im Verhaltnis zum Schlamm-
alter moglichst gering gehalten werden. Die Optimierung der anaeroben Vergédrung zur Erzeugung von
Biogas durch die Entwicklung zweistufiger Systeme findet erst in den letzten Jahren eine breitere Akzep-
tanz und damit Anwendungsbasis (Zahedi et al., 2016). Das ist auch der Tatsache geschuldet, dass bei
zweistufigen Verfahren dem Vorteil einer gesteigerten Umsatzrate ein erhdhter Energiebedarf (zusatzliche
Pumpe, erhdhte Hydrolysereaktortemperatur) gegeniibersteht. Die breitere Zustimmung spiegelt sich neben
dem Einsatz im reinen Biogassektor (Zahedi et al., 2013) auch bei der Anwendung von AnNMBRs im Ab-
wasserbereich wider (Chaikasem et al., 2014). Bei letzteren Systemen wurde die im Prozess integrierte
Membran jedoch zur Aufbereitung der Fermentationsfliissigkeit bzw. des Methanreaktoreffluents einge-
setzt (vgl. Abb. 2.10 (ii)). Lediglich Lee et al. (2001) verwendeten eine im Hydrolysereaktor eingetauchte
Membran, die die Biomasse zurlickhalten und somit das Schlammalter steigern sollte. In Abb. 2.10 sind
drei idealisierte FlieBschemata von zweistufigen Biogasproduktionsprozessen ex- bzw. inklusive externer
Mikrofiltrationstufe (MF) dargestellt. Das in der Arbeit verwendete Konzept mit integrierter MF-Membran
zur Fest-Fllssig-Trennung des Hydrolysats ist in Abb. 2.10 (iii) skizziert.

(l) Fermentationsflissigkeit (")

—> HR MR [— — HR — MR T
Biomasse Hydrolysat Biogas Biomasse Hydrolysat Biogas
("I) HydrOIysegas Fermentationsflussigkeit (pH-Wert Stabilisierung) Entspannungsgas
CO,, H, CO,, CH4
A 4
H Konzentrat H
HR MR
i Permeat Biogas
Biomasse T=55°C Hydrolysat T=37°C g
(z. B. Silage) pH<6 pH265 CHy, CO,
PHR = Pu ME pmr =1 —100 bar
Garrest (fest) Garrest (flussig)

Abb. 2.10: Idealisierte FlieRschemata von zweistufigen Biogasproduktionsprozessen: (i) klassisches Verfahren
mit separatem Hydrolyse- (HR) und Methanreaktor (MR), (ii) mit zusatzlicher Membran zur Auf-
bereitung der Fermentationsflissigkeit (MR-Effluent) sowie (iii) mit integrierter Mikrofiltrations-
stufe (MF) zur Fest-Flussig-Trennung des Hydrolysats
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Bei diesem Konzept wird die Membranfiltrationseinheit zur Fest-Flissig-Trennung des Hydrolysereak-
toreffluents eingesetzt und dient in erster Linie nicht dem Biomasseriickhalt sondern dem Schutz des Me-
thanfestbettreaktors vor partikularen und faserigen Inhaltsstoffen des Hydrolysats. Zudem sollen die gelés-
ten Stoffe des Hydrolysereaktoreffluents die Filtrationsstufe moglichst vollstandig passieren, sodass ideal-
erweise die Umsatzrate der Methanogenese gesteigert werden kann. Der Einsatz einer Vorfiltration zur
Optimierung der nachfolgenden Methanogenesestufe wurde bisher noch nicht diskutiert und stellt das
Kernthema der vorliegenden Dissertation dar.

2.4.2 Zweistufige Fermentation mit integrierten Membrananwendungen

Membrananwendungen zur Produktion von Biogas in einstufigen Systemen wurden in den vergangenen
Jahren in verschiedenen Studien, v. a. in Form anaerober Membranbioreaktoren (AnMBR) zur Abwasser-
aufbereitung, ausgiebig thematisiert (Judd, 2017; Minardi et al., 2015). Demgegen(ber stehen dem Einsatz
von Membranen bei zweistufigen Biogasanlagen lediglich eine Handvoll wissenschaftlicher Arbeiten und
Publikationen zur Verfiigung. Allerdings wurden die Membranen in diesen Abhandlungen, wie bereits im
vorherigen Kapitel angeklungen, entweder zum Biomasseriickhalt des Hydrolysereaktor- oder Methanre-
aktoreffluents eingesetzt. Des Weiteren wurde das zweistufige Anlagenkonzept inkl. Membranfiltration in
diesen Arbeiten zum Zweck der Aufbereitung von hochbelasteten Abwassern mit dem Ziel einer moglichst
hohen Eliminationsleistung implementiert. Da diese Publikationen aber trotzdem die groften potentiellen
Ubereinstimmungen mit der vorliegenden Dissertation aufweisen, werden im Folgenden die wichtigsten
Arbeiten zum Thema Membrananwendungen bei zweistufigen Prozessfihrungen mit separatem HR und
MR vorgestellt.

Die Publikation, die die groRte Schnittmenge mit der vorliegenden Arbeit aufweist, weil die Autoren die
Membran zur Behandlung des Hydrolysats einsetzten, wurde von Lee et al. (2001) verdffentlicht. Dabei
installierten die Autoren getauchte Membranen direkt im Hydrolysereaktor, um die hydraulische Verweil-
zeit vom Schlammalter abzukoppeln und dadurch einen héheren Biomasserilickhalt zu erzielen. Die zwei-
stufige Anlage mit integrierter Polymermembranapplikation (dporen = 0,5 pm) wurde zur Behandlung von
Schweinemastabwasser eingesetzt. Das Gesamtsystem inkl. MR realisierte bei einer CSB-Feedkonzentra-
tion (CSB = chemischer Sauerstoffbedarf) von etwa 5,5 g/L einen Riickhalt von ca. 80 % bezogen auf den
Methanreaktoreffluentstrom. Allerdings beobachteten die Autoren einen starken Einbruch der Permeabili-
tat wahrend der Pilotversuche, sodass ein Vorfilter aus einem Edelstahlnetz (dmvaschenw. < 63 um) zum Schutz
der getauchten Membrananlage installiert werden musste. Durch den Einsatz des Vorfilters konnten Lee et
al. (2001) den Permeatfluss fir 50 d auf einem durchschnittlichen Niveau von Jpermeat = 20 L/(m2-h) halten.
Aufgrund dieser Erkenntnis etablierte sich der Einsatz von grobmaschigen Vorfiltern zum Schutz der ver-
wendeten getauchten Membraneinheit im Bereich der zweistufigen Biogasproduktion. Als erste folgten
Trzcinski und Stuckey (2009) diesem Beispiel und setzten ein Edelstahlgewebe (dmaschenw. = 50 pm) sowohl
zum Rickhalt der Biomasse als auch zum Schutz der nachfolgenden getauchten Membranapplikation ein.
Das von den Autoren beschriebene Gesamtsystem diente der Behandlung von kommunalen Siedlungsab-
fallen, wobei die verwendete getauchte MF-Polymermembran (dporen = 0,4 um) zum Riickhalt der Biomasse
in den verfahrenstechnisch nachgeschalteten anaeroben Membranbioreaktor eingetaucht wurde. Durch die
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Kombination von anaerober Vergarung (HR und MR) mit der Mikrofiltrationseinheit konnte ein Gesamt-
rickhalt von ca. 97 % bezogen auf die CSB-Feedkonzentration bei einem durchschnittlichen Permeatfluss
VON Jpermeat = 3 L/(mM2-h) erzielt werden. Wéhrend Lee et al. (2001) den Hydrolysereaktor und die Memb-
ranperformance bei psychrophilen Bedingungen beobachteten, untersuchten Trzcinski und Stuckey (2009;
2016a; 2016b) ihr System bei mesophilen Temperaturen (vgl. Tab. 2.2).

Tab. 2.2: Chronologische Gegeniiberstellung bisheriger Studien zu zweistufigen Biogasproduktionsprozessen

mit integrierter Membranfiltration inklusive Permeatfluss (Jrermeat), Konfiguration, Feedstromcha-
rakteristika und wichtiger Betriebsparameter
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NSV: Membranbetrieb im Nebenstromverfahren (CF = Cross-Flow, SDE = Semi-Dead-End); *: CSBeiim. berechnet als Gesamteli-
mination, kombiniert aus biologischem Abbau (HR, MR) und Membraneinheit; ®: Polymermembran; ®): Keramikmembran;
®: gemessen als Brys; @: gemessen als Brcse; @: angegeben in [L/d]; “): Spitzenwert bei einem maximalen Filtrationsintervall
von triitr,max = 60 min/d

Wijekoon et al. (2011) setzten nach Saddoud et al. (2007) erst als zweite Arbeitsgruppe Membranen im
Nebenstromverfahren (NSV) ein, jedoch als erstes Konsortium bei thermophilen Betriebsbedingungen
(T =55 °C). Die Membran wurde im Semi-Dead-End Modus in einem externen Behalter zum Ruickhalt der
Biomasse eines Methanreaktors betrieben. Wijekoon et al. (2011) beobachteten bei einem maximalen Per-
meatfluss von Jpermeat = 4,5 L/d = 1 L/(m?-h) eine mittlere CSB-Gesamtelimination von 71 % bei einer Zu-
laufkonzentration von ficss =~ 14 g/L. Mota et al. (2013) eruierten fiir den Betrieb einer getauchten Membran
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in einem Methanreaktor (T = 22 °C), dass reversibles Fouling die Filtrationsleistung am starksten beein-
trachtigt. Bezogen auf Biopolymere, u. a. extrazelluldre polymere Substanzen (EPS) und Iésliche mikrobi-
elle Produkte (SMP = soluble microbial products), analysierten die Autoren vor allem proteindhnliche Sub-
stanzen als Ursache fiir die Foulingbildung. Die Arbeitsgruppe um Chaikasem et al. (2014; 2015) war nach
Wijekoon et al. (2011) die bisher einzige, die die zweistufige Prozessfiihrung bei thermophilen Bedingun-
gen untersuchte. Allerdings betrieben sowohl Wijekoon et al. (2011) als auch Chaikasem et al. (2014; 2015)
nicht nur den HR sondern auch den MR thermophil (T = 55 °C). Das Anlagenkonzept von letzteren baute
dabei auf dem von Wijekoon et al. (2011) implementierten System einer Membranprozessfihrung im Ne-
benstromverfahren (Semi-Dead-End) auf. Der externe Membranbehélter (MB) wurde tiber Schwerkraft mit
dem Methanreaktoreffluent beschickt und das Konzentrat wurde durch eine Pumpe in den hdher gelegenen
MR zuriickgefuhrt. In der ersten Studie generierten Chaikasem et al. (2014) einen maximalen Permeatfluss
voN Jeermeat = 1 L/(M2-h) bei einer Zulaufkonzentration von fcss < 16,4 g/L. In der zweiten Studie wurde
der Membranfluss noch weiter auf Jpermear = 0,86 L/(m2-h) reduziert. In allen Versuchsreihen war die Filt-
rationsdauer auf trir. = 4 min mit anschlieRender Rezirkulation des Konzentrats in den MR fUr tre;. = 1 min
festgelegt. In beiden Studien wurde synthetisches Abwasser auf Basis von Tapiokastérke, die als alleinige
Kohlenstoffquelle diente, verwendet. Die CSB-Gesamtelimination variierte zwischen 75 - 90 % bei der ers-
ten respektive 89 - 92 % bei der zweiten Studie.

Im Gegensatz dazu betrieben Santos et al. (2017) ihr System mit getauchter Polymermembran (MR) bei
mesophilen Temperaturen (T = 25 °C). Die Autoren untersuchten die Auswirkungen verschiedener hydrau-
lischer Verweilzeiten (z = 3,1 - 5,3 d) bei einem konstantem Permeatfluss von Jpermeat = 5,1 L/(m2-h). Dabei
variierten die Raumbelastungen in Abhéangigkeit der Verweilzeit zwischen Brcseg = 2,5 - 6 kg/(m?3-d). Die
Autoren beobachteten eine konstante CSB-Gesamtelimination von etwa 97 %, unabhéngig von der hydrau-
lischen Verweilzeit und Raumbelastung. Zudem untersuchten sie die Hauptfoulingkomponenten im Filter-
kuchen auf Kohlehydrat- und Proteinverbindungen und fanden heraus, dass Proteine am starksten vertreten
waren. Zudem konnten laut Santos et al. (2017) SMP als die Hauptbiopolymere, die Fouling verursachen,
identifiziert werden. Pathak et al. (2018) verwendeten im AnMBR eingetauchte UF-Polymermembranen
(dporen = 0,04 pm) bei mesophilen Randbedingungen (T = 37 °C). Der Effluentstrom der thermophilen Hyd-
rolysestufe wurde mit einem Mikrofilter aus Glasfasergewebe (dmaschenw. = 5 M) vorbehandelt. Diese Vor-
filtration diente neben dem Biomasseruickhalt auch der Verhinderung einer Feststoffanreicherung im nach-
folgenden AnMBR, wodurch sich die Autoren eine Reduktion des Membranfoulingpotentials versprachen.
Die Membran wurde in dieser Studie durchschnittlich nur alle 22 Tage fur lediglich eine Stunde bei einem
maximalen Fluss von Jpermeat = 8 L/(mM?2-h) Uber einen Gesamtzeitraum von etwa 420 Tagen betrieben. Bei
dieser begrenzten Intervallbetriebsweise konnte die transmembrane Druckdifferenz 4p in den ersten 5 Mo-
naten konstant unter 10 mbar gehalten werden, bevor eine vermehrte Foulingbildung zu einem signifikan-
ten Druckanstieg von 4p > 100 mbar flhrte.

Wie bereits angeklungen, setzten Saddoud et al. (2007) und Saddoud und Sayadi (2007) im zweistufigen
Biogasprozess nicht nur als erste Membranen im Nebenstromverfahren ein, sondern waren auch die ersten
und bisher einzigen, die in dieser Konstellation den Cross-Flow Betrieb untersuchten. Bei beiden Publika-
tionen wurde die Membranapplikation im mesophilen Bereich betrieben (T = 37 °C). Wahrend in der ersten
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Studie nur Filtrationsversuche tber maximal triir. = 50 min durchgefiihrt wurden, erzielten die Autoren in
der zweiten Abhandlung einen Membranfluss von Jeermeat = 2,5 L/(M2-h) bei einer mittleren CSB-Zulauf-
konzentration von etwa 15,8 g/L. Ergénzend seien noch die Publikation von Yoo et al. (2012) und Bae et
al. (2013) erwahnt, die zweistufige Systeme zur Behandlung kommunaler Abwaésser einsetzten. Aufgrund
der niedrigen Zulaufkonzentrationen (fcss < 0,2 g/L) und dem damit einhergehenden geringerem Fouling-
potential gegentiber dem Hydrolysereaktoreffluent sind jedoch nicht die Ergebnisse sondern lediglich die
Experimentkonfiguration auf die zweistufige Biogasproduktion tbertragbar.

Die vorliegende Arbeit zielt unter Voraussetzung der vorgestellten Studien, die alle einen stark unterkriti-
schen Fluss (Jpermeat < Jirit2) flir die Membranfiltration bei zweistufigen Prozessfilhrungen ansetzten, auf
die Bestimmung eines kritischen bzw. nachhaltigen Flusses fiir die Behandlung hochbelasteter wassriger
Losungen (Bcse > 1 g/L) sowohl fiir den Cross-Flow als auch den Semi-Dead-End Betrieb im anaeroben
Milieu ab. Zudem wird die Membraneinheit nicht zum Zweck einer mdéglichst hohen CSB-Elimination
sondern zum Ruickhalt der partikuldren Fracht eingesetzt, wohingegen die geldsten organischen Inhalts-
stoffe die Membranfiltrationsstufe moglichst verlustfrei passieren sollen. Die Anforderungen an eine der-
artige Fest-Flissig-Trennung sind komplex, da der niedrige Riickhalt des Separationsschrittes beziglich
der geldsten organischen Inhaltsstoffe ein Permeat mit einem hohen Foulingpotential generiert, welches ein
verfahrenstechnisches Ausschlusskriterium darstellen kann.
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3 Material und Methoden

In diesem Kapitel werden alle verwendeten und zum Verstandnis der Arbeit notwendigen Systeme und
analytischen Methoden beschrieben. Beginnend mit dem Hydrolysereaktor, dessen Effluent (Hydrolysat)
die Basis flr den Betrieb der Membranfiltrationsanlagen bildete, werden anschlielend die analytischen
Instrumente und Methoden, die zur Charakterisierung des Hydrolysats und Permeats verwendet wurden,
beschrieben. Nachfolgend werden dann die beiden MF-Membrananlagen im Cross-Flow und Semi-Dead-
End Betrieb sowie die fiir die Langzeitexperimente verwendeten Membranen detailliert vorgestellt. Darauf
aufbauend wird das Konzept des gekoppelten Gesamtsystems, bestehend aus Hydrolysereaktor und den
beiden Mikrofiltrationsstufen, erldutert. Im Anschluss daran werden die Membranreinigungsprotokolle,
Filtrationswiderstandsmessungen und die VVorgehensweise zur Bestimmung des kritischen Flusses in seiner
schwachen Form Jiit2 dargelegt (vgl. Kap. 2.2.2 - 2.2.4). AbschlieRend werden die zur Analyse der Memb-
ranoberfldche sowie der Foulingdeckschicht eingesetzten optischen Verfahren thematisiert.

3.1 Hydrolysereaktor

Der verwendete Hydrolysefermenter ist ein horizontaler Riihrkesselreaktor aus einem Edelstahlrohr
(DN 400), der ein Gesamtvolumen von 124 L und ein Arbeitsvolumen von ca. 115 L aufweist. Der Hydro-
lysereaktor ist durch zwei Lochsiebplatten (dsiebischer = 5 mm) in ein Feststoff- (Veest = 100 L) und ein Flis-
sigkeitssegment (Vrissig = 24 L) aufgeteilt (vgl. Abb. 3.1).
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Abb. 3.1: Schematische Darstellung des Hydrolysereaktors: Gasdom bzw. Feststoffsegment (1), Flussigsegment
(1), Feststoffeintragsstutzen inkl. Verschlussstopfen (1), Haspelrihrwerk (2), Rickfihrung von
Permeat (3) und Konzentrat (4), Auslassventile flr das Hydrolysegas (5), Druckausgleich zwischen
Feststoff- und Flussigsegment (6), Riicklauf vom Vorlagebehalter (7), Lochsiebplatten mit einge-
spannter 100 um Gaze (8), Kugelventil fir Probennahme (9), pH-Sonde (10), Thermometer (11),
Auslassventil zum Saugstutzen der Pumpe zur Férderung des Hydrolysats in den Hochbehal-
ter (12), Schleuse fur den Feststoffaustrag (13), Reaktorheizung (14), Riihrwerksmotor (15)
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Zwischen den Lochsiebplatten wurde zum besseren Riickhalt von Gérresten und grober Hydrolysatbestand-
teile des Feststoffsegments eine Gaze aus Edelstahl (dmaschenw. = 100 um) gespannt. Die Biomasse wurde
tiber einen Anschlussflansch bzw. Stutzen (DN 100) in das Feststoffsegment, den sog. Gasdom, eingetra-
gen. Dieser Stutzen wurde als Tauchrohr konzipiert, das in den Fermenter ragt, um einen Gasaustritt bei
der Futterung zu vermeiden. Zwischen den Fitterungsintervallen wurde der Stutzen durch einen Kunst-
stoffstopfen verschlossen. Im Vorfeld der Futterung mussten die Gérreste manuell Gber zwei Plattenschie-
ber (Fa. VAG) eines Schleusenflansches (DN 100, Vschieuse = 1,4 L) abgezogen werden. Die beiden weiteren
Stutzen auf der oberen Seite des HRs waren durch Plexiglasscheiben verschlossen, die als Kontrollsicht-
scheiben fungierten und fur Wartungsarbeiten abgeschraubt werden konnten. Zudem waren dort mehrere
Kugelhahnventile eingeschraubt, Gber die zum einen das Hydrolysegas abgefiihrt sowie zum anderen Kon-
zentrat und Permeat zurlickgefiihrt wurde. Zur Durchmischung war ein horizontales Haspelriihrwerk, das
tber einen Gleichstrommotor (Pmax =450 W, Mmax = 9,7 Nm, Fa. unite motor) im Intervall (ton =60 s,
torr = 180 s) angetrieben wurde, installiert (Lindner et al., 2015). Auf der Seite des Gasdoms wurden am
Ende der Ruhrwerkswelle zwei Biirsten befestigt, die die Lochsiebplatte reinigen und somit eine vollstan-
dige Verblockung des Siebs inkl. der Gaze durch Feststoffe verhindern sollten. Der Hydrolysereaktor war
isoliert und wurde mithilfe von acht elektrischen Heizfolien (Fa. thermo Flachenheizungs GmbH) mit einer
Gesamtleistung von P = 1600 W auf T = 55 °C beheizt. Im Flissigkeitssegment waren eine pH-Stabsonde
(Orbisint CPS11D, Fa. Endress+Hauser) und ein Widerstandthermometer mit Anschlusskopf (PT 100, Fa.
JUMO) installiert.

Zur Inbetriebnahme wurde der HR mit 80 L Wasser, 20 L Diinngiille, 190 g Essigsaure (60 %), 140 g
Milchséure (90 %), 2 kg Maissilage und 1 kg Garrest befillt (s. Tab. 3.1). Die Diinngdille weist eine hohe
Pufferkapazitat auf, woraus sich verfahrenstechnische Vorteile ergeben. Zum einen dient sie, in Verbindung
mit den Garresten, als Inokulum fiir den HR, zum anderen als Pufferldsung fiir das Hydrolysat.

Tab. 3.1: Protokoll zur Befillung des Hydrolysereaktors bei Inbetriebnahme mit Silage, im Speziellen mit

Maissilage
Parameter Masse [kg] Volumen [L]
Leitungswasser 80
Dinngulle 20
Essigséure (60 %) 0,19 (=0,18)
Milchséure (90 %) 0,14 (=20,12)
Maissilage 2
Garreste 1

Das pH-Wert Optimum fiir die thermophile Hydrolyse bewegt sich im Bereich von pH = 5,7 - 6,0 (vgl.
Kap. 2.4.1). Da in der vorliegenden Arbeit kein Methanreaktor zum Einsatz kam und somit die Pufferka-
pazitat des MR-Effluents, das bei einem Gesamtkonzept (HR + MF + MR) kontinuierlich zur pH-Wert An-
hebung in den HR zurtickgefuhrt wird, wegfiel, musste auf in Leitungswasser geldstes Natriumcarbonat-
Decahydrat (Fa. Merck) zurtickgegriffen werden, wenn der pH-Wert des Hydrolysereaktors auf ein zu nied-
riges Niveau (pH <5,4) sank. Der Hydrolysereaktor wurde mit Maissilage gefuttert, sobald der pH-Wert
die Randbedingung pH > 5,9 Uberschritt. Dabei variierten die Fitterungsintervalle in der Regel zwischen
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ein- bis zweimal taglich, wobei die Silagemenge in der Regel 1 kg pro Tag betrug. Falls der pH-Wert nach
kurzen Stillstandzeiten zu stark angestiegen war, konnte dieser durch die Zugabe von Zucker (mz. < 100 g)
effektiv und schnell gesenkt werden, da letzterer von den Mikroorganismen des Hydrolysereaktors ohne
Zwischenschritte direkt in organische Sauren verstoffwechselt wird (Acidogenese, vgl. Abb. 2.9).

3.2 Analysierte Parameter des Hydrolysats und Permeats

Durch den Einsatz einer Membranfiltrationsstufe wird die Zusammensetzung des Hydrolysereak-
toreffluents (Hydrolysat) auf verschiedene Weisen alterniert. Zur Dokumentation der Auswirkungen des
spezifischen Separationsschrittes wurden im Rahmen der vorliegenden Arbeit mehrere wichtige Parameter
der Hydrolysat- bzw. Permeatldsungen analysiert. Im Folgenden werden die verwendeten Methoden, die
fiir eine Charakterisierung der wassrigen Hydrolysat- und Permeatproben notwendig sind, beschrieben.

3.21 TC, TOC und DOC

Durch die Analyse der Summenparameter TC (total carbon), TIC (total inorganic carbon), TOC (total or-
ganic carbon) und DOC (dissolved organic carbon) kdnnen Rickschlisse auf die Konzentrationen organi-
scher Bestandteile einer Probe getroffen werden. Zwischen TC, TIC und TOC besteht folgender Zusam-
menhang,

TC = TIC + TOC [%] (3.1)

wobei bei diesem Differenzverfahren zuerst der gesamte organische Kohlenstoff (TC) und anschlieBend in
einem zweiten Schritt der anorganische Kohlenstoff (TIC) einer Probe bestimmt wird. Anhand von GlI. 3.1
kann dann der TOC-Gehalt berechnet werden. Zu den anorganischen Kohlenstoffverbindungen, die zum
TC beitragen, z&hlen u. a. Carbonat, Hydrogencarbonat, Kohlenstoffdioxid (CO_) und elementarer Kohlen-
stoff (Memminger, 2007). Der TOC-Gehalt kann allerdings auch im Direktverfahren als nicht ausblasbarer
organischer Kohlenstoff (NPOC = non-purgeable organic carbon) bestimmt werden, wofiir die Probe zu-
néchst angesauert werden muss. Dabei wird der anorganische Kohlenstoff der zu analysierenden Probe in
CO; umgewandelt und anschlieBend mit einem Inertgas ausgeblasen. Durch dieses Verfahren werden al-
lerdings auch leicht fliichtige organische Substanzen und S&uren ausgetragen.

Der DOC-Gehalt umfasst im Gegensatz zum TOC nicht die Gesamtheit aller organischen Verbindungen
einer Probe sondern nur die, die in geldster Form vorliegen. Die Abgrenzung zwischen partikularen und
geldsten Stoffen ist analytisch festgelegt und erfolgt durch Filtration der Probe Uber einen Polymermemb-
ranfilter mit einer PorengréRe von 0,45 pum (vgl. Kap. 2.2). Inhaltstoffe, die diesen 0,45 pum Filter passieren,
gelten per Definition als geldst (HOll & Niessner, 2010). Die Rickstande auf dem Polymerfilter werden als
ungeldste, partikulare oder suspendierte Substanzen bezeichnet (Gujer, 2006). Dabei sind TC, TIC, TOC
und DOC Summenparameter, die den in organischen Verbindungen vorliegenden Kohlenstoff einer Probe
charakterisieren, jedoch keine Aussage tber die Art der organischen Verbindungen zulassen. Die TOC-
Analyseverfahren basieren fur gewohnlich auf der vollstandigen Oxidation des organischen Kohlenstoffs.
Dies kann entweder thermisch durch Verbrennung oder nasschemisch durch ein Oxidationsmittel in Kom-
bination mit UV-Licht geschehen. Das dabei entstandene CO- wird durch ein Tragergas zu einem Detektor
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geleitet. Die Messungen zur Bestimmung der TOC- und DOC-Konzentrationen wurden in der vorliegenden
Arbeit mit dem Shimadzu Total Carbon Analyzer TOC-5000 vorgenommen. Das Funktionsprinzip des
Messgerates beruht auf der Oxidation der vorhandenen organischen Kohlenstoffverbindungen zu CO; bei
680 °C in einem Verbrennungsrohr. Das entstehende CO, wird mithilfe von N (Tragergas) einem nicht-
dispersiven Infrarotsensor (NDIRS) zugefuhrt und dort detektiert. Der NDIRS gibt ein analoges Signal aus,
dessen Peakflache mittels Software in die TOC-Konzentration umgerechnet wird. Das Gerat weist zwei
Messbereiche von 0 - 20 mg/L und 20 - 100 mg/L auf. Sowohl der TOC- als auch der DOC-Gehalt von
Hydrolysat und Permeat lagen weit Uber dieser Bestimmungsgrenze, sodass die Proben nur stark verdinnt
(1:100 - 1:1000) gemessen werden konnten. Zur Analyse der DOC-Konzentrationen wurden die Proben
vor der Verdunnung mit einem 0,45 pum Spritzenfilter aus Polyethersulfon (Hersteller: VWR und MN) vor-
gefiltert. Wird im Folgenden von geldsten Inhaltsstoffen gesprochen, wurden die Proben vor der Analyse
immer mit dieser Art von PES-Spritzenfilter (dporen = 0,45 um) der genannten Hersteller vorbereitet.

3.2.2 Chemischer Sauerstoffbedarf (CSB)

Der chemische Sauerstoffbedarf (CSB) stellt neben den TOC- bzw. DOC-Messungen einen weiteren Stan-
dardparameter zur Bestimmung der organischen Belastung einer wassrigen Losung dar. Der CSB gibt dabei
die Menge an Sauerstoff (O2) an, die fur die Totaloxidation der organischen Stoffe benétigt wiirde, wenn
0O, das Oxidationsmittel ware. Fir die Analyse des chemischen Sauerstoffbedarfs wird Kaliumdichromat
als Oxidationsmittel eingesetzt und der Verbrauch von diesem in O, umgerechnet (Grohmann et al., 2011).
Folglich ist der CSB ein Mal} zur Bestimmung aller oxidierbaren Stoffe. Zu beachten ist, dass diese Me-
thode nicht nur die oxidierbaren organischen Bestandteile, sondern auch die anorganischen Verbindungen,
wie Bromid- oder Sulfitionen, erfasst. Generell sind diese aber bei Abwassern und Hydrolysat auf Basis
von Silage zu vernachlédssigen. Der CSB kann u. a. mit Kiivettenschnelltests ermittelt werden. Zur Bestim-
mung der CSB-Konzentration auf Basis solcher Schnelltests wird die vorgegebene Probenmenge mit einer
definierten Menge Kaliumdichromat als Oxidationsmittel und Silbersulfat als Katalysator bei 148 °C ge-
kocht. Im Anschluss daran wird das nicht verbrauchte Kaliumdichromat photometrisch bestimmt und dar-
uber die CSB-Konzentration der Probe errechnet (Imhoff et al., 2009).

In der vorliegenden Arbeit wurde der CSB-Gehalt von Hydrolysat- und Permeatproben auf Grundlage der
Kivettentests LCK 915 (Messbereich: 5 - 60 g/L) sowie LCK 014 (1 - 10 g/L) bestimmt. Dafiir musste in
Abhangigkeit des Schnelltests entweder eine Vorverdiinnung stattfinden oder die Probe konnte direkt in
die jeweilige Kiivette pipettiert werden. Danach wurden die Proben in einem Trockenthermostat (Fa. Hach
Lange, LT200) fur zwei Stunden auf 148 °C erhitzt. SchlieRlich wurden die CSB-Konzentrationen der ab-
gekuhlten Proben durch ein Spektralphotometer (Fa. Hach Lange, DR3900) erfasst und berechnet.

3.2.3 Analyse der Kationen

Fur die Charakterisierung des Hydrolysats wurden die Konzentrationen der Kationen mittels optischer
Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICP-OES = inductively coupled plasma - opti-
cal emission spectroscopy) bestimmt. Induktiv gekoppeltes Plasma (ICP) deshalb, weil die flr die Ziindung
und Aufrechterhaltung des Plasmas notwendige Energie induktiv erzeugt wird (Adinolfi et al., 2000). Das
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induktiv erzeugte Plasma (Tmax = 8000 K) ist ein im Hochfrequenzfeld ionisiertes Gas (meist Argon), das
die in der Probe enthaltenen Metallkationen atomisiert, teilweise auch ionisiert, und die Atome anregt, so-
dass diese ein charakteristisches Lichtspektrum emittieren, das dann optisch (OES) detektiert wird
(Adinolfi et al., 2000). Die ICP-OES ist eine Vergleichsmethode, was bedeutet, dass die Ermittlung des
Gehalts der Elemente in der Probeldsung im Vergleich zu einer Bezugslosung erfolgt. Letztere muss aus
Standards mit einer hohen Reinheit hergestellt sein, da das Plasma die Spektren aller in der Probe vorhan-
denen Elemente gleichzeitig emittiert. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde das Vista-PRO CCD (Fa.
Varian) verwendet. Alle Proben wurden mit einem Prozent Salpetersaure (65 %) angesauert, wobei der
Verdinnungseffekt fur die Auswertung vernachléssigt wird. Ungefilterte Proben mussten vor der Messung
mit Saure aufgeschlossen werden. Lediglich die Ammonium-lonenkonzentrationen (NH4") wurden nicht
mittels ICP-OES sondern anhand eines lonenaustauschchromatographen detektiert (vgl. Kap. 3.2.5).

3.2.4 Analyse der Anionen

Die Anionenkonzentrationen des Hydrolysats bzw. Permeats wurden mittels lonenaustauschchromatogra-
phie (IC) analysiert. Bei diesem Verfahren erfolgt die Trennung der mobilen Phase durch lonenaustausch
an einer stationdren Phase mit geladenen funktionellen Gruppen. Folglich ist der wichtigste Bestandteil des
lonenaustauschchromatographen die analytische Trennséule mit den geladenen funktionellen Gruppen
(Trégermaterial), die in Abhangigkeit des nachzuweisenden Analyten reversibel Gegenanionen (z. B. An-
ionen beim Anionenaustauscher) gebunden haben. Durch die simultane Injektion eines Eluenten mit Ge-
genionen, die sich in der Nahe der funktionellen Gruppen befinden, kénnen diese gegen die in der mobilen
Phase befindlichen Analytionen ausgetauscht werden. Dabei treten die Analytionen mit der stationaren
Phase in Wechselwirkung. Durch ihre unterschiedliche Affinitat zur stationdren Phase werden die verschie-
denen lonenarten voneinander getrennt. Die Detektion der Zielanalyten erfolgt dann Uber die elektrische
Leitfahigkeit (Grohmann et al., 2011).

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde zur Quantifizierung der Anionenkonzentrationen im Hydrolysat
und Permeat das lonenchromatographiesystem 790 Personal IC (Fa. Metrohm) eingesetzt. Zur chromato-
graphischen Trennung wurde eine Metrosep A Supp 5 Anionenaustauscherséule (100 mm - 4 mm) einge-
setzt. Als Eluent diente eine Carbonat-Mixtur auf Basis einer Natriumhydrogencarbonatkonzentration von
1,0 mmol/L und einer Natriumcarbonatkonzentration von 3,2 mmol/L. Da die Trennsdule sehr feine Kapil-
laren aufweist, mussten zum einen die ungefilterten Proben des Hydrolysats vor der Analyse stark verdinnt
und zum anderen die Messungen derselben auf ein Minimum reduziert werden.

3.25 Analyse der organischen Sauren

Die Analyse der org. Sauren und von NH," erfolgte, wie bei der Bestimmung der Konzentration der Anio-
nen, mittels IC. Zur chromatographischen Trennung wurde das Gerat 881 Compact IC pro (Fa. Metrohm)
mit einer Metrosep Organic Acids Kationenaustauschersdule (250 mm - 7,8 mm) betrieben. Zum Schutz
der Séule vor Verunreinigungen wurde zusétzlich der Metrosep Organic Acids Guard/4.6 (Fa. Metrohm)
in das System eingesetzt. Die Suppression erfolgte mit Lithiumchlorid bei einer Konzentration von
30 mmol/L. Trotz der Installation des Trennsaulenschutzes mussten fir die Messungen der organischen
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Séuren die ungefilterten Proben (Hydrolysat) stark verdiinnt werden. Um die Belastung fiir den 1C so gering
wie mdglich zu halten, wurden auch diese Messungen auf ein Minimum reduziert. Unter anderem durch
das Aufstellen einer lonenbilanz wurde festgestellt, dass im Mittel nur etwa 50 - 70 % des gemessenen
DOCs auf die analysierten Parameter von IC und ICP zurtickzufiihren waren. Um diese Liicke hinsichtlich
der gemessenen Séuren schlieen zu kénnen, wurde parallel zur Analyse mit dem IC die Summe der orga-
nischen Sauren als Essigsduredquivalent mit den Kivettentests LCK365 (Fa. Hach Lange) gemessen.

3.2.6 lonenbilanz und Dissoziationsgrad

Zur Uberpriifung, ob durch die oben beschriebenen Messmethoden (IC und ICP) alle Ladungstrager bzw.
lonen erfasst wurden, musste eine lonenbilanz aufgestellt werden. Dazu wurden sowohl die Konzentratio-
nen der Kationen als auch die der Anionen von der jeweiligen Massenkonzentration i [mg/L] in das dazu-
gehorige Millidquivalent [meg/L] umgerechnet. Dies erfolgte geméaR

n m m B meq
Coq =2 C=25 S Beq = 2B = A R A e v v [T (3.2),

wobei n die Stoffmenge [mmol], ¢ die Stoffmengenkonzentration [mmol/L], V das Volumen [L], m die
Masse [mg], z die Ladungszahl [meg/mmol] und M die molare Masse [mg/mmol] darstellen. Fiir das Bei-
spiel eines Ca®* Kations, das in einer Probe mit einer Massenkonzentration von fcaz+ = 900 mg/L vorliegt,
wirde sich somit

B meq 900 [7¥] meq
CeqCa2t = Z-M= 2 [mmol . 20,08 [% = 449 [T] (3.3)

ergeben. Zur Berechnung einer lonenbilanz muss allerdings der pH-Wert bericksichtigt werden, da orga-
nische Sduren bei einem pH-Wert von pH <5,9 nicht vollstdndig dissoziiert vorliegen (Binnewies et al.,
2015). In Wasser kann der Dissoziationsgrad « einer einprotonigen Saure HA mit der Ausgangskonzentra-
tion co nach dem Konzept von Brgnsted und Lowry uber die Gleichgewichtsreaktion

HAqgq) + H200) = H300q) + A (ag) (3.4)
mit
1
co = [HA]+[A7] & ¢y = c(HA) + c(A?) [% (3.5
wie folgt
A
w= B (3.6)
0

beschrieben werden. Der Anteil nicht dissoziierter Saure o kann demnach zu

[HA]

Co

*

1-a [-] (3.7
bestimmt werden. Die Gleichgewichtskonstante Ks

_ c(H307)-c(A) m_ol]

EECTE e
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der Reaktionsgleichung (GI. 3.4) wird auch als Sdurekonstante bezeichnet, wobei der pKs-Wert

pKs = —logy (C(H32(+I_I+)C(A)> = —logyo (Ks ﬁ) (-] (3.9)
den negativen dekadischen Logarithmus des Zahlenwerts der Sdurekonstante und somit die S&urestérke
beschreibt (Binnewies et al., 2015). Dementsprechend ist eine Sdure umso starker, je geringer ihr pKs-Wert
ist. Durch die Kombination von Gl. 3.8 und der Massenerhaltung der Séure in der Lésung aus GI. 3.5 kann
der Dissoziationsgrad « folgendermalien

= 07 + Ks [-] = [H30] = K; - "

- (3.10)

Ks 1—a [mol]
a

umgeformt werden (Christian et al., 2013). Aus dieser Gleichung kann gefolgert werden, dass der Dissozi-
ationsgrad « einer bestimmten einprotonigen S&ure mit bekanntem pKs-Wert nur vom pH-Wert

10PH-PKs

ToPFpRs 71 -] (3.11)

o
pH = pKs +logso (m) [-] = a=

der wéssrigen Losung abhéngt (Binnewies et al., 2015). Die anhand von Gl. 3.11 berechneten Dissoziati-
onsgrade der organischen Sauren missen flr die lonenbilanz mit den gemessenen Konzentrationen und
dem jeweiligen pH-Wert der wassrigen Losung korreliert werden. In Tab. 3.2 sind die Dissoziationsgrade
von verschiedenen organischen Sduren beispielhaft fiir einen mittleren pH-Wert von 5,75 berechnet wor-
den, wobei die pKs-Werte (T = 25 °C) Riedel (2010) entnommen sind.

Tab. 3.2: Berechnung des Dissoziationsgrades « fiir die im Hydrolysat gemessenen organischen Sauren bei
einem mittleren pH-Wert von 5,75

Séure pKs pH o

Ameisensédure (Cq) 3,77 5,75 0,99
Essigsaure (Cy) 4,76 5,75 0,91
Propionsaure (Cs) 4,87 5,75 0,88
Buttersdure (Ca) 4,82 5,75 0,89
Isobutterséure (Ca) 4,86 5,75 0,89
Milchséure (Cs) 3,90 5,75 0,99
Valerianséure (Cs) 4,84 5,75 0,89

Die in Tab. 3.2 aufgelisteten organischen Carbonsduren werden als mittelstarke S&uren Klassifiziert
(Binnewies et al., 2015). Umso niedriger der pH-Wert einer wéssrigen Ldsung ist, desto groRer ist der
Anteil einer mittelstarken Saure, der undissoziiert vorliegt. Im Vergleich dazu kann eine sehr starke Séure,
wie z. B. Salzsdure (HCI) mit einem pKs-Wert von -7, bereits bei einem pH-Wert von 1 vollstindig disso-
ziiert sein (Riedel, 2010).

3.2.7 Bestimmung von Feststoffgehalten im Hydrolysat (TR, 0TR, VS)

Zur Bestimmung von Feststoffen im Hydrolysat wurden der Trockenriickstand (TR), der organische Tro-
ckenriickstand (0TR) sowie die festen aber fliichtigen Bestandteile (VS = volatile solids) gemessen. Dabei
gibt der Trockenriickstand, auch Abdampfriickstand oder Gesamttrockenriickstand (TDS = total dissolved
solids), den Massenanteil aller geldsten suspendierten Feststoffe einer Probe an. Der Trockenriickstand
erfasst dabei alle nichtfliichtigen organischen und anorganischen Ruckstande, wahrend durch den Filtrattro-
ckenriickstand (TSS = total suspended solids) nur die gelsten Inhaltsstoffe gemessen werden (vgl. Abb.
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3.3). Fir die Messung des Trockenrilickstands wird eine genau definierte Probenmenge in einem Trocken-
schrank bei T = 105 °C verdampft. Die Analyse erfolgt dabei gravimetrisch in drei Schritten, indem zuerst
der leere Keramiktiegel, anschlieRend der Tiegel inkl. Probenmenge vor und abschlieend nach der Trock-
nung gewogen wird. Uber die Gewichtsdifferenz kann dann der TR-Gehalt

TR = mp — My, [kgTS W 8TS mp — My [kgTS
p t

dof < TR =
kg Vp m?3

g

. gTS

m

bestimmt werden, wobei mp bzw. Ve die Masse respektive das VVolumen der Probe sowie my die Masse des
verdampften Wassers abbilden. Der Trockenriickstand kann in den in GI. 3.12 angegebenen Einheiten be-
zogen auf die Trockensubstanz (TS) oder aber auch in Massenprozent angegeben werden (Gujer, 2006). Im
Anschluss an die Bestimmung des Trockenriickstands kann der organische Trockenriickstand (0TR), auch
Glihverlust (GV) genannt, anhand der bereits getrockneten Probe bestimmt werden. Dazu wird die ge-
trocknete Probe (mrg) der TR-Messung bei T > 550 °C vergliiht und anschlieRend gewogen (mgr). Uber die
Differenz von Trocken- und Gluhriickstand kénnen o TR bzw. Gluhverlust

w - 100 [% OTS] (3.13)
mrgR

oTR = GV =

berechnet werden, wobei das Ergebnis in der Regel in Massenprozent bezogen auf die Trockensubstanz als
0TS (organische Trockensubstanz) angegeben wird. Wahrend oTR bzw. GV dem organischen Anteil der
Probe entsprechen, gibt der Gliihriickstand (GR) die Menge der anorganischen Substanzen an. Bei der Ana-
lyse ist allerdings zu beachten, dass beim Verglihen einer Probe auch chemisch gebundenes Wasser in die
Bilanzierung einflieRt. Die festen aber fliichtigen Bestanteile (VS) kdnnen mithilfe von Gl. 3.14

VS = MR ~ MGR 100 [%] (3.14)
mp

bestimmt werden. Fir die Berechnung des VS-Gehalts wird also die durch das Glihen erhaltene Differenz
nicht auf die Masse des Trockenriickstands, sondern auf die Gesamtprobenmasse mp bezogen. Das Ergebnis
liefert die in der Probe suspendierten fllichtigen Stoffe und wird in Massenprozent angegeben (Spellman,
2014).

3.2.8 Analyse des Methanbildungspotentials

Da die implementierte Mikrofiltrationsstufe eine moglichst geringe bzw. bestenfalls keine Auswirkung auf
die Methanbildung von Hydrolysat und Permeat haben sollte, mussten Batchversuche zur Messung des
biochemischen Methanpotentials durchgefiihrt werden. Fir die Bestimmung des Methanpotentials bei der
anaeroben Vergdrung existieren mehrere Messmethoden (Jingura & Kamusoko, 2017). Zur Analyse von
Hydrolysat- und Permeatproben wurde in der vorliegenden Arbeit auf eine Erweiterung des konventionel-
len biochemischen Methanpotentialtests (BMP) zurtickgegriffen. Die Akkumulation des produzierten Me-
thanvolumens (ber die Zeit wurde dabei mithilfe des automatisierten Methanpotentialtestsystems
AMPTS Il (Fa. Bioprocess Control AB) erfasst. Der idealisierte Aufbau des Systems inkl. Batchreaktor
(Vges = 500 mL) und Methandetektor ist in Abb. 3.2 skizziert. Das Gesamtsystem hat eine maximale Kapa-
zitat von funfzehn Reaktoren, die parallel betrieben werden kénnen. Jeder Reaktor wird durch ein Wasser-
bad (T = 37 °C) kontinuierlich beheizt und ist mit einem Rihrwerk ausgestattet, das im Rahmen der Arbeit
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diskontinuierlich (ton = 60 s, torf = 120 S) betrieben wurde. Im Gegensatz zum standardisierten BMP-Test
wird bei dieser Versuchskonfiguration nicht das gesamte Biogas, sondern lediglich die CH4 Produktion
gemessen. Daflir wird das in den einzelnen Batchreaktoren gebildete Biogas Uber eine NaOH Ldsung
(cnaon = 3 mol/L) geleitet und dort absorbiert. Saures Gas, v. a. CO,, l6st sich in der basischen Ldsung,
sodass im nachgeschalteten Detektor, dessen Messprinzip auf einer Verdrdngungs- und Auftriebsmethode
beruht, nur der Methananteil des produzierten Biogases erfasst wird. Die detektierten Gasmengen werden
simultan an einen Computer tbertragen, dort aufgezeichnet und kénnen z. B. als akkumuliertes Methanvo-
lumen Uber die Zeit ausgegeben werden.

‘R

Batchreaktor Absorption von CO; CH, Detektor

b

Abb. 3.2: Vereinfachte Darstellung des Versuchsaufbaus (AMPTS I1) zur Messung des Methanpotentials von
Hydrolysat und Permeat

Zur Messung des Methanpotentials von Hydrolysat bzw. Permeat wurden die Proben (Verobeges = 400 mL)
in den Batchreaktoren mit Faulschlamm (FS) im Verhéltnis 3:1 inokuliert, d. h. 300 mL FS (Ves) wurden
mit 100 mL Hydrolysat (Vryar) bzw. Permeat (Veerm) gemischt. Reiner Faulschlamm (Ves = 400 mL) diente
dabei als Referenzmessung. Zur Gewéhrleistung anaerober Bedingungen wurden die beflllten Batchreak-
toren vor dem Start eines Experiments mit Stickstoff (N-) fur tn, = 2 min begast. Um eine mdglichst hohe
Reproduzierbarkeit zu garantieren, wurden alle Proben einer Versuchsreihe in dreifacher Ausfiihrung ge-
messen.

3.2.9 Elektrische Leitfahigkeit und pH-Wert

Die elektrische Leitfahigkeit o beschreibt die Fahigkeit eines Stoffes bzw. einer Lésung elektrischen Strom
zu leiten. Dabei tragen in wassrigen Losungen alle Anionen und Kationen zur elektrischen Leitfahigkeit
bei. Verschiedene lonen weisen eine unterschiedliche spezifische Leitfadhigkeit auf, was auf deren Beweg-
lichkeit, Ladung und der Temperatur der Losung beruht. Die elektrische Leitfahigkeit o [S/m £ 1/(Q-m)]
ist definiert als der reziproke Wert des spezifischen elektrischen Widerstands. Elektrische Leitfahigkeits-
messungen von wassrigen Losungen basieren auf Widerstandsmessungen eines hochfrequenten Wechsel-
stroms, der die Polarisation der Ladungstrager an den Elektroden verhindert (Holl & Niessner, 2010). Die
elektrische Leitfahigkeit wurde mit dem Multimeter WTW Multi 350i (Fa. Xylem) und der Leitfahigkeits-
messzelle WTW TetraCon 325 (Fa. Xylem) erfasst. Die Triibung einzelner Hydrolysat- und Permeatproben
wurde mit dem Turbidimeter Ratio/XR (Fa. Hach Lange) bestimmt.

Der pH-Wert ist der negative dekadische Logarithmus des Zahlenwerts der Konzentration hydratisierter
HsO"- bzw. H*-lonen
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pH = —log; (ﬁ%) = —logyo <r:1(0HT+)L> [—] (3.15)
und damit ein MaR fiir die Sdure/Base-Eigenschaften einer wassrigen Losung (Binnewies et al., 2015). Der
pH-Wert kann tber die Potentialdifferenz mittels einer Elektrode gemessen werden. In der Regel werden
daflr Glaselektroden verwendet, die aus einer Glasmembran, einer gesattigten Silberchloridlésung (Refe-
renzelektrode) und einem Puffer (Phosphatpuffer) bestehen (Ender, 2014). Ublicherweise wird der Strom-
kreis Uber ein Diaphragma mit zusétzlichem Elektrolyt (z.B. KCI-L6sung) geschlossen, welches in Kontakt
mit der zu messenden Ldsung steht (Kenkel, 2013). Bei der Messung des pH-Wertes bildet sich in Abhén-
gigkeit der H-lonen ein elektrisches Potential an der Glasmembran aufgrund der unterschiedlichen chemi-
schen Zusammensetzungen von innerer und &uBerer Losung aus. Das entstehende Potential ist direkt pro-
portional zum pH-Wert der Ldsung, in die der pH-Sensor eingetaucht wird (Kenkel, 2013). Die pH-Werte
der Hydrolysat- und Permeatproben wurden mit dem oben genannten Multimeter und der pH-Elektrode

WTW SenTix 41 (Fa. Xylem) bestimmt.

3.3 Membranen und Membrananlagen

Im folgenden Kapitel werden zum einen der Versuchsaufbau flr die Vorfiltrationsversuche sowie zum an-
deren die fur die Langzeitversuche implementierten Membrananlagen (Cross-Flow und Semi-Dead-End)
inkl. der verwendeten Membranen detailliert beschrieben.

3.3.1 Vorfiltrationsversuche mit Polymermembranen

Das Permeat der Vorfiltrationsversuche zur Bestimmung der optimalen PorengroRe fur die in den Lang-
zeitexperimenten zu verwendenden Membranen wurde mithilfe von Polymermembranen durch Vakuum-
filtration generiert. Unter Verwendung von Polymermembranen (Filterpapier) mit einem Porendurchmes-
ser von 0,45 um wird der in Abb. 3.3 dargestellte Versuchsaufbau in der kommunalen Abwasseranalytik
in der Regel zur Trennung von geldsten und ungeldsten Inhaltsstoffen eingesetzt (vgl. Kap. 3.2).

Hydrolysat
(Feed)

Nutsche /

. Polymermembran
(Buchnertrichter) olymermembra

(0,1-0,8 pm)

Gummistopfen
perforierte Platte

) \/akuumpumpe

Saugflasche
(Buchnerflasche)

v Filtrat
o 0 09, o oo’o(.(Permeat)

Abb. 3.3: Versuchsaufbau fir die Vorfiltrationsversuche mit Polymermembranen zur Bestimmung der opti-
malen Trenngrenze der Membranen fiir die Langzeitversuche
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Der Versuchsaufbau fir die Unterdruckfiltration besteht aus einer Nutsche bzw. einem Biichnertrichter und
einer Saugflasche, deren seitliche Offnung mit einer Vakuumpumpe verbunden ist (s. Abb. 3.3). Die Nut-
sche weist eine offene Filterkammer auf, in die das Probenvolumen geschittet wird, und hat im Gegensatz
zu einem Trichter einen flachen Boden (perforierte Platte). Die perforierte Platte wurde mit verschiedenen
Polymermembranen mit PorengréRen von 0,1 - 0,8 um abgedeckt. Die dafir verwendeten Polymermemb-
ranen aus Polyethersulfon (PES, Fa. Membrana) und Celluloseacetat (CA, Fa. Sartorius) sind in Tab. 3.3
aufgelistet.

Tab. 3.3: Zusammenstellung der fiir die Unterdruckfiltration verwendeten Polymermembranen inkl. Poren-
groRe und Membranmaterial

dporen [mM] Membranmaterial Membrantyp
0,8 PES MicroPES 8F
0,45 CA 11106-100
0,2 CA 11107-100
0,1 PES MicroPES 1F PH

Zur Vermeidung von Kurzschlussstromen und fiir Reinigungszwecke wurde die Filterkammer vor Ver-
suchsbeginn mit demineralisiertem Wasser aufgefillt und die Membran gespiilt. Der durch die Pumpe er-
zeugte Unterdruck bringt die fiir die Filtration notwendige treibende Kraft auf und bewirkt zudem, dass die
Polymermembran gegen den perforierten Trichterboden gesaugt wird und diesen dadurch abdichtet
(Sutherland, 2008). Nach diesem Spilvorgang wird das demineralisierte Wasser in der Saugflasche ver-
worfen und es wird erneut ein Vakuum in der leeren Flasche erzeugt. Das Vakuum muss zur Gewahrleis-
tung der Abdichtung vor dem Befllen der Filterkammer angelegt werden. AnschlieBend wird die offene
Filterkammer mit der zu filtrierenden Suspension, in diesem Fall dem Hydrolysat, befullt. Wahrend des
Filtrationsvorgangs passieren die geldsten Stoffe die Membran, wohingegen sich die Feststoffe an der
Membranoberflache absetzen und einen Filterkuchen bilden, der zu einem schnellen Abfall des Membran-
flusses flhrt. Die Trenngrenze der Filtration ist dann zudem filterkuchenbestimmt, wodurch das Ergebnis
verfalscht werden kann (vgl. Dead-End Prozessfiihrung in Kap. 2.1.2).

3.3.2 Laboranlage fiir den Cross-Flow Betrieb

Das idealisierte FlieRbild der verwendeten Cross-Flow Membranlage zur Aufbereitung von Hydrolysat ist
Abb. 3.4 zu entnehmen. Das Hydrolysat gelangt aus einem Hochbehalter (HB, vgl. hierzu Abb. 3.8) tber
ein freies Gefélle in den Vorlagebehélter (VB) der Cross-Flow Anlage. Der Vorlagebehalter (Vvs =~ 16 L)
wird mit einem Fullstandssensor tberwacht, der den Zulauf des Hydrolysats aus dem Hochbehalter
(Vue = 10 L, s. Abb. 3.8) mithilfe eines pneumatischen Ventils (V-7) reguliert. Das im Vorlagebehalter
bereitgestellte Hydrolysat, der sog. Feed, wird mit einer horizontalen Kreiselpumpe (P-1, 2HM7/A, Fa.
Lowara) zur Membran gefordert. Vor der Membran erfasst ein digitaler Drucksensor (P1, Fa. PKP) den
Eingangsdruck des Feedstroms vor dem Membranmodul (MF). Das Modul mit installierter keramischer
Rohrmembran (s. Kap. 3.3.4) ist vertikal in der Anlage verbaut und wird von unten nach oben durchstrémt.
Am oberen Ende des Moduls gibt es einen Auslass auf der Innenseite der Membran, durch den der Retentat-
bzw. Konzentratstrom zurlick in den Vorlagebehalter gefiihrt wird. Auf der AuRenseite der Membran, also
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der Permeatseite, befindet sich ein weiterer Flansch im Membranmodul, durch den das Permeat im freien
Gefélle in den Permeatbehélter (PB, Ves =~ 20 L) gelangt. Da sich der Feedstrom auf der Innenseite und das
Permeat auf der Aulenseite der Rohrmembran befinden, wird bei dieser Prozessfiihrung auch von einer
Inside-out Filtration gesprochen. Ein weiterer Sensor (P2, Fa. PKP) erfasst den Druck des Retentats. Die
Differenz von P1 und P2 ergibt somit den reibungsbedingten Druckverlust des Feedvolumenstroms Uber
die Membranmodullénge.

Hydrolysat

\V4
Q
TAN

Permeat

Konzentrat

P-3

Abb. 3.4: Idealisiertes Fliebild der keramischen Cross-Flow Membrananlage mit Bypass, Vorlagebehal-
ter (VB), Permeatbehélter (PB) und angedeutetem Methanreaktor (MR)

Der Druck des Feedstroms am Moduleingang kann Uber den parallel geschalteten Bypass manuell Gber die
Ventile V-3 und V-4 geregelt werden. Zur Ermittlung der Ausbeute der Membran werden der Volumen-
strom des Bypasses (F1, Fa. Burkert) und die Summe des Gesamtriickflusses (F2, Fa. Birkert) aus Retentat
und Bypass mit digitalen Durchflussmessern erfasst und bilanziert. Das Filtrat bzw. Permeat wird (ber ein
freies Geféalle im Permeatbehdlter gesammelt und fiir die Rickspiilung bereitgehalten. Zur Berechnung der
transmembranen Druckdifferenz TMPce bzw. Apce

P1 + P2
TMPCF = ApCF = T— P3 [bar] (316)

befindet sich permeatseitig zwischen Membranmodul und Permeatbehalter ein weiterer, allerdings analo-
ger, Drucksensor (P3, Fa. PKP). Da der Durchflussmesser F3 die geringen Permeatvolumenstréme unzu-
verlassig erfasste, erfolgte die Bestimmung des Durchflusses bezogen auf die spezifische Membranflache
Aw, der sog. Membranfluss J [L/(m?-h)], gravimetrisch durch einen zeitlich definierten Zulauf (t: = 120 s,
t, = 60 s oder t3 = 30 s) in einen externen Behdlter (z. B. Becherglas) mithilfe eines Dreiwegeventils (V-6).
Zur Berechnung der Permeabilitit Pcr

P = m; __Ji [ L ]

" pi-Awm-ti-Opce  Apcg lm?-h-bar

(3.17)

musste wahrend der Messphase das analoge Manometer P3 ausgelesen werden und vom gemittelten Druck-
verlust Uber das Modul subtrahiert werden (s. Gl. 3.16). Zur Wartung oder zum Ausbau des Membranmo-
duls mussten die Ventile V-1 und V-2 geschlossen werden. Das Konzentrat aus dem VB wurde mit einer
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magnetgetriebenen Kreiselpumpe (P-3, 13MD, Fa. lwaki) diskontinuierlich (ton = 10 s, tort = 300 S) zuriick
in den Hydrolysereaktor gefihrt.

Im beheizbaren PB wird das Permeat zur Riickspulung der Membran gesammelt und vorgehalten. Bei Ein-
leitung der Rickspllung schlief3t sich das Magnetventil V-5 (Fa. Burkert) automatisch, damit die horizon-
tale Kreiselpumpe (P-2, 2HM4/A, Fa. Lowara) den fur die Rickspulung nétigen Druck aufbauen kann.
Waéhrend des Riickspulzyklus wird das Permeat invers durch die Membran gedrickt und flief3t (iber die
Konzentratrickfuhrung wieder in den Vorlagebehélter zuriick. Die Rickspilung kann nur eingeleitet wer-
den, wenn die Cross-Flow Pumpe inaktiv ist, wobei letztere beim Rickspulungszyklus aus ist. Neben dem
TMP kann auch die die Cross-Flow Geschwindigkeit vcr Uber den Bypass mithilfe der Ventile V-3 bzw.
V-4 sowie anhand des Durchflussmessers F1 respektive Manometers P1 eingestellt und reguliert werden.
Durch die stetige Wéarmezufuhr der Cross-Flow Pumpe muss die Anlage iber eine Wérmetauscherspirale,
an die ein Kryo-Thermostat (Fa. Julabo) angeschlossen ist, gekiihlt werden. Die Membrananlage wird mit-
tels der Automatisierungssoftware Zenon (Fa. Copa-Data) Uber einen integrierten Computer, welcher si-
multan auch die Werte der digitalen Sensoren aufzeichnet und speichert, betrieben.

3.3.3 Laboranlage fiir den Semi-Dead-End Betrieb

Neben der Cross-Flow Anlage wurde auch eine Semi-Dead-End Prozessfiihrung untersucht. Das verein-
fachte FlieRschema dieses Membransystems inkl. externem Membranbehalter ist in Abb. 3.5 skizziert. Im
Gegensatz zu den verwendeten Rohrmembranen bei der Querstromfiltration wurde beim Semi-Dead-End

Betrieb permeatseitig ein Unterdruck mithilfe einer Membranpumpe P-4 (NF 1.10, Fa. KNF) angelegt.

% 9
Q

P-4

onzentrat

e

P-6

: Fi

Begasung (Ny)

Abb. 3.5: Vereinfachtes FlieRschema des Semi-Dead-End Systems mit Membranbehdlter (MB), Permeatbehél-
ter (PB) und angedeuteter geschlossener Wertschopfungskette inkl. Hydrolyse- (HR) und Methan-
reaktor (MR)

Die Pumpe generiert die flr die Filtration bendtigte Druckdifferenz und stellt unter Vernachldssigung des
hydrostatischen Drucks die einzige treibende Kraft zur Berechnung von Apspe dar, wobei diese Annahme
nur aufgrund des relativ flachen Membranbehalters (Hvs <16 cm, Vg <4,5 L) zul&ssig war. Da der Un-
terdruck permeatseitig auf der Innenseite der keramischen Flachmembran (vgl. Kap. 3.3.4) angelegt wird
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und sich die Feedldsung aulerhalb der Membran befindet, wird diese Art der Prozessfiihrung auch als
Outside-in Filtration bezeichnet. Fir die Filtration des Hydrolysats im dargestellten Semi-Dead-End Be-
trieb miissen lediglich die Ventile V-8 und V-9 gedffnet werden. Uber die bereits erwahnte Membranpumpe
P-4 wird dann ein permeatseitiger Unterdruck generiert, sodass das Filtrat auf die Innenseite der Membran
gelangt und schlieBlich im Permeatbehélter (PB, Vs < 1 L) aufgefangen wird. Durchfluss, Temperatur und
Dichte des Permeats werden mithilfe eines Coriolis-Massendurchflussmessers F4 (M14, Fa. Bronkhorst)
erfasst. Der Massendurchflussmesser regelt zudem den von P-4 generierten Volumenstrom, sodass ein kon-
stanter Permeatfluss J unabhéngig von der Deckschichtbildung Gber die gesamte Versuchsdauer aufrecht-
erhalten werden kann. Die transmembrane Druckdifferenz, in diesem Fall der generierte Unterdruck, wurde
tiber den Drucksensor P4 (Fa. Huba Control) und zusatzlich tber das externe Manometer P6 (Fa. ACS-
Control-System) erfasst. Letzteres wurde installiert, da Foulingprobleme innerhalb des Systems aufgetreten
sind, die die permeatseitige Unterdruckmessung beeintrachtigt haben. Der externe Drucksensor P6 wurde
tiber einen separaten Computer inkl. LabVIEW Software und Messkarte (USB-6008, Fa. NI) ausgewertet.
Unter Vernachldssigung des hydrostatischen Drucks pnydro errechnet sich die transmembrane Druckdiffe-
renz TMPspe bzw. 4pspe wahrend eines Filtrationszyklus damit zu

Apspg,1 = Phydro — P4 = Apspg: = |P4| <& Apspg. = |P6| [bar] (3.18),
wobei der generierte Unterdruck in Abhéngigkeit des Foulingpotentials der zu filtrierenden Feedldsung und
der damit einhergehenden Deckschichtbildung tber die Zeit mehr oder weniger stark ansteigt. Um die
Deckschichtbildung bestmdglich zu kontrollieren, wurde die Membran von unten mit Stickstoff (N2) Uber
in den Boden des Membranbehélters eingelassene porose Aluminiumplatten (dporen =5 - 10 um) begast.
Das einstrémende Gasvolumen wurde analog tber einen externen Durchflussmesser (Fa. Kobold) geregelt.

Die Fullstandliberwachung ist fur die Semi-Dead-End Prozessfiihrung elementar, da die Membran immer
vollstandig in dem Prozessmedium eingetaucht sein muss. Daher war der beheizbare Membranbehalter zur
Gewdhrleistung einer vollstandigen und kontinuierlichen Membranbedeckung mit einem Pegelsensor
(Reedschalter) ausgestattet, der das pneumatische Ventil V-12 in Abhéngigkeit des Fllstands 6ffnen oder
schlieRen konnte, sodass dadurch der Feedstrom aus dem Hochbehélter (HB, vgl. Abb. 3.8) reguliert wer-
den konnte. Die magnetgetriebene Kreiselpumpe P-6 (13MD, Fa. lwaki) fuhrte das Konzentrat diskontinu-
ierlich (ton = 4 s, torf = 180 s) aus dem Membranbehalter zurlick in den Hydrolysereaktor. Daraus resultierte
eine hydraulische Verweilzeit von zyg = 12 min, sodass eine zu starke Aufkonzentrierung im MB vermie-
den wurde. Zudem sollte die kurze Verweilzeit eine Methanbildung im Membranbehélter inhibieren.

Um die Riickspilung einzuleiten, mussten zum einen die Ventile V-10 und V-11 getffnet sowie zum an-
deren das Ventil V-8 geschlossen werden. Im Anschluss daran konnte die installierte Flachmembran mit-
hilfe der Membranpumpe P-5 (NF 1.60, Fa. KNF), deren Volumenstrom {ber den Durchflussmesser F5
(Fa. Titan Atrato) geregelt wurde, riickgespiilt werden. Simultan erfasste der Drucksensor P5 (Fa. Huba
Control) den bei der Riickspiilung aufgebauten Druck. Sowohl die Steuerung als auch die Datenerfassung
der Membrananlage erfolgte (ber einen integrierten Computer mit LabVIEW Software. Da sowohl Per-
meat- (P-4) als auch Ruckspilpumpe (P-5) mit einem nachgeschalteten VVolumenstromregler riickgekoppelt
waren, konnte fir beide Zyklen ein exakter und kontinuierlicher Volumenstrom eingestellt bzw. geregelt
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werden. Aufgrund dessen waren mit dem Semi-Dead-End System im Gegensatz zu der Cross-Flow Anlage
gezielte Versuche zur Ermittlung eines kritischen Membranflusses Jkrit2 méglich (vgl. Kap. 4.3).

3.34 Verwendete Membranen

Neben dem Foulingverhalten der Membranen hat vor allem die Temperaturbestandigkeit im thermophilen
Bereich (50 - 60 °C) bei der Vorauswahl der Module Probleme bereitet. Die meisten kommerziell verfug-
baren Membranmodule sind flr Betriebstemperaturen von Tmax = 40 °C, im Extremfall bis zu Tmax = 50 °C,
ausgelegt. Aufgrund der hohen Hydrolysattemperatur (T > 55 °C) mussten die in den oben beschriebenen
Anlagen installierten Membranen eine hohere Temperaturbestéandigkeit aufweisen, sodass herkdommliche
Membranmodule nicht fiir den Einsatz geeignet waren. Da Polymermembranen in der Regel nur bis
T <40 °C betrieben werden kdnnen, wurden in der vorliegenden Arbeit ausschlie}lich keramische Rohr-
und Flachmembranen verwendet. Die keramischen Rohrmembranen, die fur die Cross-Flow Filtration zum
Einsatz kamen, wurden in einem Edelstahlgehduse (dmodul =~ 25 mm, Lmogu = 1000 mm) fixiert. Die techni-
schen Daten der verwendeten Membranen sind in Tab. 3.4 zusammengefasst. Die eingesetzten Rohrmemb-
ranen der Fa. inopor wurden auf Basis von Korund (a-Al>O3), einer Modifikation von Aluminiumoxid
(Al,03), hergestellt.

Tab. 3.4: Technische Daten der verwendeten keramischen Rohrmembranen vom Typ 31 KR, NKR und SKR

(Fa. inopor)

Rohrmembran 31 KR NKR SKR
A [m?] 0,315 0,209 0,132
dporen [um] 0,2u.0,8 0,2u.0,8 0,2
dM,auBen [mm] 25 25 25
Lm [mm] 1000 1000 1000
Anzahl der Kandle 31 19 7
dKanaI [mm] 3 315 6
Membranmaterial a-Al,O3 a-Al,O3 a-Al,O3

Die Membranen des Typs 31 KR und NKR standen jeweils mit den Porengréfien 0,2 um und 0,8 um zur
Verfugung, allerdings wurden fur die Langzeitversuche nur die Ausfihrungen mit dyoren = 0,8 pm verwen-
det. Der Membrantyp SKR wurde exklusiv mit einer Porengrdfie von dporen = 0,2 pm untersucht. Ein opti-
scher Vergleich der Anstromflachen und Kanalausbildungen der drei eingesetzten Cross-Flow Membran-
typen ist Abb. 3.6 zu entnehmen.

—

Abb. 3.6: Gegenlberstellung der verwendeten keramischen Rohrmembranen vom Typ 31 KR (I.), NKR und
SKR (r.)
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Im Gegensatz zum Cross-Flow System wurde in der Semi-Dead-End Anlage lediglich ein Membrantyp
vom Hersteller ceraflo mit einer Trenngrenze von deoren = 0,5 um getestet. Die technischen Daten und Ab-
messungen der installierten Flachmembranen sind in Tab. 3.5 aufgelistet. Da aufgrund der zu geringen
Temperaturbestandigkeit von Dichtungen und Klebern keine fertigen Module zur Filtration des Hydrolysats
eingesetzt werden konnten, musste auf einen Laborbausatz mit Einzelmembranen zuriickgegriffen werden.

Tab. 3.5: Technische Daten des Laborbausatzes der verwendeten keramischen Flachmembranen (Fa. ceraflo)
beim Semi-Dead-End Betrieb

Flachmembran Einzelmembran
Ay [m2] 0,107
dPoren [lvlm] 0,5

Bwm [mm] 486

Hwm [mm] 110

Tm [mm] 3
Membranmaterial AlO3

Infolge des fehlenden Moduls, mussten die Einzelmembranen des Laborbausatzes separat in einem speziell
konstruierten Membranbehalter aus Kunststoff (POM-C) fixiert werden. Der Membranbehalter war beheiz-
bar, konnte Uber in den Boden eingelassene pordse Aluminiumplatten mit N, begast werden und war mit
einem Kontrollfenster aus Plexiglas ausgestattet. Zur Veranschaulichung des Begasungskonzepts ist in
Abb. 3.7 der Membranbehdlter inkl. Membran wahrend der Bestimmung einer Reinwasserkennlinie (PWL)
mit demineralisiertem Wasser zum einen ohne und zum anderen mit eingeschalteter Stickstoffzufuhr dar-
gestellt.

Abb. 3.7: Darstellung einer verwendeten keramischen Flachmembran im Membranbehélter ohne (l.) und mit
Begasung (r.) bei einer Gasleerrohrgeschwindigkeit von us = 65 m/h

3.4 Versuchsdurchflhrung

Im Vorfeld zur Bestimmung des kritischen Flusses in seiner schwachen Form Jirit2 Sowie zur Durchfiihrung
von Langzeitversuchen musste der Hydrolysereaktor mit den Membrananlagen gekoppelt werden. In Abb.
3.8 ist eine vereinfachte Verfahrensskizze der in Kap. 3.3 beschriebenen Semi-Dead-End bzw. Cross-Flow
Anlage mit gekoppeltem Hydrolysereaktor dargestellt. Der Effluent des Fliissigsegments (Hydrolysat) des
Hydrolysereaktors wurde tber eine Magnetkupplungspumpe P-7 (13MD, Fa. lwaki) kontinuierlich von
unten in den Hochbehélter (HB, Vus =~ 10 L, Niveauns = 2,5 m) gefordert. Von diesem Hochbehalter wur-
den die beiden Membrananlagen im freien Gefalle gespeist. Wie in Kap. 3.3.2 und 3.3.3 bereits beschrieben,
verfuigten beide Membrananlagen tber Fillstandsensoren, die die Zuleitung des Hydrolysats mithilfe von
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pneumatischen Ventilen (V-7 u. V-12) regelten. Zur Reduzierung der hydraulischen Verweilzeit im HB
(48 < 2 min) lief das abundante Hydrolysat tiber einen Uberlauf permanent im freien Gefélle zuriick in den
HR. Das Konzentrat der Cross-Flow respektive der Semi-Dead-End Anlage wurde (ber die magnetgetrie-
benen Kreiselpumpen P-3 bzw. P-6 (13MD, Fa. lwaki) zuriick in den Hydrolysereaktor gefiihrt. Da Abb.
3.8 nur die elementarsten Stoffstrome beziiglich der Membranfiltration aufzeigt, wurden der Feststoffstut-
zen zum Eintrag von Biomasse sowie die Schleuse fiir den Austrag der Garreste (vgl. Abb. 3.1) nicht in das
Schaubild integriert.

_,| Methan-
i reaktor

Permeat

MB

)
)

Abb. 3.8: Darstellung vom vereinfachten Verfahrensschema des Semi-Dead-End (l.) bzw. des Cross-Flow Sys-
tems (r.) mit Hochbehélter (HB) und Membranbehélter fiir die getauchte Membran (MB) respek-
tive Vorlagebehalter fur das Cross-Flow System (VB) in Kombination mit dem Hydrolysereaktor
(HR) und angedeutetem Methanreaktor

Im Folgenden wird zun&chst die angewandte Methode zur Bestimmung des kritischen Flusses Jrit2 (Critical
Flux) beschrieben. Darauf aufbauend werden die wichtigsten Parameter der durchgefiihrten Langzeitexpe-
rimente, die angewendeten Membranreinigungsmethoden sowie die Berechnungsbasis zur Identifizierung
der spezifischen Membranwiderstande R; beschrieben. Abschliefend werden kurz die zur Foulinganalyse
der Membranoberflache herangezogenen mikroskopischen Verfahren vorgestellt.

34.1 Methoden zur Bestimmung des kritischen Flusses (Critical Flux)

Die Definition des kritischen Flusses (Critical Flux) in eine starke bzw. schwache Form wurde bereits in
Kap. 2.2.4 thematisiert. Wie dort erwéhnt, stellt die starke Form des kritischen Flusses Jirit1 fiir die Filtration
von hochbelasteten Abwaéssern eine utopische Kenngrof3e dar, sodass im Rahmen der vorliegenden Arbeit
ausschliellich die schwache Form Jirit2 bestimmt wurde (vgl. Abb. 2.6).

Fur das Semi-Dead-End System kamen zur Ermittlung von Juit2 zZwei unterschiedliche Methoden zum Ein-
satz, die anschliefend miteinander verglichen wurden. Zuerst wurde die sog. Fluss-Schritt (flux-step) Me-
thode nach Le-Clech et al. (2003) zur Bestimmung von Jiit» verwendet, bei der der Membranfluss J schritt-
weise erhoht und fur ein bestimmtes Zeitintervall konstant gehalten wird (vgl. Abb. 3.9 (a)). Simultan wird
die transmembrane Druckdifferenz Apspe bzw. die Entwicklung derselben tber die Zeit aufgezeichnet und
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nach Beendigung des Experiments ausgewertet. Aus der Messung der transmembranen Druckdifferenz
(4psoe bzw. TMPgpe) Uber die Zeit kénnen verschiedene Parameter wie z. B. die Foulingrate

dTMP.
Foulingrate = dtSDE [

oder der Mittelwert vom Druckverlauf (TMPww) eines jeden Flussschrittes bestimmt werden. Die Auswer-
tung des kritischen Flusses Uber die Foulingrate dTMP/dt erfolgte Uber eine lineare Naherung der aufge-
zeichneten Druckwerte des jeweiligen Flussschrittes (tine = At = 10 min). Anhand der linearen Trendlinie
wurde auch der durchschnittliche Druck TMPww,; durch Berechnung des Mittelwerts zu Beginn und am
Ende des spezifischen Intervalls i (4t = 10 min) ermittelt. Da die Permeatpumpe des Semi-Dead-End Sys-
tems eine gewisse Zeit brauchte um die ZielgroRe (Veumpe) zu erreichen, wurden fiir die Berechnung die
Werte der ersten 30 s (4t < 30 s) direkt nach Erhdhung eines Flussschrittes nicht berticksichtigt. Zwischen

(3.19)

mbar]
min

jedem Flussschritt wurde ein Rickspllzyklus (tsw = 30 s) initiiert, um mdoglichst nur irreversibles Fouling
in die Berechnung einflieRen zu lassen.

~

(@) (b

— Jpermeat

TMP (aP)

schwache
Form
Juie2

—)

JPermeat [L/mz'h]
Ap [mbar]

dTMP/dt [mbar/min]

Zeit [min] Jpermeat [L/M?2-h]

Abb. 3.9: Idealisierte Darstellung der Fluss-Schritt Methode (a) nach Le-Clech et al. (2003) und der daraus
resultierenden Analyse (b) des Wertes fur den Kritischen Fluss Jkit2 anhand der Foulingrate
dTMP/dt

Neben dieser Methode zur Bestimmung des kritischen Flusses wurde noch eine modifizierte Version der
Fluss-Schritt Vorgehensweise untersucht. Diese von Wu et al. (1999) vorgestellte VVariante beruht ebenfalls
auf einer schrittweisen Erhdhung des Membranflusses J, allerdings wird vor der Erhéhung auf den néchst
hoheren Flussschritt immer ein Riickschritt auf den vorherigen Volumenstrom eingeschoben. Dadurch kann
die zeitliche Entwicklung bei gleichem Fluss vor und nach einer Schritterhéhung verglichen werden. Wei-
chen die Druckwerte der gleichen Flussschritte voneinander ab, deutet dies auf eine irreversible Fouling-
bildung beim dazwischenliegenden Flussschritt hin. In Tab. 3.6 sind die fiinf durchgefiihrten Experimente
zur Bestimmung des kritischen Flusses Jiit2 aufgelistet. Alle Versuche wurden unter thermophilen Bedin-
gungen (T =45 °C) und bei Gasleerrohrgeschwindigkeiten von ug = 65 m/h (= 2,3 Nm3/(mz2-h)) durchge-
fuhrt. Abgesehen von Experiment IV, bei dem die modifizierte Variante nach Wu et al. (1999) zum Einsatz
kam, wurden alle anderen Bestimmungen des kritischen Flusses auf Basis der Fluss-Schritt Methode nach
Le-Clech et al. (2003) ermittelt. Wie Tab. 3.6 zu entnehmen ist, wurden der Volumenstrombereich Veumpe
und die Schritthohen 4J zwischen den jeweiligen Versuchen variiert bzw. angepasst, wahrend die Schritt-
weiten (4t = 10 min) immer konstant geblieben sind. Die Anpassung des VVolumenstrombereichs sowie der
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Schritthohe waren notwendig, da sich der kritische Fluss des Semi-Dead-End Systems niedriger als antizi-
piert herausstellte und Jkrito Nur durch eine starke Eingrenzung dieser Parameter ohne Uberschétzung be-
stimmt werden konnte.

Tab. 3.6: Parameter der durchgefiihrten Versuche mit dem Semi-Dead-End System zur Bestimmung des kri-

tischen Flusses in seiner schwachen Form Jkrit2 nach der sog. Fluss-Schritt Methode von Le-Clech
et al. (2003) und bei Experiment IV mit der modifizierten Variante nach Wu et al. (1999)

Experiment Voumpe Schrittweite 4t Schritthéhe 4V Schritthdhe 4J
[L/h] [min] [L/h] [L/(m2-h)]
I 0,6-3,0 10 0,2 1,87
1 05-18 10 0,1 0,94
1 04-12 10 0,1 0,94
v 05-1,2 10 0,1 0,94
\% 05-11 10 0,05 0,47

Da die Pumpe der Cross-Flow Anlage nicht mit einem Durchflussmesser riickgekoppelt war, konnte fir
dieses System keine Bestimmung des kritischen Flusses anhand der Fluss-Schritt Methode erfolgen. Aller-
dings konnte der transmembrane Druck Apce bzw. TMPcr Uiber die Ventile des Bypasses reguliert werden,
sodass eine Messung des kritischen Flusses (ber die sog. Druck-Schritt (pressure-step) Methode nach
Espinasse et al. (2002) moglich war. Die prinzipielle Vorgehensweise ist vergleichbar mit der Fluss-Schritt
Methode, basiert jedoch auf einer sukzessiven Erhéhung des transmembranen Druckes TMPcr auf ein stabi-
les Niveau wéhrend eines definierten Zeitschritts 4t. Die Druck-Schritt Methode baut dabei allerdings auf
der modifizierten Variante von Wu et al. (1999) auf, d. h. nach jeder Druckerhéhung wird der Druck wieder
auf das vorangegangene Niveau reduziert. Da aufgrund technischer Schwierigkeiten und durch die fehlende
Ruckkopplung von Drucksensoren und Pumpe beim Cross-Flow System nur ein einziges zeitlich konstan-
tes Druckprofil zu erstellen war, konnten die Versuche keine exakten Werte fiir einen kritischen Fluss lie-
fern. Allerdings konnte anhand der Druck-Schritt Methode der Riickschluss gezogen werden, dass das Hyd-
rolysat zur Minimierung der Foulingbildung bei méglichst niedrigem transmembranen Druck TMPc fil-
triert werden muss. Im Fall des vorgestellten Cross-Flow Systems bedeutet das also, dass die Langzeitver-
suche maoglichst mit gedffneten Bypassventil V-3 durchgefiihrt werden sollten.

3.4.2 Langzeitexperimente

Da die Bestimmung eines kritischen Flusses fiir die Cross-Flow Membranen aufgrund der beschriebenen
Problematik nur einen unprazisen Riickschluss auf die Deckschichtbildung zulieRen, wurden alle Cross-
Flow Versuche mit geringstmdéglichen TMPcr gestartet. Dies entspricht bei vollstandig ge6ffnetem Bypass
in Abhéngigkeit der verwendeten Membran einer transmembranen Druckdifferenz von TMPcr ~ 200 mbar
und einer Cross-Flow Geschwindigkeit von ver > 1,5 m/s. Bei komplett geschlossenem Bypass stellte sich
bei der Filtration von Hydrolysat eine maximale Druckdifferenz von TMPce ~ 1800 mbar (vcr > 6,8 m/s)
ein. Der erste Langzeitversuch wurde unter mesophilen Bedingungen (Tve = 35 °C) und ohne Riickspulung
durchgefihrt, wobei fur diese Versuchsreihe der Membrantyp NKR mit einem charakteristischen Poren-
durchmesser von dp = 0,8 um (vgl. Kap. 3.3.4) zum Einsatz kam. Das zweite Experiment wurde bei ther-
mophilen Bedingungen (Tvs = 50 °C) gestartet und auch der Membrantyp wurde ausgetauscht (Typ 31 KR),
der Porendurchmesser jedoch nicht verandert. Zudem wurde diskontinuierlich filtriert, d. h. jedem fixierten
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Filtrationsintervall (trii. = 900 s) folgten Riickspilzyklen (tsw = 10 - 30 s) mit Permeat. Bedingt durch die
erzielten Erkenntnisse wurden beim anschlieBenden dritten Versuch sowohl der Membrantyp (SKR) als
auch der Porendurchmesser (dr = 0,2 um) modifiziert, allerdings wurden die Riickspilzyklen beibehalten.
Demgegeniiber wurden flir die Langzeitexperimente 4 und 5 die Auswirkungen einer kontinuierlichen Filt-
ration, also ohne Rilckspulintervalle, untersucht.

Tab. 3.7: GegenUberstellung der eingesetzten Rohrmembrantypen (Fa. inopor), der Laufzeit und der Betriebs-
temperatur bei den Langzeitexperimenten mit der Cross-Flow Anlage

Experiment  Membrantyp dporen Tve Laufzeit Ruckspuilung
[um] [° C] [d]
El NKR 0,8 35%5 43 -
E2 31 KR 0,8 502 23 X
E3 SKR 0,2 50%2 15 X
E4 SKR 0,2 502 14 -
E5 SKR 0,2 50%2 100 -

Im Anschluss an die Versuche zur Bestimmung eines kritischen Flusses wurden ebenfalls flnf Langzeitex-
perimente mit dem Semi-Dead-End System durchgefiihrt. Die wichtigsten operationellen Parameter dieser
Versuche sind in Tab. 3.8 aufgelistet. Im ersten Langzeitversuch mit den getauchten Membranen (Exp. 6)
wurde ein unterkritischer Membranfluss (Jpermeat < Jkrit2) getestet. Anschliefend wurden Versuche mit kri-
tischen (Jpermeat = Jwrit2) Und iiberkritischen (Jpermeat > Jirit2) Flussbedingungen durchgefiihrt und die Fou-
lingbildung analysiert. Des Weiteren wurde die Auswirkung verschiedener Begasungsraten untersucht. Da-
flr wurden Gasleerrohrgeschwindigkeiten von ug1 = 65 m/h, us2 =30 m/h und ugs =0 m/h eingestellt,
was einem normierten Wert von maximal 2,3 Nm3/(mz2-h) bezogen auf die begaste Membranoberfldche Au
entspricht.

Tab. 3.8: Wichtige operationelle Parameter inkl. Gasleerrohrgeschwindigkeit uc der durchgefiihrten Langzeit-
experimente mit den getauchten keramischen Flachmembranen (Fa. ceraflo, droren = 0,5 um)

Experiment Twms Jpermeat U Laufzeit Ruckspulung
[ C] [L/(m*h)] [m/h] [d]
E6 45+1 47+0,2 65+1 11 X
E7 45+1 6,9+0,3 65+1 90 X
ES8 45+1 9,3+0,3 65%1 25 X
E9 45+ 1 6,9+0,3 - 8 X
E10 45+1 6,9+0,3 30£1 9 X

Fir alle Experimente mit dem Semi-Dead-End System wurden fixe Filtrationsintervalle (trir. = 10 min),
Relaxationszeiten (treiax. = 10 s) und Riickspiilzyklen (tsw = 30 s) eingestellt.

343 Membran- und Systemreinigungsmethoden

Die keramischen Rohrmembranen des Cross-Flow Systems wurden zum einen physikalisch sowie zum
anderen chemisch gereinigt. Alle Membranreinigungsschritte wurden bei Raumtemperatur (T = 25 °C)
durchgefiihrt. Die physikalische Reinigung des Cross-Flow Systems wurde anhand einer Rickspilung
(tsw = 60 - 600 s) mit demineralisiertem Wasser vollzogen. Neben dieser physikalischen Variante kamen
bei der Cross-Flow Anlage zwei verschiedene chemische Reinigungskonzepte zum Einsatz.
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Die erste Methode, die untersucht wurde, war eine in situ Reinigung (CIP = cleaning in place), bei der die
Anlage um eine externe Schlauchpumpe (323 S, Fa. Watson-Marlow) erweitert wurde. Die externe
Schlauchpumpe war beim CIP notwendig, um die Anlage inkl. der Peripherie bestmdglich vor Korrosion
zu schitzen. Fir die Vermeidung von letzterer musste gewahrleistet werden, dass vorzugsweise nur das
Membranmodul und die Membran selbst mit dem Reinigungsmittel in Kontakt kamen. Aus diesem Grund
konnte die Anlage auch nicht im normalen Betrieb mit stark alkalischen Ldsungen zur Membranreinigung
betrieben werden. Beim CIP wurde Uber die externe Schlauchpumpe das Reinigungsmittel aus einem Sam-
melbehdlter invers, vergleichbar mit der physikalischen Riickspulung mit demineralisiertem Wasser, in das
Membranmodul geleitet, sodass sich der Filterkuchen auf der Membranoberflache auflockern bzw. abldsen
konnte. Das benutzte Reinigungsmittel wurde Uber das Feedauslassventil des Membranmoduls wieder in
dem Sammelbehalter aufgefangen. Als alkalisches Reinigungsmittel wurde Natronlauge (NaOH) mit einem
pH-Wert von pH = 11 gewahlt, weil eine Vielzahl von Bakterien bereits bei einem pH-Wert von 10,5 bei
einer Einwirkzeit von drei Stunden abgetttet werden (NRC, 1980). Da die externe Schlauchpumpe mit
einem Volumenstrom von ¥ =~96 L/h deutlich unter dem Wert der internen Kreiselpumpe (P-2,
¥~ 3000 L/h) des Cross-Flow Systems lag, wurde eine Riickspiildauer von tswcip = 4 h gewéhlt. Die Aus-
wirkungen verschiedener Rlckspulgeschwindigkeiten auf die Effektivitat von Membranreinigungsstrate-
gien wurden u. a. genauer von Akhondi et al. (2014) untersucht.

Die zweite chemische Reinigungsmethode fiir die keramischen Rohrmembranen der Cross-Flow Anlage
basierte auf einer externen Reinigung. Diese Methode hat gegentber der CIP Variante den Vorteil, dass
keine Korrosionsprobleme auftreten kdnnen. Zur Durchfiihrung der Reinigung wurde die Membran aus
dem Edelstahimodul ausgebaut und in einem mit Blindstopfen abgedichteten externen Kunststoffrohr in
das Reinigungsmittel eingetaucht. Als alkalisches Reinigungsmittel kam ebenfalls NaOH zum Einsatz, al-
lerdings bei einem vom Membranhersteller inopor maximal empfohlenen pH-Wert von 13,2. Die verwen-
dete Natronlauge der externen Methode war somit gegenuber der Lauge vom CIP Verfahren iber hundert-
mal stérker. Lim und Bai (2003) verwendeten eine &hnliche Methode und empfahlen eine externe Behand-
lungsdauer von tex = 12 h. FUr die durchgefiihrten Reinigungsversuche mit den keramischen Rohrmembra-
nen wurde die Einwirkzeit auf tex = 18 h erhéht. Eine Ubersicht der durchgefiihrten Methoden zur Reini-
gung der Rohrmembranen des Cross-Flow Systems kann Tab. 3.9 entnommen werden.

Tab. 3.9: Gegenuberstellung der physikalischen und chemischen Reinigungsmethoden zur Permeabilitétsrege-
neration der Rohrmembranen des Cross-Flow Systems

Methode ~ Rickspulmedium/ T tew,CIp text Vew
Reinigungsmittel P [°C] [min]  [min]  [L/h]
physikalisch demineralisiertes ) i N
(CIP) \Wasser <7 25+2 1-10 3000
chemisch
(CIP) Natronlauge >10,8 25+2 240 - ~ 96
chemisch Natronlauge >13 25+2 - 1080 -
(extern)

Die physikalische Reinigung der Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems wurde genau wie bei der
Rohrmembran der Cross-Flow Anlage mit demineralisiertem Wasser durchgefihrt. Allerdings wurden die
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groben Ablagerungen im Vorfeld der physikalischen Riickspiilung durch mehrmaliges Spilen der Memb-
ranoberflache inkl. des Membranbehélters mechanisch entfernt und abgetragen. Fur die chemische Reini-
gung wurde ein kombiniertes Konzept verwendet, das aus einer Rickspilphase (tswcie =12 min,
V'~ 18 L/h) und einer anschlieRenden Einwirkzeit im Membranbehélter (tws = 18 min) mit einem alkali-
schen (NaOH) bzw. sauren (HCI) Reinigungsmittel bestand. Im Gegensatz zu den Rohrmembranen wurden
also neben alkalischen auch saure Losungen zur Reinigung der Membran untersucht. Da die gesamte An-
lagenperipherie des Semi-Dead-End Systems in Kontakt mit den Reinigungsmitteln kam, wurde anfanglich
ein maximaler pH-Wert von 12 eingestellt. Zum einen aufgrund der kurzen Riicksplilzeit (tsw,cip < 12 min)
und zum anderen weil die chemische Reinigung keine negativen Auswirkungen auf das System hatte, wur-
den die folgenden alkalischen Ldsungen zehnfach stérker (pH = 13) angesetzt. Im Anschluss an die chemi-
sche Reinigung mit Natronlauge wurde die gesamte Anlage inkl. Membran und Membranbehélter mit de-
mineralisiertem Wasser so lange gesplilt, bis der pH-Wert des Permeats wieder neutral war. Wéhrend dieser
Phase wurde der Feedstrom standig erneuert und das Permeat verworfen. Nach Erreichen des Abbruchkri-
teriums (pPHpermeat = PHreea) konnte die chemische Reinigung mit der sauren Losung gestartet werden. Dabei
wiesen alle verwendeten Reinigungslosungen aus Salzséure einen pH-Wert von 2 auf. Nachdem die Riick-
spulung (tew.cie = 12 min) mit anschlieRender Einwirkzeit (tws = 18 min) abgeschlossen war, wurde wiede-
rum das gesamte System inkl. Membran und Membranbehalter (MB) solange gespiilt, bis das genannte
Abbruchkriterium (pHpermeat = PHreea) erfullt war.

Tab. 3.10: Gegenuberstellung der physikalischen und chemischen Reinigungsmethoden zur Permeabilitétsre-
generation der Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems

Methode  Rucksptlmedium / T taw,cip tws Vew

Reinigungsmittel P Vet ol [min]  [min]  [L/h]

phy(sélizél)isch demi\r;\(;;zlsi;iertes <7 25 + 2 10-15 ) ~18

Ch(eC”I‘E)Ch Natronlauge >12 25+ 2 12 - ~18
Ch(e,\’;‘és)‘:h Natronlauge >12 25 +2 - 18 -

Chf(;‘ips)d‘ Salzsiure <2 2542 12 : ~18
Chg\';‘és)d‘ Salzsiure <2 2542 : 18 :

Nach Beendigung eines Langzeitversuchs musste, neben der chemischen Reinigung der Membranen, auch
die Anlagenperipherie des Semi-Dead-End Systems, d. h. die Pumpen und Schlduche, gereinigt und vom
starken Biofouling befreit werden. Daftr wurden zum einen der Membranreiniger Genesol 703 (Fa. Gene-
sys International) und zum anderen das Biozid Mem-30 (Fa. Dr. Nahring) verwendet. Die Reinigung er-
folgte dabei in sieben aufeinanderfolgenden Schritten. Zunachst wurde die Membran inkl. MB von der
restlichen Anlage abgekoppelt und anschlieRend das verbliebene Kernsystem mit demineralisiertem Was-
ser bei maximalen Durchfluss von Vmax =~ 6 L/h fiir mindestens eine halbe Stunde gespiilt, wobei der
Effluentstrom verworfen wurde. Danach erfolgte die erste Spilung mit Genesol 703 (2,5 %) Uber einen
Zeitraum von tgenesol,1 > 300 min. Im Anschluss daran wurde die Anlage wiederum mit demineralisiertem
Wasser gespult und im vierten Schritt mit dem Biozid Mem-30 (0,05 %) fur tsiozia = 30 min gereinigt.
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Hinterher wurde das System mit Wasser gespult und im sechsten Schritt noch einmal mit Genesol 703
(2 %) fUr teenesol2 > 240 min gereinigt. Um sicherzustellen, dass keine Riickstande des Membranreinigers
und Biozids im System verblieben sind, wurde die Anlage abschlieBend solange mit demineralisiertem
Wasser durchgespiilt, bis der pH-Wert vom Zulaufstrom dem des Effluentstroms (pHein = pHaus) entsprach.
Demzufolge wurde bei allen Reinigungsschritten mit demineralisiertem Wasser der Effluentstrom wahrend
der Spiilphase verworfen und nicht zirkuliert.

34.4 Bestimmung der Filtrationswiderstande mithilfe der Reinwasserkennlinie

Die Bestimmung der in Kap. 2.2.2 beschriebenen Membranwiderstdnde Rges, Rm, R, Rorg, Ran Und Rjrr er-
folgte im Anschluss an eine Versuchsreihe. Allerdings konnten die verschiedenen Filtrationswiderstdnde
Ri nur an den Membranen gemessen werden, an denen keine weiteren Fouling- und Deckschichtuntersu-
chungen vorgenommen wurden (vgl. Kap. 3.4.5). Die prinzipielle Vorgehensweise zur Bestimmung der
Filtrationswiderstande R; beruht auf der Messung einer Reinwasserkennlinie (PWL = pure water line oder
auch CWF = clean water flux) der neuen, gefoulten und physikalisch bzw. chemisch gereinigten Membran.
Die Berechnung der Einzelwiderstande Rges, Rm, R, Rorg, Ran Und Rjrr basiert wiederum auf einer Differenz-
bildung und erfolgt im Anschluss an alle vollzogenen Reinigungsschritte inkl. analysierter Reinwasser-
kennlinie. Zur Ubersicht ist das schematische Vorgehen zur Bestimmung der einzelnen Membranwider-
stdnde R; in Abb. 3.10 dargestelit.

| unbeladene, neue Membran |

l—> PWL; (Rm)

| verwendete, gefoulte Membran

l—’ Rges

| mechanische Reinigung

l—» PWL; (R

physikalische Reinigung
(Ruckspilung mit H,0)

" PWLs (Rag

1. chemische Reinigung
(Ruckspulung mit NaOH)

l—» PWL, (Ran

2. chemische Reinigung
(Ruckspilung mit HCI)

L > pPwWLR,

Abb. 3.10: Schematische Darstellung der Definition und Bestimmung von den verschiedenen Membranfiltra-
tionswiderstanden Ri der Flachmembranen tGber Differenzbildung

Wie Abb. 3.10 zu entnehmen ist, wird der intrinsische Membranwiderstand Ry, vor dem Start eines neuen
Experiments anhand der Reinwasserkennlinie ermittelt. Die Bestimmung der Reinwasserkennlinie von
Rohr- und Flachmembranen erfolgte nach dem gleichen Prinzip, allerdings mit variierten Betriebsparame-
tern (vgl. Tab. 3.11). Wird die Reinwasserkennlinie fur eine Referenztemperatur von Tr = 25 °C angegeben,
wird auch von der normalisierten Form der PWL bzw. des CWFs gesprochen (Jornitz et al., 2007). Die
Bestimmung der Reinwasserkennlinie erfolgte beim Cross-Flow System (iber die gravimetrische Erfassung
des spezifischen Permeatflusses Jcrpw Wahrend eines definierten Zeitraums (tcepwe = 120 ). Zur Berech-
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nung einer linearen N&herungsfunktion wurde eine temperaturabhéngige Vierpunktmessung bei konstan-
tem transmembranen Druck Apcrpwe bzw. TMPcrpwi durchgefiihrt. Beginnend mit dem niedrigsten Wert
Terpwi1 = 25 °C wurde die Temperatur des demineralisierten Wassers im Vorlagebehélter (VB) wahrend
des Versuchs sukzessive in 10 °C Schritten (4Tcepw. = 10 °C) auf Tcepwi-4 = 55 °C erhéht. Des Weiteren
wurden zur Abbildung der Druckabhéngigkeit des spezifischen Permeatvolumenstroms Jcepwi. die tempe-
raturabhdngigen Reinwasserkennlinien der Rohrmembranen bei drei unterschiedlichen Driicken
(4pcrpwia = 1 bar, Apcrpwi-2 = 2 bar, Apcepwi-3 = 3 bar) aufgenommen.

Die Experimente zur Bestimmung der Reinwasserkennlinien von den Flachmembranen des Semi-Dead-
End Systems wurden bei einem konstanten Pumpenvolumenstrom von Vspepw. = 0,8 L/h bzw. Permeat-
fluss Jspe,pw = 7,5 L/(m2-h) durchgefiihrt. Daher wurde in diesem Fall nicht der spezifische Membranfluss
Jspepwi, sondern die Entwicklung der transmembranen Druckdifferenz Apspepwe Uber die Zeit analysiert.
Das Temperaturspektrum betrug im Fall der Semi-Dead-End Anlage ebenfalls Tmin=25°C und
Tmax = 55 °C, wobei die Schrittweite (47spepwe =5 °C) im Vergleich zum Cross-Flow System halbiert
wurde. Der zeitliche Verlauf des transmembranen Drucks Apspepwi Wahrend eines Temperaturplateaus
wurde fir eine Zeitspanne von mindestens funf Minuten (4tspepw > 300 s) aufgezeichnet und ausgewertet.

Tab. 3.11: Filtrationsparameter zur Bestimmung der Reinwasserkennlinie (PWL) von demineralisiertem Was-
ser sowohl bei der Cross-Flow Anlage als auch beim Semi-Dead-End System

System Trwe ATpwL Atpwi Appwi Vpumpe PWL JpwL
[° C] [° C] [min] [bar] [L/h] [L/(m2-h)]
Cross-Flow 25-55 10 2-5 1—-2-3 ~ 3600 variabel
Semi-Dead-End 25-55 5 5-10 variabel 0,8 ~75

Durch die auf Basis der Reinwasserkennlinienbestimmung generierten Daten konnten die unterschiedlichen
Membranwiderstande Rges, Rm, R, Rorg, Ran SOWie Rir anhand von Gl. 2.17 und GI. 2.18 berechnet werden.
Der intrinsische Membranwiderstand Ry, entsprach dabei der ermittelten Reinwasserkennlinie einer neuen
bzw. unbenutzten Membran, wobei diese PWL immer vor einem Versuchsbeginn aufgezeichnet wurde.
Der Gesamtmembranwiderstand Rges (+ Rm + Rik + Rorg + Ran + Rirr) konnte nach Beendigung eines Lang-
zeitversuchs mithilfe der letzten aufgezeichneten Werte der transmembranen Druckdifferenz Ap definiert
werden. Bedingt durch die Inside-out Filtration der Rohrmembranen konnten fiir das Cross-Flow System
lediglich Rees, Rm und Rirr unterschieden werden. Die folgenden Ausfiihrungen zu den anderen Membran-
widerstdnden R, Rorg UNd Ran (Rik + Rorg + Ran = Rrev) beziehen sich somit nur auf die Flachmembranen der
Semi-Dead-End Anlage. Der Widerstand des Filterkuchens R (+ Rm + Rorg + Ran + Rirr) wurde nach mehr-
maligen Waschen der Membran inkl. Membranbehélter mit demineralisiertem Wasser bestimmt. Erst im
Anschluss an die mechanische Entfernung der groben Ablagerungen auf der Membranoberflache (v. a.
Schlamm) wurde die Reinwasserkennlinie aufgezeichnet. Im nachsten Schritt wurde die Membran fur taw
= 12 min mit demineralisiertem Wasser riickgespult. Die auf diese physikalische Reinigung folgende Be-
stimmung der Reinwasserkennlinie diente zur Ermittlung von Rorg (+ Rm + Ran + Rirr). Nach der physikali-
schen Reinigung erfolgte die erste chemische Reinigung mit Natronlauge (s. Kap. 3.4.3), wobei aus der
folgenden Aufzeichnung der PWL Ran (+ R + Rirr) resultierte. AbschlieBend wurde die Membran ein zwei-
tes Mal chemisch gereinigt, diesmal mit Salzséure, sodass die ermittelte Reinwasserkennlinie Rirr (+ Rm)
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ergab. Da sowohl R, als auch Rges bekannt waren, konnten die restlichen Membranwiderstdnde R, Rorg,
Ran und Rirr sukzessive Uber Differenzbildung berechnet werden.

345 Verfahren zur Visualisierung der Deckschicht (REM, CLSM, OCT)

Im Rahmen dieser Arbeit wurden die im Folgenden vorgestellten Verfahren ausschlieBlich zur Charakteri-
sierung bzw. Visualisierung der Deckschicht der Flachmembranen (Outside-in Filtration) eingesetzt, da die
Membranoberflachen der Rohrmembranen (Inside-out Filtration) nicht direkt zuganglich waren und durch
die starken mechanischen Beanspruchungen bei der Extraktion keine intakten Strukturen fir gezielte Auf-
nahmen zurtickblieben.

Zum einen wurde die unbeladene Membranoberflache und zum anderen die durch die Filtration entstandene
Deckschicht mithilfe eines Rasterelektronenmikroskops (REM) untersucht. Das REM zeichnet sich vor
allem durch Schérfentiefe und eine hohe Aufldsung im Nanometerbereich aus. Allerdings kdnnen mit dem
Elektronenmikroskop nur leitende Oberflachen dargestellt werden, sodass isolierende Objekte durch Auf-
dampfen eines Films z. B. aus Kohlenstoff (C) oder Platin (Pt) vorbehandelt werden missen. Des Weiteren
konnte neben der Topographie der Membranoberflache bzw. Deckschicht anhand von energiedispersiver
Réntgenspektroskopie (EDX = energy dispersive X-ray spectroscopy) die Elementverteilung letzterer se-
miquantitativ analysiert werden. Die Messungen wurden am Laboratorium fur Elektronenmikroskopie
(LEM, KIT) mit dem Gerat LEO Gemini 1530 (Fa. Carl Zeiss) und der Software SmartSEM durchgefuhrt.

Neben den Aufnahmen mit dem Rasterelektronenmikroskop wurde die Deckschicht der gefoulten Memb-
ran auch optisch mit einem konfokalen Laser-Scanning-Mikroskop (CLSM = confocal laser scanning
microscope) untersucht, um biologisches Fouling nachzuweisen. In der Deckschicht akkumulierte Mikro-
organismen und extrazellulare polymere Substanzen (EPS) kdnnen durch Fluoreszenzfarbstoffe markiert
werden. EPS-Glykokonjugate wurden mit einem Aleuria Aurantia Lectin Fluorescein-Isothiocyanat Kon-
jugat (AAL FITC, Fa. Linaris) und Nukleinsauren mit SYTO™ 60 (Fa. Thermo Fisher) griin respektive rot
nach dem Protokoll von Lawrence und Neu (1999) eingefarbt. Zur Visualisierung der markierten Proben
wurde das konfokale Laser-Scanning-Mikroskop LSM 700 (Fa. Carl Zeiss) mit einem eintauchbaren Ob-
jektiv (W Plan-Apochromat, Fa. Carl Zeiss) und der Software ZEN eingesetzt. AAL FITC und SYTO™ 60
wurden von dem Laser bei einer Wellenldnge von A = 488 nm bzw. 4; = 639 nm angeregt. Fur die Bild-
verarbeitung der generierten Dateien wurden die Open Source Software ImageJ (NIH) bzw. Fiji verwendet.

Im Gegensatz zu den zuvor beschriebenen Verfahren mussten die zu analysierenden Membranproben fiir
die optische Kohéarenztomographie (OCT = optical coherence tomography) nicht prépariert oder zuge-
schnitten werden, sodass die Flachmembranen in situ direkt im Membranbehélter auch wéahrend eines lau-
fenden Experiments untersucht werden konnten. Die optische Kohé&renztomographie wurde von Huang et
al. (1991) entwickelt und ist eine nicht-destruktive sowie nichtinvasive Methode, die vornehmlich in der
Medizin eingesetzt wird (Kitchens et al., 2005; Tsuboi et al., 2005). Allerdings kann OCT auch zur Unter-
suchung von Biofilmformationen, -strukturen und -deformationen auf Membranoberflachen eingesetzt
werden (Dreszer et al., 2014; Wagner & Horn, 2017). Die Aufnahmen der Membranoberfldchen wurden
mit dem OCT Ganymede | (Fa. Thorlabs) in situ und Ganymede Il (Fa. Thorlabs) ex situ durchgefiihrt.
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Hydrolysereaktor und Charakterisierung des Feedstroms

Fir die Charakterisierung des Feedstroms wurden alle wichtigen Parameter zur Analyse von wassrigen
Losungen wéhrend der gesamten Reaktoroperationszeit ermittelt. Dazu z&hlten die Standardparameter pH-
Wert, elektrische Leitféhigkeit () sowie der CSB- und TOC- bzw. DOC-Gehalt. Des Weiteren wurden die
Massenkonzentrationen () aller Kationen und Anionen sowie der signifikanten organischen Sauren ana-
lysiert. Um Redundanzen zu vermeiden, ist eine vollstandige Analyse des Hydrolysats inkl. samtlicher lo-
nen allerdings nur in Anhang A.1 im Rahmen einer lonenbilanz aufgefihrt.

4.1.1 Hydrolysereaktorbetrieb

Die Zusammensetzung des Hydrolysereaktoreffluents, das sog. Hydrolysat, wurde Uber die gesamte Lauf-
zeitvon tyr ~ 1150 d analysiert. In Abb. 4.1 ist die Entwicklung von pH-Wert und elektrischer Leitfahigkeit
dargestellt. Im Zeitraum von der Inbetriebnahme (S) bis zur Stilllegung (E) wurde der Hydrolysereaktor
(HR) aufgrund von Wartungsarbeiten dreimal komplett entleert und grundgereinigt. Im Anschluss an die
Reparatur- bzw. Wartungsarbeiten musste der Reaktor neu gestartet werden, wobei diese Neustarts (1 - 3)
und die durchgefiihrten Experimente (E1 - E10) chronologisch in Abb. 4.1 hinterlegt sind.
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Abb. 4.1: Entwicklung von pH-Wert sowie elektrischer Leitfahigkeit des Hydrolysereaktors tiber den gesamten
Versuchszeitraum von der ersten Inbetriebnahme (S) bis zur Stilllegung (E). Neben den drei zwi-
schenzeitlichen Neustarts des Hydrolysereaktors (1 - 3) sind die Langzeitexperimente mit den bei-
den Membransystemen (E1 - E10) sowie die Messungen des kritischen Membranflusses (Critical
Flux, Exp. I - V) chronologisch hinterlegt.

Wie Abb. 4.1 zu entnehmen ist, konnte der pH-Wert liber den gesamten Zeitraum relativ stabil auf einem
Niveau von pH ~ 5,8 gehalten werden. Groere Schwankungen des pH-Wertes wurden nur direkt nach der
Inbetriebnahme (S) bzw. einem Neustart (1 - 3) beobachtet, da zu diesen Zeitpunkten die acidogene Phase
zeitversetzt angelaufen ist (vgl. Kap. 2.4). Schwankungen der Zusammensetzung des Hydrolysats werden
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allerdings durch die Entwicklung der elektrischen Leitfahigkeit o indiziert. An letzterer sind auch die ersten
groReren Schwierigkeiten wahrend der Hydrolysereaktoroperation nach etwa 200 Versuchstagen abzule-
sen. Durch den Ausfall des Rihrwerks bei gleichzeitiger Beendigung des ersten Langzeitexperiments
musste ein GroRteil des Hydrolysats verworfen und mit Leitungswasser substituiert werden. Dieses Szena-
rio fuhrte zu dem starken Einbruch der elektrischen Leitfahigkeit von ¢ >5 mS/cm auf ¢ <2 mS/cm. Zur
Reparatur vom Gegenlager des Haspelrihrwerks war eine vollstdndige Entleerung des Hydrolysereaktors
notwendig, sodass anschlieRend der erste Neustart (1) durchgefiihrt werden musste. Nach tur =~ 550 d traten
Leckagen an der Gaze sowie der Stopfbuchse des Rihrwerks auf, weshalb zum zweiten Mal groRere War-
tungsarbeiten notig waren. Nach dem erneuten Start des HRs (2) wurde eine andere Charge Maissilage fiir
den Nachschub der Biomasse eingesetzt. Durch anfangliche Schwierigkeiten mit der pH-Wert Regulierung
musste die Raumbelastung BRys auf tber 6 kg/(m3-d) erhéht werden, was sich in einem deutlichen Anstieg
der elektrischen Leitfahigkeit (¢ > 10 mS/cm) niederschlug. Der dritte Neustart (3) war notwendig, weil ein
Ausfall der Reaktorheizung einen plotzlichen Einbruch der Feedkonzentrationen zur Folge hatte.

Da im Rahmen der vorliegenden Arbeit kein Methanreaktor zur Verfugung stand, konnte auch keine Fer-
mentationsflussigkeit zur pH-Wert Anhebung in den Hydrolysereaktor zurlickgefiihrt werden. Dieser Um-
stand flhrte zu langeren Futterungspausen, in denen keine Biomasse nachgefiihrt werden konnte. Die Hyd-
rolysatzusammensetzung, die aus der beschriebenen Reaktoroperation resultiert, wird im folgenden Kapitel
thematisiert.

412 Hydrolysatzusammensetzung

Die Hydrolysatzusammensetzung wahrend der gesamten Versuchslaufzeit des Hydrolysereaktors wurde
anhand verschiedener Parameter Uberwacht. In Tab. 4.1 sind arithmetisches Mittel (x) und empirische Stan-
dardabweichung (s) von den relevanten Summenparametern sowie den wichtigsten organischen Sauren des
Hydrolysats begleitend zu den Langzeitversuchen sowohl mit der Cross-Flow als auch der Semi-Dead-End
Anlage dargestellt.

Tab. 4.1: Darstellung der Summenparameter und signifikanter organischer Sduren im Hydrolysat begleitend

zu den Langzeitversuchen mit dem Cross-Flow sowie dem Semi-Dead-End System Uber die ge-
samte Versuchsdauer von tnr = 1150 d

Parameter XHydrolysat * S
pH [-] 58+0,5
elektrische Leitfahigkeit  [mS/cm] 6,5+2,7
CSB [g/L] 24,7+6,7
TOC [o/L] 6,2+3,1
TR [gTS/L] 19,1+ 75
BRys [kg/(m3-d)] 51+ 12
Essigsdure [g/L] 25+ 11
Propionsaure [o/L] 0,8+0,2
Buttersaure [o/L] 15+£1,3

Wie bereits angedeutet und sowohl Abb. 4.1 als auch Tab. 4.1 zu entnehmen ist, konnte der pH-Wert als
operationelle ZielgrolRe tber den gesamten Versuchszeitraum relativ konstant in einem Bereich von
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pH =~ 5,8 gehalten werden. Durch die fehlende Mdglichkeit die Fermentationsflussigkeit eines Methanre-
aktors zur Anhebung des pH-Wertes in den HR zuriickzufuhren, variierten die anderen Parameter in Ab-
héngigkeit der Raumbelastung BRys mehr oder weniger stark. Der Reaktor konnte nur bei pH-Werten > 5,9
gefiittert werden, was ohne die Rickfihrung der Fermentationsfliissigkeit zu langeren Intervallen ohne Bi-
omassezufuhr (tsiomasse,int > 3 d) flihrte. Dieser Umstand resultierte in niedrigeren Raumbelastungen BRys,
was wiederum eine Absenkung der CSB- bzw. TOC-Konzentrationen im Hydrolysat zur Folge hatte. Diese
operationellen Bedingungen trugen u. a. zu den hohen Standardabweichungen der genannten Summenpa-
rameter bei. Die mittlere Raumbelastung BR, gemessen als BRys, schwankte zwischen Werten von
BRvsmin < 3 kg/(m3-d) und BRysmax > 6 kg/(m3-d). Der Trockenrtickstand im Flissigsegment des Hydroly-
sereaktors wies in Abhangigkeit von BRys sowie der Integritit der Schweilinahte der Lochsiebplatten inkl.
der installierten Gaze Mittelwerte im Bereich von TR = 19,1 gTS/L auf. Die DOC-Konzentrationen wurden
hauptséchlich von organischen Sduren beeinflusst, zu denen neben Essig-, Butter- und Propionséure auch
Valerian- und Isobuttersdure zahlten. Allerdings wurden die beiden letzteren immer in Massenkonzentrati-
onen unterhalb von 0,4 g/L detektiert, sodass diese der Ubersichtlichkeit halber nicht in Tab. 4.1 aufgelistet
sind. Die Konzentrationen von sowohl Essig- als auch Buttersdure konnten hingegen immer in Gréf3enbe-
reichen von uber 1 g/L nachgewiesen werden, wéhrend Propionsdure bei einer mittleren Massenkonzent-
ration von etwa 0,8 g/L vorlag. Fur Essig- und Buttersdure wurden maximale Konzentrationen von
Pmax = 3,5 g/L respektive fmax = 2,8 g/L gemessen. Die maximalen CSB- und TOC-Gehalte direkt nach ei-
nem Reaktorstart betrugen mehr als 35 g/L bzw. 10 g/L, im Mittel allerdings Scss = 24,7 g/L sowie
Proc = 6,2 g/L. Dabei lag das CSB- zu TOC-Verhaltnis in einem Bereich von 2,8 - 4,5, wobei sich Uber
mehrere Messungen ein durchschnittlicher Faktor von MWecssroc = 3,9 ergab. Dieser Wert liegt damit leicht
uber dem empirischen Erwartungswert (CSB/TOC = 2,5 - 3,5) kommunaler Abwasser (Janke, 2008).

4.1.3 Carbonsauren und lonenbilanz

Zur Klassifikation des Einflusses der analysierten Carbonséuren auf den Gehalt des gesamten organischen
Kohlenstoffs wurde der durchschnittliche Kohlenstoffanteil dieser Sduren in Relation zu den mittleren
TOC- bzw. DOC-Werten berechnet. Die Ergebnisse kdnnen Tab. 4.2 enthommen werden und gelten flr
TOC- respektive DOC-Referenzwerte von 6,2 g/L bzw. 3,9 g/L.

Tab. 4.2: Durchschnittlicher Kohlenstoffanteil der analysierten Carbonsauren am TOC- bzw. DOC-Gehalt
Uber die Gesamtlaufzeit des Hydrolysereaktors von thr = 1150 d

Parameter XHydrolysat Xgelost
Ameisensaure [mg C/L] <LOD <LOD
Essigsdure [mg C/L] 1018 906
Propionsdure [mg C/L] 409 357
Butterséure [mg C/L] 843 746
Isobutterséure [mg C/L] 164 139
Milchséure [mg C/L] N/A N/A
Valerianséure [mg C/L] 176 155
Summe [mg C/L] 2610 2303

Anteil am TOC bzw. DOC ~ [%] 42 59
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Wie Tab. 4.2 zu entnehmen ist, lag die Ameisenséurekonzentration tiber dem gesamten Versuchszeitraum
unterhalb der Nachweisgrenze (LOD = limit of detection) des ICs (fi < 1 mg/L) bzw. konnten im Fall der
Milchséure gar nicht nachgewiesen werden (N/A = not available). Von den restlichen analysierten organi-
schen Sauren zeichneten sich vor allem Essig-, Butter- und Propionsaure fur den Anteil des organischen
Kohlenstoffs im Hydrolysat verantwortlich, wohingegen Isobutter- und Valerianséure nie in Konzentratio-
nen uber 0,4 g/L nachgewiesen werden konnten. In der Summe trugen die genannten S&uren durchschnitt-
lich mit 42 % zum TOC- bzw. mit 59 % zum DOC-Gehalt der gemessenen Proben bei. Die Messung der
organischen Séuren als Essigsauredaquivalent ergab Konzentrationen von tber 7,2 g/L, wodurch ca. 48 %
des TOC-Gehalts abgedeckt wéren.

Lindner et al. (2015) sowie Lemmer et al. (2015) wiesen im Hydrolysat fiir saure pH-Werte (pH <5,5)
Milchséurekonzentrationen von bis zu 3 g/L mithilfe von Hochleistungsflussigkeitschromatographie-Mes-
sungen (HPLC = high performance liquid chromatography) nach. Selbst bei einer hypothetischen Bertick-
sichtigung dieser hohen Milchsdurekonzentrationen lage die Differenz zum TOC-Gehalt noch bei knapp
40 %, die zum geldsten organischen Kohlenstoff bei 15 %. Der geringe Anteil der analysierten Carbonsau-
ren am TOC-Gehalt kann neben den organischen Feststoffen demnach auch auf andere Inhaltsstoffe wie
Hydroxycarbonsauren, Aminoséauren, Gluconsdure, Ethanol und Fructose zuriickgefiihrt werden. Daher
wurde im Rahmen der vorliegenden Arbeit neben der Berechnung des Anteils der organischen Sauren am
TOC- respektive DOC-Gehalt zudem durch die Aufstellung einer lonenbilanz die Genauigkeit bzw. Voll-
stdndigkeit der durchgefiihrten Analytik tberprift (vgl. dazu Anhang A.1).

4.2 Filtrationsversuche zur Bestimmung der optimalen Trenngrenze

Die Filtrationsexperimente mit Polymermembranen dienten zur VVorauswahl geeigneter Membranen und
zur Bestimmung der optimalen Trenngrenze fir die im Anschluss durchgeflihrten Langzeitversuche mit
keramischen Rohr- bzw. Flachmembranen. Das Ziel dieser Vorfiltrationsversuche war die Ermittlung des
spezifischen Ruckhalts unterschiedlicher PorengroRen, da die geldste Phase des Permeats inkl. der wichti-
gen organischen S&uren die Membran wahrend der Langzeitversuche mdglichst vollstandig passieren
sollte. Demzufolge basieren die im Folgenden préasentierten Analysen von Hydrolysat und Permeat auf
Messungen vor dem Start von Langzeitversuchen (tur =50 d). Der Versuchsaufbau bestand aus einem
Buchnertrichter inkl. einer Vakuumpumpe und ist in Kap. 3.3.1 genauer beschrieben (s. Abb. 3.3). Zum
Einsatz kamen ausschliellich Polymermembranen (PES, CA) im PorengréBRenbereich von
dporenmin = 0,1 M bis dporenmax = 0,8 um (vgl. Tab. 3.3). Aufbauend auf den Einflissen der Filtration hin-
sichtlich relevanter organischer Summenparameter werden anschlieBend die Auswirkungen auf die signi-
fikanten Carbonséuren sowie die anorganischen Bestandteile thematisiert.

4.2.1 Auswirkungen der Filtration auf relevante organische Summenparameter

Die Auswirkungen der Filtration auf die organischen Summenparameter TC, TOC, DOC und CSB fielen
unterschiedlich stark aus. In Abb. 4.2 sind sowohl die Messergebnisse der genannten Summenparameter
des Hydrolysats als auch der unterschiedlich generierten Permeate (dporeni = 0,1 - 0,8 um) dargestellt. Da
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die Versuche kurz nach dem ersten Reaktorstart durchgefiihrt wurden, stellen die gemessenen Konzentra-
tionen der organischen Summenparameter CSB, TC und TOC im Vergleich zu ihren Mittelwerten (vgl.
Tab. 4.1) relativ hohe Belastungen dar.
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Abb. 4.2: Auswirkungen der Vorfiltrationsversuche mit Polymermembranen im PorengréfRenbereich von
0,1 - 0,8 um auf die organischen Summenparameter CSB, TC und TOC bzw. DOC von Hydrolysat
sowie Permeat

Die CSB- bzw. TOC-Konzentrationen von Hydrolysat- gegenlber Permeatproben werden durch die Filtra-
tion mit einer 0,8 um Membran um etwa 42 % respektive 43 % reduziert. Allerdings ist anhand der prasen-
tierten spezifischen Permeatkonzentrationen nur ein geringer Einfluss auf die TOC- bzw. DOC-Elimination
beim Vergleich der verschiedenen Porengrofien im betrachteten Spektrum erkennbar. Im Gegensatz dazu
wird der CSB-Gehalt durch eine Verringerung der Porengréf3e von 0,8 um auf 0,45 um starker beeinflusst,
was sich in einer zusatzlichen Reduktion von ca. 15 % manifestiert. Dieser Effekt ist allerdings nicht bzw.
in nur geringen Teilen der reduzierten PorengréRe oder einer Kuchenbildung bei der Dead-End Filtration
mit dem Buchnertrichter geschuldet, sondern vielmehr auf Messungenauigkeiten durch Verdinnungsef-
fekte bei der Analytik zurtickzufthren.

4.2.2 Auswirkungen der Trenngrenze auf den Riickhalt von Carbonsauren

Die organischen Sauren sind von besonderer Bedeutung fir die Biogasproduktion und sollten die Memb-
ranstufe daher moglichst vollstandig passieren. Aus Abb. 4.3 kdnnen die Konzentrationen der signifikanten
organischen Sauren des Hydrolysats und Permeats der Vorfiltrationsversuchsreihe (tir = 50 d) entnommen
werden. Die flnf dominierenden S&uren sind Essig-, Butter-, Propion-, Valerian- und Isobuttersaure, wo-
hingegen Ameisen- und Milchsdure unterhalb der Detektionsgrenze lagen respektive gar nicht erfasst wur-
den. Aufgrund dieser Analyse ist ersichtlich, dass hauptsachlich kurzkettige Carbonsduren (C < 6) von den
Mikroorganismen im Hydrolysereaktor produziert werden. Als Zwischenprodukte der anaeroben Verga-
rung konnten Milch- und Ameisenséure nicht bzw. nur selten oberhalb der Bestimmungsgrenze des ICs
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(> 1 mg/L) detektiert werden. Da methanogene Archaeen in erster Linie nur Wasserstoff oder Kohlenstoff-
verbindungen mit einem Kohlenstoffatom (CO2, Ameisenséure) respektive zwei Kohlenstoffatomen (Es-
sigsaure) direkt verwerten kénnen, missen die restlichen organischen Séuren tber Zwischenschritte durch
syntrophe Bakterien zu diesen Produkten verstoffwechselt werden (Schieder et al., 2010). Im Gegensatz zu
den Mittelwerten aller Proben (s. Tab. 4.1) ist aufféllig, dass eine héhere Propion- als Buttersdurekonzent-
ration vorliegt. Fir eine optimale Methanausbeute sollte die Propionsaureproduktion im Hydrolysereaktor
maoglichst gehemmt werden bzw. im Hydrolysat nur in geringen Konzentrationen vorliegen (Wang et al.,
2009). Die relativ hohe Propionsdurekonzentration deutet demnach auf einen nicht optimalen Reaktorbe-
trieb am Anfang der Versuchsreihe (tur < 50 d) hin. Allerdings konnte dieser Effekt Giber die Gesamtlaufzeit
besser kontrolliert bzw. inhibiert werden (vgl. Tab. 4.2). Unabhdngig von den schwankenden S&urekon-
zentrationen im Gesamtprozess bewegte sich die mittlere Eliminationsrate der gemessenen S&uren in den
Vorfiltrationsversuchen bis zu einer PorengréfRe von einschlieBlich 0,2 um im Bereich von 14 - 19 %.
Durch die Filtration von Hydrolysat mit Membranen im Trenngrenzenspektrum von 0,1 um steigerte sich
die Gesamtelimination bezuglich der einzelnen Carbonsauren auf 25 - 31 %.
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Abb. 4.3: Auswirkungen der Vorfiltrationsversuche mit Polymermembranen im TrenngréRenbereich von
0,1 - 0,8 um auf den Riickhalt einiger organischer Séduren des Hydrolysats

Theoretisch ware im gesamten getesteten Trenngrenzenbereich von 0,1 - 0,8 um aufgrund der Porengréliie
im Verhéltnis zur MolekilgréRe der analysierten organischen S&uren mit gar keinem bzw. nur einem mar-
ginalen Ruckhalt der letzteren zu rechnen gewesen. Die beobachtete Reduktion der organischen Sduren
lasst sich vor allem auf den Riickhalt von Partikeln, an denen die Carbonséuren anhaften, zurtickfthren.
Auf die Elimination von partikuldren Bestandteilen und Silageresten (faserige Feststoffe) des Hydrolysats
lasst sich auch der hohere Membranriickhalt, bezogen auf die organischen Summenparameter CSB bzw.
TOC, gegenlber den analysierten Carbonsduren zurlckfiihren. Da nur die S&uren, die durch Adsorptions-
prozesse an die Feststoffe gebunden sind, die Filtrationsstufe nicht passieren, ist der prozentuale Riickhalt
der Carbonsauren weniger stark ausgepréagt als die Reduktion der Summenparameter, die die gesamten
organischen Inhaltsstoffe inkl. partikuldrer Bestandteile erfassen.
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4.2.3 Auswirkungen der Filtration auf anorganische Inhaltsstoffe

Der Ruckhalt der anorganischen Stoffe variierte flr die spezifischen Komponenten deutlich starker als bei
den organischen Summenparametern oder den organischen S&uren. Das Gesamtspektrum lag dabei in ei-
nem Bereich von 10 - 94 %. In Abb. 4.4 sind alle anorganischen Inhaltsstoffe des Hydrolysats, die wahrend
der Vorfiltrationsversuche in Massenkonzentrationen fi nyar > 10 mg/L vorlagen, dargestellt. Analog zu den
vorherigen Abbildungen sind die dazugehdrigen Permeate, die mit den Polymermembranen im Trenngren-
zenbereich von 0,1 - 0,8 um erzeugt wurden, ebenfalls in der Graphik integriert. Einige analysierte Katio-
nen, u. a. Titan (Ti*"), Chrom (Cr?"), Kupfer (Cu®"), Zink (Zn**) sowie Molybdin (Mo*"), sind auf die Le-
gierungen bzw. den Abrieb des Ruhrwerks inkl. Peripherie zurlickzufiihren und aufgrund der geringen
Konzentrationen vernachldssigbar. Die Atomemissionsspektrometrie (ICP-OES) erfasst auch die Element-
konzentrationen von Schwefel (S) und Phosphor (P), wobei sowohl Schwefel- als auch Phosphorverbin-
dungen essentielle Bestandteile von Pflanzen und Mikroorganismen sind. Allerdings liegen nur Anteile
dieser Elemente als Sulfate respektive Phosphate in den analysierten Hydrolysatldsungen vor.
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Abb. 4.4: Gegenuberstellung der anorganischen Inhaltstoffe von Hydrolysat und Permeat mit Massenkonzent-
rationen von finyar > 10 mg/L wéhrend der Vorfiltrationsversuche

Wie Abb. 4.4 zu entnehmen ist, wirkt sich der Einfluss der Membranfiltration unterschiedlich stark auf die
in den Proben enthaltenen Kationen und Anionen aus und halt diese zu verschiedenen Anteilen zurtick. Der
hdchste mittlere Riickhalt bei einer Porengréfie von dpgren = 0,2 - 0,8 um ergab sich wie zu erwarten mit
89 % fiir Eisen (Fe?"). Durch die Filtration mit der 0,1 um Membran steigerte sich dieser sogar auf 94 %.
Der durchschnittliche Riickhalt von Schwefel und Silicium (Si**) lag bei 80 % bzw. 70 %. Die Elimination
von Phosphor, Calcium (Ca*") sowie Magnesium (Mg*") lag bei GréRenordnungen von 64 %, 59 % und
49 %. Bis auf Kalium (K*) und Natrium (Na*), deren mittlere Riickhalte 38 % bzw. 36 % betrugen, wurden
die anderen anorganischen Inhaltsstoffe in Gré3enbereichen von 10 - 30 % reduziert.
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Zur Veranschaulichung der Auswirkungen einer Filtrationsstufe auf die Zusammensetzung des Hydroly-
sereaktoreffluents sind in Abb. 4.5 sowohl eine Hydrolysat- als auch Permeatprobe dargestellt. Das dun-
kelbraune, partikulare und stark triilbe Hydrolysat wird durch die Mikrofiltration zu einer klareren, gelbli-
chen Flissigkeit. Die Triibung kann in NTU (Nephelometric Turbidity Unit) angegeben werden und betrug
fur das Hydrolysat durchschnittlich tber 4000 NTU, wéhrend sie beim Permeat im Mittel unter 50 NTU

lag.

Abb. 4.5: Visuelle Veranderung von Hydrolysat (1.) zu Permeat (r.) bei den Vorfiltrationsversuchen mit Poly-
mermembranen (dporen = 0,8 um)

Aufgrund der Ergebnisse der Vorfiltrationsversuche wurden die anschlieRenden Langzeitversuche mit ke-
ramischen Rohr- bzw. Flachmembranen mit Porengréen von 0,2 - 0,8 um durchgefuhrt. Auf Versuche mit
Membranen im PorengréfRenbereich deoren < 0,1 um wurde wegen der festgestellten gesteigerten Eliminati-
onsrate in diesem TrenngrofRenbereich verzichtet.
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4.3 Ermittlung vom kritischen Membranfluss (Critical Flux)

4.3.1 Bestimmung des kritischen Membranflusses beim Cross-Flow System

Die Ermittlung des kritischen Flusses in seiner schwachen Form Jiit2 erforderte aufgrund der Anlagenkon-
zepte von Cross-Flow und Semi-Dead-End System unterschiedliche Methoden. Vor allem die Bestimmung
eines kritischen Flusses fur die Rohrmembranen gestaltete sich aufgrund der Cross-Flow Anlage (vgl. Kap.
3.3.2) im Verhaltnis zu den Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems deutlich schwieriger. Im Ge-
gensatz zu letzterem konnte daher nicht die Fluss-Schritt Methode, sondern lediglich die modifizierte
Druck-Schritt Variante nach Espinasse et al. (2002) angewendet werden. Daflr wurden mithilfe des By-
passventils V-3 (s. Abb. 3.4) drei Druckstufen TMPcg,1 =~ 0,5 bar, TMPcr2 = 0,9 bar und TMPcg3 ~ 1,5 bar
flr tine = 15 min eingestellt, wobei TMPcr1 bzw. TMPcr 3 den transmembranen Driicken bei einem vollstan-
dig gedffneten respektive vollstandig geschlossenen Bypass entsprachen. Vor dem Start von Langzeitver-
suchen mit dem Cross-Flow System wurde nur ein reprasentativer Versuch zur Bestimmung eines kriti-
schen Flusses Jwrit2 unter Verwendung des Rohrmembrantyps NKR (dporen = 0,8 um) durchgefiihrt. Das Re-
sultat dieses Experiments bezliglich des gravimetrisch ermittelten Membranflusses Jce in Abhéngigkeit des
durchschnittlichen transmembranen Drucks TMPuw, der spezifischen Druckniveaustufen ist Abb. 4.6 zu

entnehmen.
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Abb. 4.6: Anwendung der Druck-Schritt Methode nach Espinasse et al. (2002) zur Bestimmung des kritischen
Membranflusses Jkrit2 beim Cross-Flow System

Wie bereits erwahnt, baut die Druck-Schritt Methode zur Bestimmung eines kritischen Flusses nach
Espinasse et al. (2002) dabei auf der modifizierten Variante von Wu et al. (1999) auf, d. h. nach jeder
Druckerhéhung wird der TMPcr; wieder auf das vorangegangene Druckniveau gesenkt. Dadurch lassen
sich die Membranfliisse gleicher Druckniveaus TMP; und TMP;" direkt miteinander vergleichen, was die
Versuchsauswertung signifikant erleichtert. Durch die zwischenzeitliche Erhéhung des transmembranen
Drucks auf TMPcr 2 verringerte sich der mittlere Membranfluss Jcr1 zu J'cr.1 um mehr als 7 %. Das Krite-
rium J'cr1 < Jer erfillt die Bedingung, dass im Zwischenschritt bereits Fouling aufgetreten sein muss
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(Bacchin et al., 2006). Durch eine weitere Erhdhung des transmembranen Druckniveaus auf TMPcr 3 wurde
ein weiterer Flussriickgang von mehr als 10 % beziiglich J°cr1 respektive eine Gesamtreduktion von ca.
14 % beziiglich Jcr1 verzeichnet. Aufgrund dieser Ergebnisse wurden die folgenden Langzeitversuche mit
den Rohrmembranen bei einem minimalen transmembranen Druck, d. h. mit vollstandig gedffnetem By-
passventil V-3, durchgefiihrt.

4.3.2 Bestimmung des kritischen Membranflusses beim Semi-Dead-End System

Wie bereits erwahnt, wurde bei der Semi-Dead-End Anlage zur Bestimmung des kritischen Flusses in sei-
ner schwachen Form Jiit2 auf die Fluss-Schritt Methode zuriickgegriffen. Durch direkte Riickkopplung des
generierten Volumenstroms Vspe der Unterdruckpumpe P-4 mit dem Permeatfluss Jspe ermoglichte das
Semi-Dead-End System genauere Analysen zur Ermittlung des kritischen Membranflusses Jiit2 als die
Cross-Flow Anlage. Die Parameter Schrittweite At und Schritthéhe 47 wurden wahrend der durchgefiihrten
Experimente variiert bzw. angepasst, sodass eine exakte Bestimmung des kritischen Flusses mdglich war.
Zur Bestimmung von Jxit2 werden im Rahmen der vorliegenden Arbeit insgesamt finf reprasentative Ex-
perimente (I -V, vgl. Tab. 3.6) mit den Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems vorgestellt. Fir
jedes Experiment wurden die gleichen operationellen Parameter (uc = 65 m/h, T =45 °C, tgw = 30 s) ein-
gehalten und neue, unbeladene Membranen verwendet, um mdglichst konstante Randbedingungen zu ge-
wahrleisten. In Abb. 4.7 sind die Fluss- bzw. Druckprofile begleitend zu den Critical Flux Experimenten
111 und IV dargestellt.
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Abb. 4.7: Gegenulberstellung der Parameter Jspe und TMPspe begleitend zu den Critical Flux Experimenten
111 und IV mit der Fluss-Schritt Methode (l.) nach Le-Clech et al. (2003) bzw. mit der modifizierten,
zyklischen Variante (r.) nach Wu et al. (1999)

Die Critical Flux Experimente | und Il wurden fiir Volumenstrombereiche von Veermeat = 0,6 - 3,0 L/h
(Jspe = 5,6 - 28,1 L/(m?2-h)) bzw. Vpermeat = 0,5 - 1,8 L/h (Jspe =~ 4,7 - 16,8 L/(m?-h)) durchgefiihrt. Resultie-
rend aus diesen vorangegangenen Versuchen wurde bei Experiment 111 ein Volumenstrombereich von Veer.
meat = 0,4 - 1,2 L/h bzw. Permeatflussspektrum von Jspe = 3,7 - 11,2 L/(m2-h) analysiert. Allerdings fuhrte
diese Einstellung des Permeatflusses auf dem niedrigsten Fluss-Schritt Niveau von Veermeatmin = 0,4 L/h zu
Regelungskomplikationen mit der Membranpumpe P-4. Diese Problematik ist gut in der linken Graphik
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von Abb. 4.7 zu erkennen, da das minimalste Permeatflussniveau Jspemin = 3,7 L/(m?2-h) starke Schwankun-
gen aufweist und die Unterdruckpumpe P-4 keine konstante RegelgroRe (Vsoiwert = 0,4 L/h) erreicht. Aus
diesem Grund wurde bei den folgenden Critical Flux Experimenten der minimale Sollwert des Volumen-
strombereichs auf Ppermeatmin = 0,5 L/h festgelegt. In der rechten Graphik von Abb. 4.7 ist das Critical Flux
Experiment IV, das mit der zyklischen Fluss-Schritt Methode nach Wu et al. (1999) firr einen Volumen-
strombereich von Vpemeat = 0,5 - 1,2 L/h bzw. ein Permeatflussspektrum von Jspe =~ 4,7 - 11,2 L/(m2-h)
durchgefiihrt wurde, dargestellt. Das Grundprinzip dieser modifizierten Fluss-Schritt Variante ist mit dem
Konzept der vorgestellten Druck-Schritt Methode des Cross-Flow Systems vergleichbar und wird dement-
sprechend iiber Differenzbildung der transmembranen Driicke TMP; und TMP;” der jeweils gleichen Fluss-
schrittniveaus Jspei bzw. J"spe; ausgewertet. Im Volumenstrombereich von Vpermeat > 0,5 L/h erreichten die
Fluss-Schritte aller Experimente einen konstanten Fluss, sodass die Auswertungen der korrelierenden trans-
membranen Driicke TMP; bzw. TMP;" und damit die Bestimmung eines kritischen Flusses in diesem Spekt-
rum eine maximale Aussagekraft haben.

Abgesehen von Experiment 1V konnten die Critical Flux Versuche I - 111 sowie V nach dem gleichen Prin-
zip Uber die Analyse der Foulingrate dTMP/dt ausgewertet werden (vgl. Abb. 3.9). Zur besseren Eingren-
zung des tatséchlichen kritischen Flusses Jirit2 wurde neben der Foulingrate auch der mittlere transmemb-
rane Druck TMPwmw des jeweiligen Fluss-Schritt Niveaus berechnet. Aus Abb. 4.8 sind die Ergebnisse der
Critical Flux Experimente I (1.) und 11 (r.) inkl. der Bestimmung von Jiit> anhand der Foulingrate dTMP/dt
bzw. auf Basis des durchschnittlichen Drucks TMPuw zu entnehmen.
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Abb. 4.8: Gegeniiberstellung der Ermittlung des kritischen Flusses Jirit2 bei einer Schritthéhe von 47 =0,2 L/h
im Rahmen von Experiment | (I.) bzw. bei einer Schritthdhe von 4¥ = 0,1 L/h im Rahmen von
Experiment 11 (r.)

Die Ermittlung von Juit2 kann entweder graphisch oder mathematisch anhand von Schnittpunktberechnun-
gen Uber Ndherungsfunktionen erfolgen. Wie aus Abb. 4.8 (1.) und Tab. 4.3 gut zu entnehmen ist, lieferte
die Ermittlung von Jit filr eine Schritthéhe 47 = 0,2 L/h im Rahmen von Experiment | hohere Werte fir
einen kritischen Fluss als Experiment 11 mit einer Schritthéhe von 47 = 0,1 L/h. Der Mittelwert Jxitmw von
Experiment |1, der zum einen aus der Foulingrate dTMP/dt und zum anderen aus dem durchschnittlichen
Druck TMPwmw berechnet wurde, lag fast 20 % unter dem Wert von Experiment I. Durch das Anpassen der
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Schritthohe konnte auf Grundlage der Critical Flux Experimente Il - V ein mittlerer kritischer Fluss im
Bereich von Jyitmw = 7,1 - 7,3 L/(m2-h) eruiert werden.

Zur besseren Veranschaulichung der funf Critical Flux Experimente sind sowohl der VVolumenstrombe-
reich 7, die Schritthéhe 4V sowie die berechneten kritischen Fliisse auf Basis der Foulingrate dTMP/dt
bzw. der durchschnittlichen Druckdifferenz TMPuw in Tab. 4.3 gegenlbergestellt. Da Foulingrate und
TMPwmw unterschiedliche Werte flr Jyit2 lieferten bzw. eine gewisse Streuung aufwiesen, wurde der Mittel-
wert dieser zwei Parameter als tatsachlich realisierbarer kritischer Fluss unter Jiit mw Zusammengefasst.

Tab. 4.3: Parameter und Ergebnisse der Critical Flux Messungen vor dem Start von Langzeitversuchen mit
den Flachmembranen der Semi-Dead-End Anlage

Exp. 4 AV Jwriti: dTMP/At Juritii: TMPmw Jkrit, Mw
[L/h] [L/h] [L/(m2-h)] [L/(m2-h)] [L/(m2-h)]
v 0,6-30 0,2 8,7 9,0 8,9
"y 05-18 0,1 7,2 7,4 7,3
v 0,4-12 0,1 7,7 6,9 7,3
Iv2 05-1,2 0,1 - - 6,6-75
VY 05-11 0,05 7,2 7,0 71

D: Fluss-Schritt Methode nach Le-Clech et al. (2003), 2: modifizierte Fluss-Schritt Methode nach Wu et al. (1999)

Angesichts der Tatsache, dass die zyklische Fluss-Schritt Methode nach Wu et al. (1999) auf einem Ver-
gleich der transmembranen Driicke TMP; und TMP;” des gleichen Permeatflussniveaus vor bzw. nach einer
Flussschritterhthung beruht, kdonnen die Druckdifferenzen gleicher Stufen direkt miteinander verglichen
werden. Werden beim gleichen Flussniveau Jspe,i vor bzw. J'spe,i nach einer Volumenstromerhéhung ho-
here transmembrane Driicke (TMP;" > TMP;) gemessen, ist letztere Bedingung ein Indiz fiir irreversibles
Fouling, welches durch den hoheren Flussschritt hervorgerufen wurde. Aufgrund dessen wird bei dieser
modifizierten Methode auf eine Analyse der Foulingrate verzichtet, was zwar die Versuchsauswertung be-
schleunigt, aber keine Bestimmung eines exakten Wertes zuldsst. Allerdings konnte anhand des Experi-
ments das Spektrum des tatséchlichen kritischen Flusses auf einen Bereich von Jiitmw = 6,6 - 7,5 L/(m2-h)
eingegrenzt werden, wodurch die Analysen der Critical Flux Versuche Il und 111 bestétigt werden konnten.
Um Jkit2 abschlielend bestimmen zu koénnen, wurde im letzten Experiment eine Schritthtéhe von
AV = 0,05 L/h untersucht. Dadurch wurde die Anzahl von Messpunkten im kritischen Bereich zur Ermitt-
lung der spezifischen Naherungsfunktionen von dTMP/dt und TMPwuw verdoppelt. Dementsprechend vari-
ierten die Analysen der Foulingrate und des durchschnittlichen transmembranen Drucks weniger stark. Der
Mittelwert dieser beiden Berechnungen ergab fur Experiment V einen kritischen Fluss von
Jkritmw = 7,1 L/(m2-h). Anhand der funf vorgestellten Versuche lasst sich daher zusammenfassen, dass die
keramischen Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems im Langzeitbetrieb mit maximalen Fliissen
von 7,1 L/(m2-h) betrieben werden sollten.
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4.4 Langzeitexperimente mit dem Cross-Flow System

4.4.1 Permeabilitat der keramischen Rohrmembranen

Zur Untersuchung des Cross-Flow Systems wurden insgesamt flinf Langzeitversuche mit keramischen
Rohrmembranen durchgefiihrt. Dabei kamen drei verschiedene Membrantypen (vgl. Tab. 3.4) mit Poren-
gréRen von dpgren = 0,8 M und dporen = 0,2 um zum Einsatz. Aufbauend auf dem Ergebnis des beschriebe-
nen Critical Flux Versuchs wurden die Langzeitversuche mit der Cross-Flow Anlage bei geringstmdglichen
transmembranen Druck (TMPcgmin = 200 mbar) und einer Cross-Flow Geschwindigkeit von vee > 1,5 m/s
gestartet. Wahrend der erste Versuch im mesophilen Bereich (T = 35 °C) durchgefuhrt wurde, fanden die
folgenden vier Versuche bei thermophilen Bedingungen (T = 50 °C) statt.

Fir das erste Langzeitexperiment mit dem Cross-Flow System wurde der Membrantyp NKR mit einer Po-
rengréRe von 0,8 um ohne Rickspllzyklen verwendet. Die Ergebnisse dieses ersten Langzeitversuchs (E1)
inkl. CSB-Konzentrationen von Hydrolysat (CSBw) und Permeat (CSBp) sind Abb. 4.9 zu entnehmen. Im
Gegensatz zu dem vorgestellten Critical Flux Versuch mit der Druck-Schritt Methode und den Ergebnissen
der getauchten Membran werden die Ergebnisse der Langzeitversuche der Cross-Flow Anlage nicht anhand
des Membranflusses Jcr, sondern Uber die Permeabilitét Pce dargestellt. Da durch den Aufbau der Cross-
Flow Anlage kein konstanter, vom Fouling unabhéngiger transmembraner Druck TMPcr einstellbar war,
waren die Ergebnisse durch die Darstellung des Flusses Jcr nicht direkt miteinander vergleichbar. Im Kon-
trast zum Membranfluss sind die Effekte von transmembranen Druckschwankungen bei der Illustration der
Permeabilitit zu vernachléssigen, sodass eine Vergleichbarkeit gewéhrleistet ist.
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Abb. 4.9: Darstellung der erzielten Permeabilitét Pcr beim ersten Langzeitexperiment (E1) mit dem Cross-
Flow System inkl. den angedeuteten drei Stadien (a, b, ¢) der Querstromfiltration, durchgefiihrt
mit dem Membrantyp NKR (dporen = 0,8 pm) unter mesophilen Bedingungen (T = 35 °C)

Im Allgemeinen l&sst sich das Langzeitverhalten einer Cross-Flow Filtration in drei Bereiche aufteilen
(Song, 1998). Diese drei Stadien sind anhand von Abb. 4.9 gut zu erkennen und beschreiben die anfangli-
che, schnelle Flussabnahme (a), den darauf folgenden kontinuierlichen Flussriickgang Uber einen langeren
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Zeitraum (b) sowie einen zeitunabh&ngigen, stationdren Membranfluss (c). Die stark ausgepragte Flussre-
duktion direkt nach Versuchsstart ist darauf zurtickzufthren, dass zu Beginn der Filtration alle Poren der
Membran frei sind, diese aber schnell durch die zuriickgehaltenen Partikel und Substanzen verblocken.
Diese anfangliche Flussabnahme ist umso ausgeprégter, je hoher die Partikelfracht bzw. organische Belas-
tung der zu filtrierenden Lésung ist. Aufgrund der Organik inkl. der partikuldren Fracht des Hydrolysats ist
das erste Stadium der Flussabnahme bei der Cross-Flow Filtration in diesem Fall besonders markant und
fuhrt zu einem Permeabilitatsverlust von tber 60 % in den ersten 24 Stunden. Zur Berechnung der Mittel-
werte und der Standardabweichung von Pcg, TMPce und Membranfluss Jce flieBen im Rahmen der vorlie-
genden Dissertation daher lediglich die Daten ab dem zweiten Cross-Flow Versuchstag ein.

Nach dem zu erwartenden starken Ruckgang der Permeabilitit wéhrend der Anpassungszeit am ersten Filt-
rationstag stabilisierte sich diese in den folgenden drei Tagen auf einem Niveau von Pce = 55 L/(m2-h-bar).
Danach setzte ein stetiger, negativer Trend ein, der sich erst ab dem neunten Tag bei einer Permeabilitat
von Pce =~ 35 L/(m2-h-bar) konsolidierte. Nach flinfzehn Versuchstagen wurde das Bypassventil V-3 fir
eine Minute komplett geschlossen, wodurch die Cross-Flow Geschwindigkeit kurzfristig vervierfacht
wurde (vcr > 6,8 m/s). Infolgedessen wurden die Rohre der Membran durchgespiilt, sodass Verblockungen
geldst wurden und somit verlorene Filtrationsflache zuriickgewonnen werden konnte. Dieses Vorgehen
hatte einen positiven Effekt auf die Filtrationsleitung der Membran, da eine Regeneration der Permeabilitét
auf einen Wert von (ber 50 L/(m2-h-bar) beobachtet wurde. Nach t>20d stellte sich ein Fluss von
Jcr = 22 L/(m2-h) bzw. eine mittlere Permeabilitdt von ca. 43 L/(m2-h-bar) bei einem transmembranen
Druck von TMPce =~ 0,55 bar ein, wobei diese Parameter konstant bis zur Beendigung des Experiments
nach 40 Tagen aufrechterhalten blieben. Wéhrend des stationaren Verlaufs der Permeabilitiat wurde eine
Ausbeute von ca. 1 % bei einer Cross-Flow Geschwindigkeit von ver = 1,7 m/s im turbulentem Strémungs-
regime (Re = 6700) gemessen. Die Permeabilitat und der Membranfluss betrugen tber die gesamte Ver-
suchszeit Pcr = 44 L/(m2-h-bar) respektive Jcr =23 L/(m2-h). Neben diesen Parametern wurde bei stark
schwankenden Feed- und Permeatkonzentrationen ein durchschnittlicher CSB-Gehalt von 10,5 g/L im
Hydrolysat bzw. 5,6 g/L im Permeat gemessen, sodass die Membran eine mittlere Eliminationsleistung von
CSBeiim. = 46 % erzielte.

Beim zweiten Langzeitversuch (E2) wurden im Gegensatz zum ersten Experiment sowohl thermophile Be-
dingungen (T = 50 °C) als auch die Effekte von regelmaRigen Riickspilungen auf den Langzeitbetrieb un-
tersucht. Fir diesen diskontinuierlichen Filtrationsversuch kam der Membrantyp 31 KR mit einer Poren-
groRe von 0,8 um zum Einsatz (vgl. Tab. 3.7). Auch die initiierten Rlckspulzyklen (tsw = 15 s) nach jedem
Filtrationsintervall (triir. = 900 s) konnten die rapide Permeabilitatsabnahme in den ersten 24 Stunden nach
Filtrationsstart nicht verhindern. In dieser Zeitspanne fiel die Permeabilitat von tber 230 L/(m2-h-bar) um
mehr als 60 % auf unter 100 L/(m2-h-bar) ab (s. Abb. 4.10). In den folgenden vier Tagen konnte ein stetig
abfallender Trend beobachtet werden, der nach fiinf Versuchstagen letztendlich in einem Wert von etwa
55 L/(m2-h-bar) resultierte und somit einer leichten Optimierung gegenuber der Betriebsweise ohne Riick-
spiilzyklen entspricht.
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Abb. 4.10: Darstellung der Permeabilitét Pcr beim zweiten Langzeitexperiment (E2) mit dem Cross-Flow Sys-
tem, durchgefihrt mit dem Membrantyp 31 KR (dporen = 0,8 pm) unter thermophilen Randbedin-
gungen (T =50 °C)

Allerdings wurde ab dem dritten Versuchstag ein vermehrtes Biomassewachstum im Ruckspultank bzw.
Permeatbehdlter festgestellt. Die Akkumulation von suspendierter Biomasse im Rickspilmedium fihrte
zu dem signifikanten Rickgang der Permeabilitat, der ab dem flinften Tag zu beobachten war. Durch die
Riickspulzyklen gelangte das kontaminierte Permeat an die Permeatseite der Membran, wo die Mikroorga-
nismen optimale Wachstumsbedingungen vorfanden. Neben der Versorgung mit nahrstoffreichen Permeat
durch Filtration und Riickspilung wurde das Biofouling vor allem auch durch die niedrigen Strémungsge-
schwindigkeiten auf der Permeatseite des Moduls begunstigt, da das Permeat im verbauten Edelstahimodul
drucklos gesammelt und abgefuhrt wurde. Durch diese optimalen Wachstumsbedingungen bildete sich Gber
die Versuchsdauer permeatseitig ein dichter Biofilm aus, der ein verfahrenstechnisches Ausschlusskrite-
rium darstellte. Nach einigen Reinigungsversuchen musste das Experiment nach t = 25 d endgiiltig abge-
brochen werden. Die durchschnittliche Permeabilitat und der Membranfluss bis zum sechsten Tag betrugen
Pcr = 69 L/(m2-h-bar) bzw. Jcg = 27 L/(m2-h) bei einem mittleren Druck von TMPce = 0,4 bar. Die CSB-
Konzentrationen lagen in diesem Abschnitt im Mittel bei 6,6 g/L im Hydrolysat respektive 3,7 g/L im Per-
meat, was einem CSB-Ruckhalt von etwa 43 % entspricht. Wird der gesamte Versuchszeitraum betrachtet,
ergibt sich eine Permeabilitdt von weniger als 15 L/(m2-h-bar) bei einem Druck von TMPcg = 0,51 bar und
einem Membranfluss von ca. 7,2 L/(m2-h). Durch die permeatseitige Biofoulingschicht steigt die mittlere
CSB-Elimination fir den Gesamtversuch auf durchschnittlich 58 % an. Dies kann zum einem auf die Ver-
anderung der Trenngrenze und zum anderen auf die direkte Verstoffwechselung von gel6sten organischen
Inhaltsstoffen des Permeats durch die Mikroorganismen des Biofilms zuriickgefiihrt werden.

Aufgrund des Biomassewachstums im Permeatbehalter wurde im dritten Experiment (E3) eine neue Memb-
ran (Typ SKR) im PorengroRenbereich der Sterilfiltration (dporen = 0,2 pum) eingesetzt. Zudem wurde die
gesamte Anlage inkl. Peripherie chemisch gereinigt, um etwaige Foulingriickstdnde aus dem System zu
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entfernen. Da das vierte Experiment (E4) mit der chemisch gereinigten Membran aus dem dritten Versuch
durchgefihrt wurde, sind die Ergebnisse beider Experimente in Abb. 4.11 zusammengefasst.
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Abb. 4.11: Darstellung der Permeabilitat Pcr beim dritten (E3) und vierten (E4) Langzeitexperiment mit dem
Cross-Flow System vor bzw. nach chemischer Reinigung (CR), durchgefiihrt mit dem Membran-
typ SKR (dporen = 0,2 um) unter thermophilen Bedingungen (T =50 °C)

Analog zu den ersten beiden Langzeitversuchen wurde auch zu Beginn des dritten Experiments eine signi-
fikante Flussabnahme verzeichnet, die im Gegensatz zu den vorherigen Versuchen mit einer Reduktion von
ca. 38 % aber geringer ausgepragt war. Konsistent zu E2 konnte auch bei diesem Versuch bereits ab dem
dritten Tag eine Biomasseakkumulation im Permeatbehélter beobachtet werden. Aus dem daraus resultie-
renden permeatseitigen Biofouling folgte eine pl6tzliche Flussabnahme um weitere 72 % respektive 82 %
beziglich des Startwerts. Am flinften Versuchstag brach die Permeabilitat fast vollstandig ein, bevor sie
sich in den folgenden zehn Tagen auf einem stabilen Niveau von Pcr = 14,7 L/(m?2-h-bar) bzw. einem Fluss
von Jcr = 8,1 L/(m2-h) bei einem mittleren Druck von TMPce =~ 0,5 bar einpendelte. Da die Permeabilitat
der Membran nicht regeneriert werden konnte, wurde der Versuch nach fiinfzehn Tagen abgebrochen. An-
schliefend wurde die Membran ausgebaut und in einem externen Natronlaugenbad (pH > 13) fiir sechzehn
Stunden gereinigt. Des Weiteren wurde die gesamte Anlage inkl. Peripherie mit demineralisiertem Wasser,
einer Tensidlosung, Natronlauge (pH < 11) und anschlieend noch einmal mit demineralisiertem Wasser
fur mehrere Tage gereinigt. Als Konsequenz aus dem erneuten Biomassewachstum im Ruckspiltank trotz
vermeintlicher Sterilfiltration wurde in den folgenden Versuchen auf Rickspulungen verzichtet.

Der positive Effekt der chemischen Membranreinigung (CR) auf die Permeabilitat wird aus Abb. 4.11 er-
sichtlich. Die MaRnahme regenerierte die Permeabilitat auf ein Niveau von tiber 58 L/(m2-h-bar), was einer
vollstandigen Regeneration bzw. Anhebung des Membranflusses auf das Level vor dem Einsetzen der sig-
nifikanten permeatseitigen Biofilmbildung entspricht. In den folgenden zwei Wochen wurde eine durch-
schnittliche Permeabilitat von Pcr = 47,8 L/(m?2-h-bar) bzw. ein Fluss von Jcr = 14,7 L/(m?2-h) bei einem
mittleren transmembranen Druck von TMPce = 0,3 bar gemessen. Begleitend zu E3 wurden CSB-Konzent-
ration von 21,2 g/L im Hydrolysat respektive 11,9 g/L im Permeat bei einer mittleren Eliminationsrate von
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etwa 44 % erfasst. Im Zuge der Reinigung der Cross-Flow Anlage inkl. Peripherie musste eine groRRere
Menge an Konzentrat und Permeat verworfen werden. Dies fuhrte zu einem Einbruch der Feedkonzentra-
tion, sodass parallel zu E4 CSB-Gehalte von CSBy = 14,1 g/L bzw. CSBr = 8,6 ¢g/L bei einem mittleren
Rickhalt von ca. 39 % gemessen wurden.

Aufbauend auf den Erkenntnissen der vorangegangenen Versuche wurde das funfte Cross-Flow Langzeit-
experiment (E5) unter thermophilen Bedingungen, ohne Intervallriickspulungen und mit einer keramischen
Membran vom Typ SKR (dperen = 0,2 um) analog zu E4 durchgefiihrt. Die Ergebnisse des funften Lang-
zeitversuchs sind Abb. 4.12 zu entnehmen.
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Abb. 4.12: Darstellung der Permeabilitat Pcr beim finften Langzeitexperiment (E5) mit dem Cross-Flow Sys-
tem, durchgefiihrt mit dem Membrantyp SKR (droren = 0,2 um) bei thermophilen Randbedingun-
gen (T =50 °C)

Im Gegensatz zu den vorherigen Versuchen war der anfangliche Riickgang der Permeabilitat bei E5 nicht

so stark ausgepragt. Ein signifikantes Permeabilitatsdefizit konnte mit einer Abnahme von ca. 36 % sogar

erst am zwolften Versuchstag beobachtet werden, was den schleichenden Charakter der anfanglichen Fluss-
reduktion hervorhebt. Auch bei E3 konnte vor dem Biomassewachstum anfanglich ein weniger pragnanter

Permeabilitatsabfall verzeichnet werden als bei den ersten beiden Langzeitexperimenten E1 und E2. Dies

ist vor allem auf eine geringere Kanalverblockungsneigung des Membrantyps SKR zuriickzufihren, der im

Vergleich zu den Membrantypen 31 KR und NKR groRere Kanaldurchmesser, allerdings unter EinbiiBung

von spezifischer Membranflache, aufweist (vgl. Tab. 3.4). Auf die Problematik von Kanalverblockungen

wird genauer im folgenden Kapitel 4.4.2 eingegangen.

Der bereits beschriebene charakteristische Trend der Flussabnahme bei Cross-Flow Filtrationsanwendun-
gen konnte auch bei E5 bis zum funfzigsten Versuchstag beobachtet werden. Beginnend mit einer Perme-
abilitat von ca. 240 L/(m?2-h-bar) wurde nach t =50 d nur noch ein Wert von ca. 70 L/(m?-h-bar) erreicht,
was einer Gesamtreduktion von Uber 70 % entspricht. Nach Beendigung der ersten beiden Experimente E1
sowie E2 wurden Verblockungen einzelner Membrankandle festgestellt, was zu einer Reduktion der Filt-
rationsflache und somit der Permeabilitat gefihrt hat. Die Verblockungen der Kanéle bei diesen VVersuchen
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fiihrten im Vergleich zu E3 und E5 zu uberdurchschnittlich hohen Flussabnahmen in den ersten flinf Filt-
rationstagen, denn die Verwendung groRerer Kanaldurchmesser bei den Experimenten E3 und E5 ermég-
lichte ein Freispilen der Kanéle durch die Erhéhung der Cross-Flow Geschwindigkeit. Letztere konnte
durch das vollstandige SchlieBen des Bypassventils V-3 mehr als vervierfacht (vce > 6,8 m/s) werden, so-
dass verblockte Kanalquerschnitte freigespult wurden. Zur Regeneration der Permeabilitat auf ein Niveau
von 85 L/(m2-h-bar) nach t = 54 d geniigte es, die Cross-Flow Geschwindigkeit fiir eine Minute zu erhéhen.
Durch das Wiederholen der Prozedur wurde nach sechzig Versuchstagen sogar eine Permeabilitat von Uber
100 L/(m2-h-bar) verzeichnet, wobei dieser Wert konstant bis zum Filtrationsende aufrechterhalten werden
konnte. Wird der gesamte Zeitraum zugrunde gelegt, berechnet sich eine mittlere Permeabilitat von
125,9 L/(m2-h-bar) bzw. ein Fluss von 33,2 L/(m2-h) bei einem durchschnittlichen transmembranen Druck
von 0,31 bar.

Durch operationelle Probleme des Hydrolysereaktors aufgrund von Heizungs- und Ruhrwerksdefekten san-
ken die CSB-Zulaufkonzentrationen wahrend des Experiments zwischen dem zwanzigsten und vierzigsten
Versuchstag stetig ab. In den ersten zwanzig Versuchstagen betrug der mittlere CSB-Gehalt im Hydrolysat
noch 14,9 g/L, bevor er durch die erwéhnten Problematiken auf einen durchschnittlichen Wert von 8,2 g/L
zwischen dem zwanzigsten und neunzigsten Versuchstag fiel. Nach dem erneuten Ausfall der Reaktorhei-
zung musste das Experiment nach hundert Tagen beendet werden. Auf den gesamten Versuchszeitraum
berechnet, betrugen die CSB-Konzentrationen 9,9 g/L im Hydrolysat bzw. 5,8 g/L im Permeat, was einer
mittleren Eliminationsrate von 42 % entspricht. Die gesteigerte Permeabilitat wahrend Experiment E5 im
Verhéltnis zu den vorherigen Langzeitversuchen E1 - E4 kdnnte zwar durch die niedrigeren CSB-Feedkon-
zentration begtinstigt sein, allerdings bleibt anhand der erzielten Resultate abschlielend festzuhalten, dass
der Betrieb einer Cross-Flow Mikrofiltrationsanlage zur Fest-Flissig-Trennung von hochbelastetem Hyd-
rolysat infolge des hohen Foulingpotentials vom generierten Permeat ausschliel3lich ohne Riickspulzyklen
durchgefuhrt werden sollte.

4.4.2 Betriebseinschrankungen durch Verblockungen und Fouling

Aufgrund von faserigen Inhaltsstoffen sowie der hohen partikularen Fracht des Hydrolysats trotz der Vor-
filtration mit einer Gaze verblockten bei den ersten beiden Experimenten einzelne Kandle bereits sehr
schnell. Wahrend des aktiven Filterbetriebs konnte der Verlust von Filtrationsflache durch verblockte Ka-
néle allerdings nicht direkt festgestellt werden, wodurch das Ausmal dieses Phdnomens erst nach dem
Ausbau der spezifischen Membran aus dem Modul ersichtlich wurde. Die Auswirkungen der Rohrverblo-
ckungen mit einhergehendem Verlust von effektiver Filtrationsflache sind Abb. 4.13 (I.) zu entnehmen.
Angesichts der nach Beendigung des zweiten Versuchs detektierten gravierenden Rohrverblockungen
durch faserige und partikulére Bestandteile des Hydrolysats beim Membrantyp 31 KR, wurde ab dem drit-
ten Versuch auf das Modell SKR zurtickgegriffen, was einer Vervierfachung der Rohrquerschnittsflache
entsprach (vgl. Tab. 3.4). Diese Umstellung war notwendig, da die zwischen Feststoff- und Flissigsegment
installierte Gaze des Hydrolysereaktors keinen vollstandigen Riickhalt der groben Inhaltsstoffe des Hydro-
lysats gewéhrleistete. Die Verblockungen der Rohrquerschnittsflache erkldren die signifikantere Reduktion
der Permeabilitat direkt nach Filtrationsstart bei E1 und E2 gegeniiber E3, aber insbesondere im Vergleich
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zu E5. Dank des Einsatzes groRerer Rohrquerschnitte konnten die Verblockungen durch die Erhéhung der
Cross-Flow Geschwindigkeit effektiv geldst und ausgespiilt bzw. génzlich verhindert werden. Beim Aus-
bau des Membrantyps SKR flir Reinigungszwecke konnten weder nach dem Abbruch von E3 bzw. E4 noch
nach Beendigung von E5 derartige Querschnittsverblockungen festgestellt werden.

Abb. 4.13: Darstellung der signifikanten Rohrverblockungen durch partikulére und faserige Bestandteile des
Hydrolysats nach Beendigung des zweiten Langzeitversuchs (l.) sowie des permeatseitigen Foulings
nach Biomasseakkumulation im Permeatbehdlter wahrend des dritten Experiments (r.)

Neben den erwéhnten Verblockungen der Rohrquerschnitte trotz des Einsatzes einer Vorfiltration (Gaze)
traten wéhrend der Experimente E2 und E3 auch Foulingprobleme im Permeat- bzw. Riickspultank auf.
Wéhrend dieser Experimente konnte spétestens ab dem dritten Versuchstag eine signifikante Biomasseak-
kumulation im Permeatbehélter identifiziert werden. Durch die zyklisch initiierten Ruckspulungen
(taw > 10 s) im Anschluss an jedes Filtrationsintervall (tri. = 900 S) gelangte die Biomasse permeatseitig
an die Membranoberfléche, auf der die Mikroorganismen begtinstigt durch das laminare Stromungsregime
sowie die hohe Nahrstofffracht des Permeats (CSB > 1 g/L) optimale Wachstumsbedingungen vorfanden.
Die visuellen Auswirkungen dieses permeatseitigen Foulings kénnen Abb. 4.13 (r.) entnommen werden.
Die gesamte permeatseitige Membranoberflache war nach Ablauf von Experiment E2 und E3 mit einer
graulichen, dichten Foulingschicht iberzogen, die sich auch durch eine externe chemische Reinigung mit
einer stark basischen Natronlauge (pH > 13) nicht vollstandig entfernen liel3. Die Permeabilitat konnte mit-
hilfe dieser chemischen Reinigungsmethode jedoch effektiv regeneriert werden (vgl. Abb. 4.11). Auch
durch den Einsatz von Membranen im Bereich der Sterilfiltration (dporen < 0,2 um) im Zuge von E3 konnte
das Biomassewachstum nicht verhindert werden, da die hohe Nahrstofffracht im Permeat ein optimales
Né&hrmedium fir Mikroorganismen bietet und eine Sterilisation des gesamten Cross-Flow Systems (z. B.
im Autoklav) verfahrenstechnisch nicht méglich war. Zur Vermeidung einer zu starken permeatseitigen
Biomasseakkumulation wurde in den folgenden Versuchen E4 und E5 auf Ruckspllungen verzichtet,
wodurch eine hohere und damit wirtschaftlichere Permeabilitét erzielt werden konnte.

4.5 Langzeitexperimente mit dem Semi-Dead-End System

45.1 Variation der Flussbedingungen und Begasungsraten

Aufbauend auf den Versuchen zur Bestimmung eines kritischen Permeatflusses wurden insgesamt flinf
Experimente mit den getauchten keramischen Membranen (dporen = 0,5 um) des Semi-Dead-End Systems
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unter Beriicksichtigung verschiedener VVolumenstrome durchgefihrt (vgl. Tab. 3.8). Fiir alle VVersuche wur-
den die gleichen Randbedingungen bezuglich Temperatur (T =45 °C), Retentionszeit (zvmsmax < 12 min)
und Rickspulzyklen (tsw = 30 s) eingehalten, wohingegen der Membranfluss und die Begasungsraten va-
riiert wurden. Hinsichtlich des Membranflusses wurden unterkritische, kritische sowie tberkritische Fluss-
bedingungen untersucht. Des Weiteren wurden die Auswirkungen verschiedener Begasungsraten
(us1 =65 m/h, us2 = 30 m/h. ugs = 0 m/h) auf die Filtrationsleistung wahrend der Langzeitversuche ana-
lysiert. Beim ersten Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (£ E6) wurde ein konstanter,
unterkritischer Membranfluss von Jspe = 4,7 L/(m2-h) eingestellt. Die Ergebnisse dieses Experiments be-
zuglich transmembraner Druckdifferenz Apspe bzw. TMPspe sowie der CSB-Konzentrationen im Hydroly-
sat und Permeat sind in Abb. 4.14 dargestellt.
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Abb. 4.14: Erstes Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E6) bei einem unterkritischen Memb-
ranfluss von Jsoe = 4,7 L/(m?2-h) und einer Stickstoffbegasungsrate mit einer Gasleerrohrgeschwin-
digkeit von uc = 65 m/h (= 2,3 Nm3/(m2-h))

Im Gegensatz zu den Cross-Flow Experimenten konnte die Zulauffracht (iber die gesamte Versuchsdauer

relativ konstant gehalten werden. Die ist vor allem auf die kleinere Dimensionierung der Semi-Dead-End

Anlage inkl. des Membranbehélters (Vvs < 4,5 L) im Vergleich zum Cross-Flow System (Vvg > 16 L) zu-

rickzufiihren, die den kontinuierlichen Betrieb des Hydrolysereaktors erleichterte und die Stéranfalligkeit

des Gesamtprozesses verringerte. Durch die kurze Retentionszeit des Hydrolysats (zmgmax <12 min) im

Membranbehélter wurde zudem die organische Belastung des Hydrolysereaktors kaum beeinflusst. Der

Fluss Jsoe bzw. der Volumenstrom Vspe, die transmembrane Druckdifferenz sowie die Dichte und die Tem-

peratur des Permeats wurden alle zwanzig Sekunden vom integrierten Computer des Semi-Dead-End Sys-

tems aufgezeichnet. Wie bereits erwédhnt, war zusatzlich zum internen Manometer (P4) ein externer Druck-
sensor (P6) inkl. Computer zur Erfassung der Druckdifferenz TMPspe installiert, da systeminternes Fouling
beim Langzeitversuch signifikante Messabweichungen an P4 hervorrief. Dies &ulerte sich bereits nach vier

Versuchstagen, als der Drucksensor P4 wéhrend der Experimentdurchfiihrung trotz Unterdrucks positive
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Werte ausgab. Bezuglich der transmembranen Druckdifferenz basieren die vorgestellten Ergebnisse der
flnf Langzeitversuche (E6 - E10) daher auf Messungen mit dem externen Drucksensor P6.

Zur Ubersichtlicheren Darstellung sind in den Diagrammen nur die stindlichen Druckmittelwerte eines
zwolfstiindigen Rhythmus dargestellt. Auf Grundlage dieser Berechnung ergab sich ber den gesamten
Zeitraum ein mittlerer TMPgspe von 13,8 mbar bei einer durchschnittlichen CSB-Zulaufkonzentration von
20,5 g/L. Im Permeat wurde wahrend des Versuchszeitraums ein CSB-Gehalt von 10,3 g/L gemessen, was
einer Eliminationsrate von ca. 50 % entspricht, wobei dieser Riickhalt leicht Giber dem der Cross-Flow Filt-
ration liegt. Allerdings wurde bereits ab dem flinften Versuchstag eine Akkumulation von suspendierter
Biomasse auf der Permeatseite beobachtet, die beginstigt durch das hohe Néhrstoffangebot, der relativ
geringen Durchstromungsgeschwindigkeit und des nicht sterilen Filtrats (dporen = 0,5 pm) optimale Wachs-
tumsbedingungen vorfand. Der Versuch musste schlieBlich nach elf Tagen abgebrochen werden, als die
Permeatpumpe durch die Biomasse verblockt wurde. Im Anschluss wurde die gesamte Systemperipherie
nach dem in Kap. 3.4.3 beschriebenen Reinigungsprotokoll von etwaigen Kontaminationen befreit.
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Abb. 4.15: Zweites Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E7) inkl. chemischer Reinigung (CR)
des Systems bei einem kritischen Membranfluss von Jspe = 7,0 L/(m2-h) und einer Stickstoffbega-
sungsrate mit einer Gasleerrohrgeschwindigkeit von us = 65 m/h

Das zweite Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E7) wurde unter Kkritischen Flussbedin-
gungen bei einem Volumenstrom von Vspe = 0,75 L/h respektive Flux von Jspe = 7,0 L/(m2-h) gestartet.
Die Ergebnisse dieses Experiments mit zwischenzeitlicher chemischer Reinigung (CR) sind Abb. 4.15 zu
entnehmen. Vor allem der markante Anstieg der CSB-Zulaufkonzentrationen in der ersten Halfte des Ex-
periments nach 24 Tagen, welcher auf die Zugabe von 20 L Dunngulle in den Hydrolysereaktor zurtickzu-
fUhren ist, sticht heraus. Die Zugabe war zu diesem Zeitpunkt notwendig, da aufgrund starker Schaumbil-
dung im Membranbehélter grélRere Mengen Hydrolysat tber die Druckausgleichsschlduche ausgetragen
wurden, was auch die kontinuierliche Reduktion des CSB-Gehalts in den ersten zwei Versuchswochen
erklart. Daher wurde dem Hydrolysereaktor die Dunngulle am 24. Versuchstag zur Erh6hung der organi-
schen Belastung und der Pufferkapazitét zugefuhrt.
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Aufgrund der beobachteten permeatseitigen Biomasseakkumulation bei den Versuchen E2, E3 und E6
wurde das fir die Rickspulung notwendige Volumen (Vew = 60 mL) direkt in den Permeatschlduchen der
Anlage vorgehalten, um so die Retentionszeit auf ein Minimum zu reduzieren. In Abhéngigkeit des einge-
stellten Pumpenvolumenstroms ergab sich daher eine maximale Retentionszeit von zsw,max < 8 min bei ei-
nem unterkritischen Fluss von Jspe = 4,7 L/(m?-h). Fiir den in E7 analysierten kritischen Membranfluss re-
duzierte sich die Retentionszeit des Permeats in den Schlduchen sogar auf weniger als funf Minuten. Trotz
dieser Maflnahme konnte ab der dritten Versuchswoche eine verstérkte Biomasseakkumulation in den
Schlé&uchen identifiziert werden. Durch die zyklisch induzierten Riickspulintervalle im Anschluss an jeden
Filtrationsturnus gelangten Teile der suspendierten Biomasse permeatseitig in die Membran. Dieses Pha-
nomen resultierte in einer moderaten Erhohung des transmembranen Drucks von unter 20 mbar auf etwa
30 mbar in der vierten Versuchswoche. Wéhrend dieser Zeit nahm das permeatseitige Fouling weiter zu,
wobei das Biomassewachstum nach 34 Versuchstagen so extrem war, dass durch eine Erhéhung des Volu-
menstroms auf ein tberkritisches Niveau von Vspe = 1,0 L/h versucht wurde, dieses aus dem System aus-
zutragen. Aufgrund des massiven Foulings in Kombination mit dieser Mallnahme stieg der TMPspe in flinf
Tagen von unter 35 mbar auf Uber 300 mbar an. Auch die Reduzierung auf ein unterkritisches Niveau
konnte diesem Trend der transmembranen Druckzunahme nicht entgegenwirken. Zudem war die kurzzei-
tige Flusserhthung beziglich des Austrags des akkumulierten Foulings nicht erfolgreich, sodass der Ver-
such nach der Verblockung von Permeatpumpe und VVolumenstromregler durch Bestandteile suspendierter
Biomasse abgebrochen werden musste.

Vor der zweiten Versuchshalfte wurde das gesamte System inkl. Peripherie fiir vier aufeinanderfolgende
Tage nach dem in Kap. 3.4.3 beschriebenen Protokoll gereinigt. Anschliefend wurde der Versuch unter
exakt den gleichen Bedingungen mit einer neuen Membran fortgesetzt. Die Entwicklung des transmemb-
ranen Drucks entsprach in den ersten drei8ig Versuchstagen nach der chemischen Reinigung einer fast
genauen Reproduktion der ersten Experimenthélfte, allerdings auf einem leicht héheren durchschnittlichem
Druckniveau von TMPspe2 = 34 mbar gegenliber TMPspe1 = 22 mbar. Der leichte Anstieg der transmemb-
ranen Druckdifferenz ist neben der héheren Feedkonzentration (CSBw, =19,5 g/L > CSBn1 = 14,1 g/L)
auch auf den dadurch gesteigerten CSB-Gehalt des Permeats (CSBp, = 7,8 g/L > CSBp,1 = 7,1 g/L) im Ver-
gleich zur ersten Versuchshalfte zurlickzufiihren. Das Permeat wies aufgrund der Zunahme der CSB-Kon-
zentration und somit auch der Nahrstofffracht ein noch héheres Foulingpotential aus, wodurch das permeat-
seitige Biomassewachstum beschleunigt wurde. In der zweiten Experimenthalfte wurde aufgrund dessen
schon ab dem neunten Versuchstag nach Filtrationswiederaufnahme (t = 56 d) eine signifikante Biomasse-
akkumulation in den Permeatschlduchen beobachtet. In der zwdlften Versuchswoche von E7 wurde schlieR3-
lich ein erheblicher Anstieg der transmembranen Druckdifferenz auf ein mittleres Niveau von
TMPspe = 174 mbar mit einem Maximalwert von fast 400 mbar verzeichnet. Der CSB-Riickhalt variierte
zwischen den beiden Versuchshélften relativ stark, wobei die Eliminationsrate zuerst bei CSBegjim1 =~ 50 %
lag und sich im zweiten Abschnitt auf CSBgiim,1 =~ 60 % steigerte. Am Anfang der vierzehnten Woche verb-
lockte die Permeatpumpe P-4 erneut und das Experiment wurde fir Revisionszwecke beendet.

Das dritte Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E8) diente zur Analyse eines Uberkriti-
schen Membranflusses. Das Resultat dieses Versuchs, aufgenommen bei einem Volumenstrom von
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Vsoe = 1,0 L/h bzw. einem Flux von Jspe = 9,3 L/(m2-h), ist in Abb. 4.16 dargestellt. Uber den gesamten
Versuchszeitraum betrug die durchschnittliche CSB-Zulaufkonzentration 19,5 g/L bei einem mittleren
CSB-Gehalt im Permeat von 7,8 g/L, was einem Rickhalt von fast 60 % entspricht. VVerglichen mit den
vorherigen Experimenten wurde direkt nach Filtrationsstart ein stirkerer Anstieg des Druckniveaus ver-
zeichnet, wobei dieses bereits am vierten Versuchstag einen Druck von 50 mbar Uberschritt. Fir die fol-
genden elf Tage stabilisierte sich der Druck relativ konstant um einen Mittelwert von 56 mbar. Ein erneuter
Anstieg wurde erst ab der dritten Versuchswoche aufgezeichnet, allerdings setzte etwa zeitgleich ein er-
neutes, permeatseitiges Biomassewachstum ein. Nach sechzehn Tagen tiberstieg die transmembrane Druck-
differenz erstmals 100 mbar, blieb aber fir die folgenden vier Tage kontinuierlich auf diesem Level. Paral-
lel dazu akkumulierte sich immer mehr Biomasse in den Permeatschlduchen, die durch die zyklischen
Rickspulintervalle kontinuierlich in die Flachmembran gelangte, was den negativen Trend beschleunigte.
Ab der vierten Versuchswoche stieg der Druck signifikant auf ein konstantes Niveau von tiber 350 mbar
an, sodass der Versuch beendet werden musste.
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Abb. 4.16: Drittes Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E8) bei einem Uberkritischen Memb-
ranfluss von Jspe = 9,3 L/(m?-h) und einer Stickstoffbegasungsrate mit einer Gasleerrohrgeschwin-
digkeit von uc = 65 m/h

Fur das vierte Langzeitexperiment mit den getauchten Membranen (E9) wurde die Entwicklung der trans-
membranen Druckdifferenz bei einem kritischen Fluss von Jspe = 7,0 L/(m2-h) und ausgeschalteter Bega-
sung (us = 0 m/h) betrachtet. Die Ergebnisse dieses Experiments sind Abb. 4.17 zu entnehmen. Anhand
der Entwicklung der transmembranen Druckdifferenz ist der Effekt bzw. der Einfluss der Begasung auf die
Filtration gut ersichtlich, da ab dem dritten Versuchstag ein plétzlicher Anstieg auf ein konstantes Druck-
niveau von ca. 380 mbar erkennbar ist. Wahrend des Versuchszeitraums variierte die mittlere Zulaufkon-
zentration um CSBu = 19,3 g/L bei einem durchschnittlichen Permeatgehalt von CSBp =~ 8,1 g/L, was mit
einer Eliminationsrate von etwa 58 % korrespondiert. Am neunten Versuchstag wurde das Abbruchkrite-
rium von TMPspe > 450 mbar erreicht bzw. tberschritten und infolgedessen das Experiment beendet.
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Abb. 4.17: Viertes Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E9), durchgefuhrt bei einem kriti-

schen Membranfluss von Jspe = 7,0 L/(m2-h) ohne zusatzliche Stickstoffbegasung (us = 0 m/h)

Beim funften und letzten Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E10) wurde der kritische
Membranfluss Jspe = 7,0 L/(m?-h) bei einer gegeniiber E7 um mehr als die Halfte verringerten Begasungs-
rate mit einer Gasleerrohrgeschwindigkeit von ug = 30 m/h untersucht. Das Ergebnis hinsichtlich der Ent-
wicklung des transmembranen Drucks TMPspe ist in Abb. 4.18 dargestellt.
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Abb. 4.18: Flnftes Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E10) bei einem kritischen Membran-

fluss von Jspe = 7,0 L/(m2-h) und einer Stickstoffbegasungsrate mit einer Gasleerrohrgeschwindig-
keit von uc = 30 m/h (= 1,1 Nm3/(m2-h))

Uber die ersten vier Versuchstage betrug die mittlere Druckdifferenz lediglich 13,6 mbar, bevor nach
t=5d ein signifikanter Anstieg auf ein durchschnittliches Niveau von 33,5 mbar bis t = 8 d verzeichnet
wurde. Im Verlauf des achten Versuchstags stieg der transmembrane Druck signifikant auf fast 90 mbar an,
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bevor am letzten Tag Werte von ann&hernd 400 mbar erreicht wurden. Genau wie bei den vorherigen Ver-
suchen konnte zu diesem Zeitpunkt eine permeatseitige Biomasseakkumulation festgestellt werden, sodass
der Versuch zum Schutz des Systems vor Verblockungen abgebrochen werden musste. Wahrend der Ver-
suchsphase von E10 wurde eine mittlere CSB-Zulaufkonzentration von 22,9 g/L. gemessen. Der durch-
schnittliche CSB-Gehalt im Permeat betrug wahrend des Versuchszeitraums etwa 8,2 g/L, was einem CSB-
Ruckhalt von ca. 64 % entspricht. Verglichen mit dem vorherigen Experiment, bei dem keine Begasung
stattfand, konnte die Filtrationszeit ohne markanten Anstieg der transmembranen Druckdifferenz fast ver-
dreifacht werden. Die Auswirkungen des Membranflusses und der Begasungsrate auf die Langzeitfiltration
werden in den folgenden zwei Kapiteln ausfihrlicher dargestellt und diskutiert.

4.5.2 Auswirkung des Membranflusses auf die Langzeitfiltration

Zum Vergleich der Auswirkungen der verschiedenen Fliisse auf die getauchte Membranfiltration wurde der
Anstieg der Foulingrate dTMP/dt parallel zu den Langzeitexperimenten E6, E7 und E8 berechnet. Die Er-
gebnisse beziglich unterkritischem, kritischem und tberkritischem Membranfluss sind Abb. 4.19 zu ent-

nehmen.
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Abb. 4.19: Auswirkungen verschiedener Membranflisse auf die Entwicklung der Foulingrate dTMP/dt wah-
rend der Langzeitversuche E6, E7 und E8, aufgetragen Uber die Versuchsdauer texp (1.) bzw. Gber
das generierte Permeatvolumen Veermeat (I.)

Anhand der Gegenlberstellung der Foulingrate bei verschiedenen Membranflissen wird die Wichtigkeit
dieses Parameters auf die Filtrationsleistung im Langzeitbetrieb ersichtlich. Wahrend sowohl der unterkri-
tische als auch der kritischne Membranfluss in den ersten Versuchstagen konstant um Werte von
dTMP/dt = 1 mbar/d schwankten, wird bei einem Uberkritischen Fluss von Jspe = 9,3 L/(m2-h) bereits am
zweiten Versuchstag eine Foulingrate von mehr als 7,7 mbar/d Gberschritten. Fur einen kritischen Memb-
ranfluss von Jspe = 7,0 L/(m2:h) blieb die Foulingrate iber mehr als funf Wochen konstant, bevor internes
Fouling einen plétzlichen Anstieg auf dTMP/dt > 6 mbar/d hervorrief. Wahrend der unterkritische und kri-
tische Membranfluss eine mittlere Foulingrate von weniger als 0,51 mbar/d (iber die gesamte Versuchszeit
aufwiesen, steigerte sich diese beim Uberkritischen Fluss auf tber 5,42 mbar/d. Diese extreme Zunahme
bei Uberschreitung des kritischen Membranflusses dokumentiert die Abhéngigkeit der Filtrationslang-
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zeitstabilitat von diesem Parameter und verdeutlicht in diesem Fall die Grenzen der anaeroben Membran-
filtration bei hochbelasteten Abwassern. Bezuglich des generierten Permeatvolumens ist die Differenz zwi-
schen kritischem und Oberkritischem Fluss nicht mehr so gravierend, allerdings ware ohne permeatseitige
Biomasseakkumulation bei Experiment E7 mit dem kritischen Membranfluss eine deutlich langere Ver-
suchslaufzeit moglich gewesen. Eine prolongierte Filtrationszeit ist bei einem Uberkritischen Fluss auf-
grund der hohen taglichen Foulingrate, die bereits direkt nach Filtrationsbeginn einsetzt, ausgeschlossen
bzw. nicht realisierbar.

453 Auswirkung der Begasungsrate auf die Langzeitfiltration

Neben verschiedenen Membranflussbedingungen wurden auch die Auswirkungen unterschiedlicher Bega-
sungsraten auf die Langzeitfiltration untersucht. Die Entwicklung der Foulingrate dTMP/dt bei einem kri-
tischen Flussniveau von Jspe = 7,0 L/(m2-h) begleitend zu den Langzeitexperimenten E7 (ug = 65 m/h),
E9 (us = 0 m/h) und E10 (us = 30 m/h) kann Abb. 4.20 entnommen werden.
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Abb. 4.20: Auswirkungen verschiedener Begasungsraten bei kritischen Flussbedingungen Jspe = 7,0 L/(m?:h)
auf die Entwicklung der Foulingrate dTMP/dt (Ordinate) wahrend der Langzeitexperimente E7,
E9 und E10, aufgetragen Uber das generierte Permeatvolumen Vpermeat (Abszisse)

Die Effektivitat der Membranbegasung beim Semi-Dead-End Betrieb wird anhand der Gegeniiberstellung
der Foulingrate schnell ersichtlich. Wéhrend die Foulingentwicklung bei der intensivsten Begasungsrate
(ue = 65 m/h) einen durchschnittlichen Wert von 0,51 mbar/d erreichte, lag dieser Wert bei einer Gasleer-
rohrgeschwindigkeit von us = 30 m/h mit dTMP/dt = 2,58 mbar/d funffach hoher. Verglichen mit der vor-
herigen Begasungsrate resultierte dieser Effekt zudem in einer um den gleichen Faktor verkirzten Filtrati-
onszeit von weniger als zehn Tagen. Des Weiteren wird die Notwendigkeit der Erzeugung von Scherkréften
auf der Membranoberflache bei der anaeroben Filtration mit getauchten Membranen durch die Ergebnisse
von Experiment E9 verdeutlicht, bei dem keine Stickstoffbegasung stattfand. Die Foulingrate stieg bei in-
aktiver Begasung bereits am dritten Versuchstag auf tiber 50 mbar/d an und erreichte Gber den gesamten
Versuchszeitraum einen durchschnittlichen Wert von 48,3 mbar/d. Eine derart starke Foulingbildung stellt
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ein Ausschlusskriterium fiir einen anaeroben Filtrationsbetrieb ohne unterstiitzende Begasung dar. Basie-
rend auf den vorgestellten Ergebnissen wére ein 6konomischer Betrieb mit getauchten Membranen im Be-
reich der Biogasproduktion fiir Zulaufkonzentrationen von fcsg > 1 g/L nur bei einem kritischen Flussni-
veau von Jspe < 7,1 L/(m2-h) und einer simultanen Begasungsrate von ug > 65 m/h moglich.

4.6 Vergleich von Cross-Flow und Semi-Dead-End Membranbetrieb

46.1 Permeabilitat und Membranfluss

Aufgrund der schwankenden CSB-Zulaufkonzentrationen wahrend der verschiedenen Versuche, werden in
diesem Kapitel die Auswirkungen der organischen Belastung auf die Permeabilitdt P;, den Membranfluss
Ji und die transmembrane Druckdifferenz Ap; parallel zu den beiden Betriebsweisen thematisiert. In Abb.
4.21 sind die genannten Parameter fur die Langzeitversuche E1, E4, E5, E7, E8 und E10 dargestellt.
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Abb. 4.21: Darstellung von mittlerer Permeabilitét Pcr bzw. Pspe sowie bendtigter transmembraner Druckdif-
ferenz Api parallel zu den Cross-Flow Versuchen E1, E4, E5 und den Semi-Dead-End Experimen-
ten E7, E8 sowie E10, aufgetragen tber die durchschnittliche CSB-Zulaufkonzentration fcss

Wie bereits in den vorherigen Kapiteln beschrieben, war die durchschnittliche CSB-Zulaufkonzentration
wahrend der Cross-Flow Versuche um fast 43 % geringer als bei den Semi-Dead-End Experimenten. Trotz
dieses Umstandes konnte durch letztere Betriebsweise die mittlere Permeabilitat bei gleichzeitiger Reduk-
tion des benétigten transmembranen Drucks um mehr als 82 % gesteigert werden. Des Weiteren wurde die
hochste Permeabilitat wahrend des Versuchs mit der grofiten mittleren Zulaufkonzentration verzeichnet,
sodass kein direkter Zusammenhang zwischen organischer Belastung und erzielter Permeabilitat ableitbar
ist. Das kann u. a. auf die hohe Zulaufgrundbelastung (fcss > 1 g/L) sowie die zeitlich schwankende Zu-
sammensetzung des Hydrolysats inklusive Partikelfracht und das damit einhergehende variierende Fou-
lingpotential des Permeats zurtickgefiihrt werden. Zur besseren Vergleichbarkeit sind die zehn Langzeitex-
perimente E1 - E10 mit relevanten Prozessparametern in Tab. 4.4 dargestellt.
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Tab. 4.4: Gegenuberstellung der Mittelwerte des transmembranen Drucks Apmw, der CSB-Zulaufkonzentrati-
onen CSBmw,reed SOWie der CSB-Eliminationsraten CSBmw,eiim und des durchschnittlichen Memb-
ranflusses Juw begleitend zu den Langzeitexperimenten E1 - E10

EXxp. tes VPpermeat dporen BW Apmw CSBmMw,Feed CSBmw,Elim. Jmw

[d] [m?] [um] [mbar] [9/L] [%] [L/(m?h)]
El 43Y 4,91 0,8 - 550 + 60 105+1,0 46,351 235+%5,1
E2 23 1,37 0,8 X 506 + 118 6,9+0,8 57,6 [42,9]? 7,2 [26,5]?
E3 15 0,70 0,2 X 478 + 158 212+11 439+2.2 8,1+3,7
E4 143 0,62 0,2 - 314+ 37 141+13 39,2+28 147+2,0
=) 100 10,3 0,2 = 314+ 151 99+34 42,5+8,6 33,2+191
E6 11 0,13 0,5 X 138+1,0 20,5+0,8 49,7+1,4 47+0,1
E7 904 1,56 0,5 X 50,1 +68,3 176+3,1 56,7+7,1 70+0,1
E8 25 0,60 0,5 X 1066 +984  195+24 59,6 +4,8 93+0,1
EQ 8% 0,14 0,5 X 260,5+170 193+13 57,9+3,.2 70+0,1

E10 9o 0,16 0,5 X 46,7 £ 81,6 229+25 63,8+3,1 7,0+0,1
Vrermear gibt die generierte Gesamtmenge des Permeats an, BW (backwashing) indiziert durchgefiihrte Riickspiilzyklen, V: Die
Filtration wurde unter mesophilen Bedingungen (T = 35 °C) durchgefiihrt, 2: Die Mittelwerte von CSB-Elimination und Memb-
ranfluss in den eckigen Klammern wurden nach fiinf Tagen Filtration gemessen, 2: Die verwendete Membran wurde chemisch
gereinigt, 9: Die Filtration wurde zur Systemreinigung fir drei Tage unterbrochen, : Fur dieses Experiment wurde die Stickstoff-
begasung ausgeschaltet, ©: Der Versuch wurde mit einer reduzierten Begasungsrate von ue = 30 m/h durchgefiihrt

Anhand der Tabelle ist gut zu erkennen, dass der durchschnittliche, nachhaltige Membranfluss der Cross-
Flow Versuche ohne Intervallriickspiilungen den der Semi-Dead-End Experimente deutlich Ubersteigt, so-
dass sich bei gleicher Laufzeit das generierte Gesamtpermeatvolumen im Extremfall fast versechsfacht.
Auch wenn aufgrund der unterschiedlichen Betriebsweisen nur ein relativer Vergleich mdglich ist, l&sst
sich festhalten, dass das Cross-Flow System gegentber der Semi-Dead-End Anlage trotz der geringeren
Permeabilitdt und dem hoheren Energieaufwand verfahrenstechnisch die wirtschaftlichere Variante zur
Aufbereitung des Hydrolysatstroms (fcss > 1 g/L) in einem kontinuierlich betriebenen zweistufigen Bio-
gasprozess mit integrierter Membraneinheit darstellt.

4.6.2 Spezifische Filtrationswiderstande und Fouling

Bei porésen Membranen kénnen durch die Bestimmung spezifischer Filtrationswiderstdnde nach sukzessi-
ven Reinigungsschritten mithilfe des Widersténde-in-Reihe Modells (vgl. Kap. 2.2.2 und GI. 2.18) Ab-
schétzungen uber die Zusammensetzung der Deckschicht getroffen werden. Dabei beinhaltet das erweiterte
Widersténde-in-Reihe Modell nach u. a. Lee et al. (2001), Bacchin et al. (2006) und Wu et al. (2008) die
Kategorien Filterkuchenbildung (Rs), organisches und biologischen (Rorg), anorganisches (Ran) sowie irre-
versibles (Rirr) Fouling. Der intrinsische Membranwiderstand (Rm) der unbenutzten Membran wird vor Ver-
suchsbeginn gemessen, die anderen Widerstande werden anhand von sukzessiven Reinigungsschritten nach
Beendigung eines Experiments uber Differenzbildung ermittelt (vgl. Kap. 3.4.4 und Abb. 3.10). Da die
Durchflihrung von allen Reinigungsschritten nur fur die Flachmembranen mdglich war, wird zum Ver-
gleich von Cross-Flow und Semi-Dead-End System auf das vereinfachte Widerstande-in-Reihe Modell un-
ter Vernachlassigung des Adsorptionsterms (Rags) zuriickgegriffen (vgl. Gl. 2.19). Die berechneten Memb-
ranwiderstande fur sowohl Cross-Flow als auch Semi-Dead-End Betrieb sind in Abb. 4.22 skizziert. An-
hand der Abbildung ist zu erkennen, dass bis auf den irreversiblen Anteil Rirr die Filtrationswiderstande der
Rohrmembran wesentlich geringer ausfallen als die der Flachmembran. Demzufolge betrégt der Gesamt-
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membranwiderstand Rgescre der Rohrmembranen lediglich 42 % vom Reesspe der Flachmembran, der re-
versible Filtrationswiderstand Rrev,cr SOgar nur ca. 40 % vom Ryevspe des Semi-Dead-End Systems. Auch
der intrinsische Membranwiderstand Rm cr der unbenutzten Cross-Flow Membran fallt mit 57 % vom Rm spe
deutlich niedriger als der Widerstand der Flachmembran aus.
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Abb. 4.22: Berechnung der spezifischen Filtrationswiderstéande Ri begleitend zu den Experimenten E5 bzw. E7
nach dem vereinfachten Widerstande-in-Reihe Modell mit dem Gesamtwiderstand (Rces) Sowie dem
intrinsischen (Rm), dem reversiblen (Rrev) und dem irreversiblen (Rirr) Membranwiderstand

Lediglich der irreversible Filtrationswiderstand Rirr,ce der Rohrmembran ist auffallend groRer als der Wi-
derstand Rirr+spe (Rirr.cr = 2,6-Rir+spe) der Semi-Dead-End Anlage (vgl. Tab. 4.5). Dieser hohe Faktor lasst
sich vor allem auf die unterschiedlichen Reinigungsstrategien der verwendeten Membrananlagen zuriick-
fUhren, da die Membran des Cross-Flow Systems zur Vermeidung von Korrosion nicht in situ (CIP) mit
starken Laugen bzw. Sduren gereinigt werden konnte. Die externe Reinigung der Rohrmembranen mit
hochkonzentrierter Natronlauge (pH > 13) erzielte zwar gute Ergebnisse, fallt aber im Vergleich zur Effek-
tivitat der in situ Reinigung (CIP) der Flachmembran mit sowohl NaOH als auch HCI (Rir+) deutlich ab.
Wird bei letzterer allerdings nur der Widerstand nach der chemischen Reinigung mit NaOH (Rir) betrachtet,
betragt der irreversible Widerstand Rirr.cr der Rohrmembran nur ca. 47 % vom Rirrspe der Flachmembran.
Die Ergebnisse der Filtrationswiderstandsmessungen sind detailliert in Tab. 4.5 dargestellt.

Tab. 4.5: Gegeniberstellung der berechneten Filtrationswiderstande Rces, Rm, Rrev und Rirr begleitend zu den
Langzeitexperimenten E5 und E7 mit dem Cross-Flow System bzw. der Semi-Dead-End Anlage

Widerstand -10*2 [1/m]°F [%6]°F -10% [1/m]SPE [96]5PE
Raes 16,45 100 39,31 100
Rm 0,71 4,3 1,24 3,2
Rrev 14,37 87,4 34,67 88,2
Rirr 1,379 8,3 2,88V 7,3
Rirr= - - 0,522 1,3

: nach chemischer Reinigung mit NaOH, 2: nach chemischer Reinigung mit NaOH und HCI (Rirr+)

Wie Tab. 4.5 veranschaulicht, stehen die spezifischen Membranwiderstdnde R; trotz der groRen absoluten
Diskrepanzen untereinander hinsichtlich der prozentualen Verteilung bezogen auf ihren Gesamtwiderstand
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Rees in guter Relation zueinander. So betragt der intrinsische Membranwiderstand Ry, bei beiden Membran-
typen deutlich weniger als 5 %, der reversible Deckschichtanteil Rrey mindestens 87 % und das irreversible
Fouling Rirr weniger als 9 %. Die Differenzen beziglich des irreversiblen Widerstands Rirr.cr und Rirr=spe
sind zum einen den bereits beschriebenen Reinigungsprotokollen sowie zum anderen der Filtrationsart (In-
side-out vs. Outside-in Filtration) geschuldet. Dadurch, dass die Oberflache der Flachmembran direkt zu-
génglich ist (Outside-in Filtration) kénnen grobe Ablagerungen nichtinvasiv mechanisch beseitigt werden,
wohingegen einzelne Verblockungen in den Kandlen der Rohrmembranen (Inside-out Filtration) nicht be-
merkt, geschweige denn entfernt werden konnen. Durch die hohen Cross-Flow Geschwindigkeiten und
Driicke wird die Deckschicht zudem stérker komprimiert als im Semi-Dead-End Betrieb, was die Reini-
gungsleistung im externen Behalter zusétzlich verringert. Durch die differenziertere Betrachtung der irre-
versiblen Membranwiderstande Rirr.spe Und Rirr= spe des Semi-Dead-End Systems féllt zudem die Effektivi-
tat der chemischen Reinigung mit HCI auf, wodurch sich der irreversible Widerstand der Flachmembran
Rirr+spe gegenliber Rirspe um 82 % reduzierte. Da auf eine chemische Reinigung der Rohrmembran im
externen Behdalter mit HCI verzichtet wurde und bei der getauchten Flachmembran sowohl stark basische
als auch saure Reinigungsldsungen problemlos eingesetzt werden konnten, war fir letzteres System eine
bessere Analyse der Deckschicht auf Basis des erweiterten Widerstdnde-in-Reihe Modells moglich. Die
Ergebnisse der Messungen der fiinf spezifischen Reinwasserkennlinien (PWL;) nach den jeweiligen Reini-
gungsschritten (vgl. Kap. 3.4.4 und Abb. 3.10) sind in Abb. 4.23 detailliert dargestellt.
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Abb. 4.23: Darstellung der funf Reinwasserkennlinien PWLi (vgl. dazu Abb. 3.10) begleitend zum Langzeitex-
periment E7 (1.) zur Bestimmung der spezifischen Membranwiderstande Ri (r.) nach dem erwei-
terten Widerstande-in-Reihe Modell

Anhand des erweiterten Widerstande-in-Reihe Modells, welches die reversiblen Filtrationswiderstdnde des
vereinfachten Modells in drei Unterkategorien aufteilt, kdnnen genauere Aussagen Uber das Fouling bzw.
den Aufbau der Deckschicht getroffen werden. Demnach ist der reversible Foulinganteil der Flachmemb-
ranen (> 95 %) zu mehr als 78 % aus Filterkuchenbildung sowie aus ca. 10 % organischem und etwa 7 %
anorganischem Fouling zusammengesetzt. Der irreversible Filtrationswiderstand der getauchten Membra-
nen des Semi-Dead-End Systems betrégt weniger als 2 %, was die Effektivitat des verwendeten Reini-
gungsprotokolls konturiert. Bei Addition des anorganischen und reversiblen Anteils der Flachmembran
(~ 8,6 %) ergibt sich prozentual fast der gleiche Wert fur den irreversiblen Filtrationswiderstand wie bei
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der Rohrmembran (~ 8,3 %), bei der auf eine chemische Reinigung mit HCI zur Entfernung des anorgani-
schen Anteils der Deckschicht verzichtet wurde. Aus diesen Ergebnissen lasst sich trotz der teilweise stark
schwankenden und unterschiedlichen Feedkonzentrationen wahrend der Langzeitversuche (vgl. Tab. 4.4)
festhalten, dass sich unabhéngig von der Betriebsweise und der Zulaufkonzentration (fcss > 1 g/L) eine
relativ homogene Deckschichtverteilung ergibt, die mit den verwendeten Reinigungsprotokollen erfolg-
reich entfernt werden konnte.

4.6.3 Permeatqualitat und Membranrickhalt

Die Permeatqualitat der beiden Betriebsweisen variierte beziglich der analysierten Parameter unterschied-
lich stark. Die CSB-Konzentrationen fcsgi von Hydrolysat und Permeat sowie der Membranriickhalt be-
zuglich des CSB- als auch TOC-Gehalts sind in Abb. 4.24 dargestellt. Wahrend der Membranrtickhalt der
gemessenen organischen Sauren relativ konstant bei weniger als 30 % lag, wurde beim Cross-Flow System
eine durchschnittliche CSB-Elimination von ca. 43 % beobachtet, wohingegen mit etwa 58 % ein signifi-
kanter Anstieg des mittleren CSB-Riickhalts bei der Semi-Dead-End Anlage verzeichnet wurde.
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Abb. 4.24: Gegenlberstellung der CSB-Konzentrationen fcssi von Hydrolysat und Permeat wahrend der
Langzeitexperimente E1 - E10 (I.) sowie des Membranriickhalts der beiden Filtrationsstufen bezo-
gen auf den CSB- bzw. TOC-Gehalt im Feedstrom (r.)

Der Unterschied beziiglich des TOC-Rickhalts zwischen den beiden Systemvarianten fallt mit 33 % zu
35 % insignifikant aus, allerdings ist die Streuung dieses Parameters deutlich ausgeprégter als die des CSB-
Gehalts, wodurch die Belastbarkeit des letzteren im Rahmen von hochbelasteten partikuldren Ldsungen
unterstrichen wird. Die Zulaufkonzentration wahrend der funf Cross-Flow Versuche lag mit einem Mittel-
wert von fcsecr = 12,5 g/L deutlich unter dem durchschnittlichen CSB-Gehalt Scse.soe = 20,1 g/L der funf
Semi-Dead-End Experimente. Das Permeat wies dabei Konzentrationen von Scssce=7,1g/L bzw.
Pess.cr = 8,4 g/L auf, was sich auf die bereits beschriebenen CSB-Eliminationsraten niederschlagt. Der ho-
here Membranriickhalt des Semi-Dead-End Systems ist in erster Linie nicht auf die unterschiedlichen Po-
rengréRen zuriickzufihren, sondern vielmehr auf die langere Verweilzeit des Hydrolysats im Membranbe-
hélter sowie die stérkere Deckschichtbildung aufgrund der niedrigeren wirkenden Scherkréfte im Vergleich
zum Cross-Flow Betrieb. Beide Phdnomene begunstigen das schnellere Wachstum von Mikroorganismen
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auf der Membranoberflache, sodass ein Teil des htheren CSB-Riickhalts auf den Metabolismus der Orga-
nismen und ein anderer Teil auf die Veranderung der Selektivitat der Flachmembran durch die Deckschicht-
bildung zuriickzufuhren ist.

Wiéhrend der Unterschied zwischen den Cross-Flow und den Semi-Dead-End Versuchen bezlglich der
CSB-Zulaufkonzentrationen bei ungeféhr 38 % lag, betréagt die Differenz beziglich des TOC-Zulaufgehalts
zwischen den beiden Experimentvarianten ca. 43 %. Wie bereits erwahnt, variiert der mittlere TOC-Ruick-
halt zwischen Cross-Flow und Semi-Dead-End Betrieb im Vergleich zu der CSB-Elimination kaum. In
Tab. 4.6 sind die Mittelwerte der beiden genannten Summenparameter sowie der signifikanten organischen
Séauren (8i > 0,5 g/L) flr Hydrolysat und Permeat aufgelistet.

Tab. 4.6: Vergleich von Hydrolysat- und Permeatparametern begleitend zu den Langzeitversuchen mit den
Rohrmembranen des Cross-Flow Systems und den getauchten Flachmembranen der Semi-Dead-

End Anlage
Parameter XHydrolysat * S Xpermeat = S XElimination
[g/L] [9/L] [%]

CSBcr 125+49 71+29 429+23
TOCck bzw. DOCcr 41+23 28+1,1 33+8
Essigsaurecr 16+£1,1 0,9+0,7 293
Propionsaurece 0,8+0,6 0,6+04 27+3
Butterséurecr 1,1+£0,7 0,8%0,5 302
CSBspe 20,1+1,7 8,4+0,9 576+4,6
TOCspg bzw. DOCspe 6,2+24 41+1,3 35+7
Essigséurespe 2,7+£09 1,9+05 30£2
Propionsaurespe 08+0,3 0,6 0,2 31+4
Buttersaurespe 25+0,9 1,704 292

Wie Tab. 4.6 zu entnehmen ist, betrdgt der durchschnittliche Rickhalt der analysierten Carbonséuren un-
geféahr 30 % und divergiert zwischen den beiden Betriebsweisen kaum. Allerdings tbersteigen die mittleren
Essigsdure- und Buttersaurezulaufkonzentrationen der Semi-Dead-End Versuchsreihe die der Cross-Flow
Experimente um 70 % respektive 130 %. Bei gleichbleibendem prozentualen Rickhalt liegen die Carbon-
séuren wéhrend der Versuche mit der Flachmembran demnach in signifikant héheren Konzentrationen im
Permeat (Boii > 1 g/L) vor. Dieser Umstand fiihrt zu einem zumindest theoretisch hoheren Methanpotential
des Semi-Dead-End Permeats im Vergleich zu dem der Cross-Flow Anlage. Aus verfahrenstechnischer
Sicht hat dieser Aspekt allerdings negative Auswirkungen auf das Biofoulingformationspotential des Semi-
Dead-End Permeats und fiihrt somit zu betriebstechnischen Komplikationen.

4.7 Methanpotentialmessungen

4.7.1 Methanpotential von Hydrolysat und Permeat

Wie bereits in Kap. 4.6.3 dargelegt, weisen die Zulauf- bzw. Permeatkonzentrationen von den Cross-Flow
und Semi-Dead-End Experimenten signifikante Unterschiede v. a. hinsichtlich der Carbonsduren auf. Um
die Auswirkungen dieser Diskrepanzen auf das Methanpotential der spezifischen Lésungen bewerten zu
koénnen, wurden Methanpotentialmessungen mithilfe des AMPTS Messsystems der Fa. Bioprocess Control
durchgefihrt (vgl. dazu Kap. 3.2.8). Da die ersten Messungen basierend auf Batchversuchen mit Hydrolysat



Ergebnisse und Diskussion 87

und Permeat ohne Inokulum den minimalen Systemgrenzwertvolumenstrom von Ve, = 0,2 NmL/h unter-

schritten, wurden die Aufzeichnungen dieser Versuche nach tmax <50 h automatisch gestoppt. Bei diesen
Versuchen mit den reinen Hydrolysat- und Permeatlésungen ohne Inokulum wurden nur geringe Mengen
Methan (CHamax <20 NmL) produziert und der Kurvenverlauf liel sich in zwei ann&hernd lineare Ab-
schnitte unterteilen. In den ersten anderthalb bis zwei Stunden direkt nach Versuchsbeginn produzierten
die Mikroorganismen in den Batchreaktoren fast 70 % des insgesamt produzierten Methans. Im Anschluss
an diese Phase mit einer vergleichsweise hohen Aktivitat bzw. Produktivitat folgte ein charakteristisch ab-
rupter Einbruch, der sich linear bis zur automatischen Beendigung der Messung durch das System fort-
setzte. In diesem zweiten Segment wurden die verbleibenden 30 % CH, in durchschnittlich 40 Stunden
gebildet, wodurch eine Methanbildungsrate von 0,15 NmLcy,/h einer Produktionsrate von mehr als

9 NmLch,/h im ersten Segment gegeniibersteht.
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Abb. 4.25: Methanpotentialmessung (AMPTS Batchversuch) der unterschiedlichen Proben von reinem Faul-
schlamm (Inokulationsschlamm) und Hydrolysat bzw. Permeat (Verhaltnis 3:1) begleitend zum
vierten Langzeitexperiment mit einer Rohrmembran (E4)

In anschlielfenden Methanpotentialmessungen wurde eine Anhebung des pH-Wertes auf das Niveau eines
Methanreaktors (pH > 6,5) untersucht. Die Anhebung erfolgte durch Zugabe von Natriumhydroxid (NaOH)
und Natriumcarbonat (Na2CQOs), da eine Verdiinnung mit Leitungswasser zur pH-Wert Anhebung durch
die hohe Pufferkapazitat des Hydrolysats eine zu hohe Verdiinnung zur Folge hatte und daher ineffektiv
bzw. nicht praktikabel war. Nach Addition von cnaon = 3 mol/L konnte ein pH-Zielwert von 6,8 eingestellt
werden, allerdings wurde in den anschlieSenden Messungen weder fiir die optimierte Hydrolysat- noch fiir
die Permeatlsung eine signifikante Methanbildung verzeichnet. Im Gegensatz dazu konnte durch die Zu-
gabe von Natriumcarbonat-Decahydrat (Fa. Merck) zur pH-Wert Anhebung auf 6,8 das akkumulierte Me-
thanvolumen deutlich gesteigert werden, jedoch ohne dabei die Methanbildungsrate der ersten 48 Stunden
zu erhohen. Eine deutliche Zunahme wurde sogar erst nach dem achten Versuchstag verzeichnet, wobei
das kontinuierliche Wachstum bis zum 25. Tag anhielt, bevor es bei durchschnittlich produzierten Methan-
volumina von ca. 1700 NmL stagnierte, was einem etwa hundertmal gréReren Endwert im Vergleich zu
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den vorherigen Messungen entspricht. Bei allen nachfolgenden Methanpotentialmessungen wurden sowohl
die Hydrolysat- als auch Permeatproben in einem Mischungsverhéltnis von 1:3 mit Faulschlamm inokuliert
(s. Kap. 3.2.8), da in den vorangegangenen Experimenten nur sehr geringe Methanmengen wéhrend der
ersten Versuchstage produziert wurden. Alle prasentierten Ergebnisse stellen Mittelwerte dar und beruhen
auf Dreifachbestimmungen.

Beispielhaft sind die Ergebnisse des reinen Inokulums (Faulschlamm) sowie von Hydrolysat und Cross-
Flow Permeat begleitend zum vierten Langzeitversuch in Abb. 4.25 dargestellt, wobei der gezeigte Kur-
venverlauf fur alle durchgefiihrten Methanpotentialmessungen qualitativ reprasentativ und charakteristisch
ist. Wie der Abbildung entnommen werden kann, weisen Hydrolysat und Permeat in Verbindung mit dem
Inokulum ein signifikant héheres Methanpotential auf als der reine Faulschlamm. Das Permeat erreicht
trotz der um etwa 30 % geringeren Konzentration an organischen Sduren (vgl. Kap. 4.6.3) leicht héhere
Methanertrége als die Hydrolysatmischung. Dieser Effekt deutet hinsichtlich der methanbildenden Mikro-
organismen auf eine verbesserte bzw. positiv beeinflusste Verfugbarkeit der Sduren durch den Rickhalt der
Feststoffe mithilfe der Membranfiltration hin, sodass der Umsatz trotz niedrigerer Nahrstoffkonzentration
nicht abnimmt. Zudem bleibt als weiteres Charakteristikum fur alle Versuchsreihen festzuhalten, dass der
Groliteil des akkumulierten Methanvolumens in den ersten 24 Stunden produziert wird, wahrend nach spé-
testens 40 Stunden die Methanbildung stagniert. Daraus lasst sich eine maximale Retentionszeit von etwa
anderthalb Tagen fiir einen nachgeschalteten Methanreaktor in einem zweistufigen Biogasprozess ableiten.
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Abb. 4.26: Methanpotentialmessung (AMPTS Batchversuch) der unterschiedlichen Proben von reinem Faul-
schlamm (Inokulationsschlamm) und Hydrolysat bzw. Permeat (Verhaltnis 3:1) begleitend zum
zweiten Langzeitversuch mit einer getauchten Flachmembran (E7)

Die Mittelwerte der Ergebnisse der Methanpotentialmessungen begleitend zum zweiten Langzeitversuch
mit der getauchten Membran des Semi-Dead-End Systems (E7) sind in Abb. 4.26 dargestellt. Die Experi-
mente mit dem Semi-Dead-End Permeat wurden unter den gleichen Randbedingungen durchgefiihrt wie
die vorherigen AMPTS Messungen mit dem Cross-Flow Permeat. Wie bei den vorangegangen Messungen
weisen auch die Versuche mit dem Hydrolysat und Permeat der Flachmembran ein signifikant hoheres
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Methanpotential als der reine Faulschlamm auf. Ein GroRteil der gesamten Methanproduktion (> 85 %) von
Hydrolysat und Permeat in Kombination mit Faulschlamm findet wie bei den AMPTS Experimenten mit
der Cross-Flow Anlage in den ersten 24 Stunden statt und stagniert wiederum spétestens nach einer Ver-
suchslaufzeit von 40 Stunden bei Werten von Vch, = 300 NmL. Des Weiteren erzielt auch bei diesem Ver-
such die Permeatmischung im Mittel leicht héhere Ertrage als die Faulschlamm-Hydrolysatlésung. Dieses
Ergebnis verdeutlicht, dass sich die Methanpotentialmessungen parallel zu Langzeitversuchen mit sowohl
Cross-Flow Anlage als auch Semi-Dead-End System kaum unterscheiden und daher als représentativ an-
gesehen werden kénnen.

4.7.2 Spezifischer Methanertrag

Um eine Vergleichbarkeit der Methanpotentialmessungen zu gewahrleisten, wurde das akkumulierte Me-
thanvolumen bezogen auf die eingesetzte CSB-Konzentration bei Versuchsbeginn (Scss,) zu verschiedenen
Zeiten (t1 =20 h, t, = 24 h, t3 = 40 h) berechnet. Des Weiteren wurde die Methanproduktion beziglich des
eingesetzten gelosten CSB-Gehalts kalkuliert. Die sich daraus ergebenden spezifischen Methanausbeuten
sind in Abb. 4.27 flr die Versuchslaufzeiten t, = 24 h und t3 = 40 h dargestellt.
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Abb. 4.27: Gegenuiberstellung aller Methanpotentialmessungen anhand der Mittelwerte des akkumulierten
Methanvolumens von Inokulum, Hydrolysat und Permeat bezogen auf die eingesetzten CSB-Kon-
zentrationen nach einer Laufzeit von 24 Stunden (1.) bzw. 40 Stunden (r.) parallel zu den Langzeit-
versuchen mit beiden Membrananlagen

Wie bereits im vorherigen Kapitel erwéhnt, werden in den ersten 24 Stunden der AMPTS Batchexperimente
durchschnittlich mehr als 80 % des gesamten Methanvolumens produziert. Dabei weisen alle Batchlgsun-
gen eine relativ hohe Standardabweichung auf, wobei das Streuungsmaf der Hydrolysatmischung nach 24
Stunden im Vergleich zu Inokulum und Permeat deutlich ausgepragter ist. Demgegentber war die Umsatz-
rate der Kombination aus Permeat und Faulschlamm uber alle Versuchsreihen betrachtet verhaltnismagig
konstant und produzierte im Vergleich zur Hydrolysatmischung generell groRere Methanvolumina. Das
durchschnittlich akkumulierte Methanvolumen des Permeats Uberstieg das des Hydrolysats nach sowohl
24 als auch 40 Stunden um jeweils mehr als 13 %. Die spezifische Methanausbeute bezogen auf den an-
fanglichen CSB-Gehalt beim Start der Methanpotentialmessungen (fScss,) erreichte fir die Hydrolysatmi-

schung einen deutlich geringeren Wert von etwa 0,24 Lcwn,/gcss, gegentiber der Permeatlosung, die einen
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durchschnittlichen Methanertrag von 0,31 Lch,/gcss, produzierte (s. Tab. 4.7). Die spezifische Methanaus-

beute von Hydrolysat und Permeat liegt somit ca. 32 % respektive 12 % unterhalb des theoretisch erzielba-
ren Methanertrags von 0,35 Lcn,/gcss bei Texp = 35 °C (Heidrich et al., 2011). Allerdings stehen die im
Rahmen der vorliegenden Arbeit erzielten spezifischen Methanertrége in guter Ubereinstimmung mit Lite-
raturangaben und dokumentierten Werten von Biogasprozessen im Abwasserbereich (Singh &
Viraraghavan, 2003). Uemura und Harada (2000) verzeichneten bei der Operation eines Anaerobreaktors
(UASB = upflow anaerobic sludge blanket) Methanausbeuten von 0,2 - 0,25 Lcn,/gese bei Tuase = 20 °C,

wahrend Martinez-Sosa et al. (2012) unter mesophilen Bedingungen (Texp =35°C) Werte von
0,27 Lcn,/9cse beim Betrieb eines AnMBRs erzielen konnten.

Tab. 4.7: Vergleich des produzierten Methanvolumens von Inokulum, Hydrolysat und Permeat der beiden
Membransysteme nach texp1 = 24 h und texp2 = 40 h bezogen auf die anféangliche CSB- (ficss,) bzw.

geldste CSB-Konzentration (fcseye o) bei Versuchsstart (texp = 0 h)

Parameter Ve, CHoalfcss, CHalficsy o
[NmL] [NmL/g] [NmL/g]
Inoculumyg 92,7 £18,7 10,8 £4,2 48,1+13,2
Hydrolysatys 2421+ 67,5 23,9+10,2 121,5+ 39,3
Permeaty, 276,2+£275 30,6 +11,6 140,9 + 25,4
Inokulumgg 118,9+22,1 138%5,2 61,6 + 16,0
Hydrolysatsg 292,7 + 43,2 29,3+99 146,2 + 29,8
Permeatyo 339,2+37,5 37,8+ 14,0 171,8 +24,0

Neben der spezifischen Methanausbeute bezogen auf den initialen CSBy ist in Tab. 4.7 auch der mittlere
Methanertrag fur den gelGsten CSB zu Versuchsbeginn (Bcsey o) dargestellt. Betragt die Differenz zwi-

schen spezifischer Methanausbeute von Hydrolysat- und Permeatmischung bei ersterem mehr als 22 %,
reduziert sich diese Diskrepanz durch die Berechnung des akkumulierten Methanvolumens bezuglich des
geldsten chemischen Sauerstoffbedarfs CSBge0 auf weniger als 14 %. Diese hohere Umsatzrate der Per-
meatmischung trotz geringerer Nahrstofffracht lasst sich vor allem auf eine bessere Verfligbarkeit und ef-
fektivere Verstoffwechselung der geldsten Inhaltsstoffe durch die methanbildenden Archaeen gegeniiber
den schlechter umsetzbaren partikuldren organischen Bestandteilen des Hydrolysats erklaren. Trotz der
signifikanten Elimination der organischen Sauren (~ 30 %) beeinflussen daher weder Cross-Flow noch
Semi-Dead-End Anlage den spezifischen Methanertrag bzw. das Methanbildungspotential des Hydrolysats.
Basierend auf den Ergebnissen der durchgefiihrten Batchversuchsreihen konnte nachgewiesen werden, dass
sich das Methanpotential des Permeats gegeniliber dem des Hydrolysats nicht verschlechterte, sondern sich
der spezifische Methanertrag sogar leicht steigerte.
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4.8 Fouling und Deckschicht

Die im Folgenden aufgefiihrten Untersuchungen und Visualisierungen der Fouling- bzw. Deckschicht ba-
sieren ausschliel8lich auf Versuchen mit den keramischen Flachmembranen (Outside-in Filtration) des
Semi-Dead-End Systems, da die Membranoberflache der Rohrmembranen (Inside-out Filtration) der Cross-
Flow Anlage nur nach massiven mechanischen Eingriffen, durch die die Deckschicht beschéadigt wurde,
zugénglich war.

48.1 REM-Aufnahmen

Zur Analyse der Deckschicht mit dem Rasterelektronenmikroskop (REM) mussten die verwendeten kera-
mischen Flachmembranen destruktiv prépariert (zugeschnitten oder gebrochen) werden, da die Membrandi-
mensionen die der optischen S&ule des LEO Gemini 1530 (Fa. Carl Zeiss) tberstiegen. Aus diesem Grund
konnten fur die REM-Aufnahmen keine Membranen verwendet werden, mit denen Filtrationswiderstands-
messungen durchgefihrt werden sollten. Diese Einschrdnkung gilt auch fiir die im nachsten Kapitel be-
schriebenen CLSM Untersuchungen.

In Abb. 4.28 sind die REM-Aufnahmen von der Oberfldche der Deckschicht als Draufsicht dargestellt,
waobei die linke Spalte einer flinfhundertfachen und die rechte Spalte einer sechstausendfachen VergroRe-
rung der gleichen Membran entspricht. Die Oberfl4che einer neuen, unbeladenen Membran ist Abb. 4.28 (a)
zu entnehmen. Die Membranoberflache weist deutlich gréRere Poren (~ 5 pum) als die nominelle Poren-
grole (0,5 um) auf, allerdings bei einer aktiven Trennschichtdicke von dw > 500 um, sodass eine Poren-
durchgéangigkeit bzw. Kurzschlussstromung ausgeschlossen werden kann. Die Foulingschicht nach Been-
digung eines Critical Flux Versuches ist in Abb. 4.28 (b) inkl. Trocknungsrissen (r.) zu sehen. Trotz der
kurzen Versuchszeit bildet sich eine dicht geschlossene, aber verhéltnismaRig diinne Deckschicht (droy-
ling < 5 pm) aus. Nach dem ersten Langzeitexperiment mit dem Semi-Dead-End System (E6, Abb. 4.28 (c))
wurde ein deutlicher Zuwachs der vornehmlich organischen Deckschichtdecke (drouiing > 20 pum) inkl. ver-
einzeltem Biofouling festgestellt.

Aus Abb. 4.28 (d) wird die Effektivitiat des angewendeten Reinigungsprotokolls ersichtlich, das bereits
durch den geringen Anteil des irreversiblen Foulings (Rirspe < 1,5 %) bei den Filtrationswiderstandsmes-
sungen evident war. Jin et al. (2009), (2010) sowie bedingt Cai et al. (2017a), (2017b) haben die Fouling-
charakteristiken von getauchten keramischen Membranbioreaktoren (SCMBRs) untersucht und stellten
eine proportionale Abhéangigkeit von Oberflachenrauheit und Deckschichtbildungsgeschwindigkeit fest.
Aufgrund von Rasterkraftmikroskop-Aufnahmen (AFM = atomic force microscopy) schlussfolgerten die
Autoren, dass die Foulingrate mit abnehmender Oberflachengite ansteigt und letztere die Deckschichtbil-
dung starker beeinflusst als die Zusammensetzung der zu filtrierenden Feedlésung. Da im Rahmen der
vorliegenden Arbeit nur ein Membrantyp fiir die Versuche mit dem Semi-Dead-End System verwendet
wurde, konnte zwar der Effekt der Oberflachengute nicht untersucht werden, jedoch wurde die hdchste
Permeabilitat fir die am starksten belastete Feedldsung verzeichnet (vgl. Abb. 4.21), was zumindest die
zweite Hypothese der Autoren verifiziert.
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Abb. 4.28: REM-Aufnahmen der Oberflache bzw. der Deckschicht der getauchten Flachmembran (Draufsicht)
vor (a) und nach (b) einem Critical Flux Versuch, (c) nach dem ersten Langzeitversuch sowie (d)
nach chemischer Reinigung der ersteren beim zweiten Semi-Dead-End Langzeitexperiment (E7)
mit NaOH und HCI

4.8.2 CLSM-Aufnahmen

Mithilfe eines konfokalen Laser-Scanning-Mikroskops (CLSM) wurde die Deckschicht auf biologisches
Fouling untersucht. Reprasentative Ergebnisse begleitend zu den Langzeitexperimenten E8 und E9 mit der
Semi-Dead-End Anlage sind exemplarisch in Abb. 4.29 dargestellt. Wie in Kap. 3.4.5 beschrieben, wurden
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Glykokonjugate (EPS) und Nukleinsduren (Bakterien) mit Fluoreszenzfarbstoffen nach dem Protokoll von
Lawrence und Neu (1999) griin bzw. rot eingeférbt.

Abb. 4.29: CLSM-Maximalintensitatsaufnahmen (Draufsicht) der Deckschichten der keramischen Flach-
membranen des Semi-Dead-End Systems nach den Langzeitexperimenten E8 (l.) respektive E9 (r.),
wobei Glykokonjugate griin und Nukleinséuren rot eingeféarbt sind

Die présentierten CLSM-Aufnahmen lassen keinen ausgepragt zusammenhéngenden Biofilm sondern viel-
mehr vereinzelte Bakterienakkumulationen in der vorwiegend organischen Deckschicht erkennen. Dieses
Ergebnis ist im Hinblick auf die hohe Né&hrstofffracht der Feedldsung Uberraschend, bestétigt aber die Er-
gebnisse der Filtrationswiderstandsmessungen sowie der Untersuchungen mit dem Rasterelektronenmikro-
skop, anhand derer vorwiegend Filterkuchenbildung und organisches Fouling als priméarere Faktoren fiir
die Deckschichtbildung identifiziert wurden.

Tab. 4.8: Auswertung der Fouling- bzw. Deckschichtdicken drouiing der verschiedenen Flachmembranen im
Anschluss an die Langzeitversuche E6 - E10 mithilfe der CLSM-Aufnahmen

Experiment Xokouling £ S
[Hm]
E7 209+5
ES8 38,8+ 15
E9 57,0+9
Eges 31,1+ 199
D:n=34

Die Deckschichtdicken variierten wahrend der verschiedenen Versuche relativ stark und sind in Tab. 4.8
flr die Versuche E7,, E8 und E9 gegeniibergestellt. Wahrend Experiment E7, bei einem Kkritischen Memb-
ranfluss von Jspe = 7,0 L/(m2-h) durchgefuhrt wurde, wurde beim anschlieRenden Versuch E8 ein tUberkri-
tisches Flussniveau von Jspe = 9,3 L/(m2-h) eingestellt. Das wirkt sich neben der bereits in Kap. 4.5.2 be-
schriebenen Foulingrate auch signifikant auf die absolute Deckschichtdicke aus, die sich durch diese Re-
duktion der Oberflachenscherkréfte fast verdoppelt. Fiir den vierten Langzeitversuch mit dem Semi-Dead-
End System (E9) wurde der Membranfluss wieder auf das vorherige kritische Niveau gesenkt, allerdings
bei inaktiver Begasung (us = 0 m/h). Aufgrund des Wegfalls von zusatzlichen Scherkraften auf die Memb-
ranoberfléche vervielfacht sich nicht nur die Foulingrate, sondern auch die mittlere Deckschichtdicke. Im
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Vergleich zu E7, wurde durchschnittlich eine um mehr als 270 % angestiegene Deckschichtdicke detektiert.
Bezogen auf die Foulingschicht von 34 Proben Gbersteigt die mittlere Deckschichtdicke von E9 den Durch-
schnittswert aller Membranen um (ber 180 %. Dieser Umstand verdeutlicht die Relevanz bzw. Notwen-
digkeit einer ausreichenden Begasungsrate zur Erzeugung von Oberflachenscherkréften bei der Implemen-
tierung eines Semi-Dead-End Systems zur Behandlung von hochbelasteten wassrigen Ldsungen, insbeson-
dere im Bereich der zweistufigen Biogasproduktion.

4.8.3 OCT-Aufnahmen

Im Gegensatz zu den zuvor beschriebenen Mikroskopieverfahren mussten die Membranproben fir die op-
tische Kohérenztomographie (OCT) nicht prépariert werden, sodass die verwendete keramische Flach-
membran inkl. Deckschicht wahrend eines laufenden Experiments in situ direkt im Membranbehalter nicht-
invasiv bzw. -destruktiv untersucht werden konnte. Die verwendeten Gerate Ganymede | und Ganymede
Il (beide Fa. Thorlabs) besitzen in der Theorie eine maximale axiale Auflésung von Azyoxelgr. = 2,8 UM res-
pektive Azvoxelgr. = 4,2 pm. Im Gegensatz zum Rasterelektronenmikroskop, das Strukturdetails bis zu ei-
nem Nanometer abbildet (Mikroskala), kénnen mithilfe der optischen Kohérenztomographie ganze Bio-
filmstrukturen (Mesoskala) untersucht werden. In Abb. 4.30 sind zwei OCT-Aufnahmen vom Querschnitt
(a) einer neuen, unbeladenen keramischen Membran sowie (b) einer vorwiegend organisch gefoulten
Membranoberflache (Jrouiing = 25 M) nach zwei Wochen Versuchszeit dargestellt.

250 pum
—

250 pm

Abb. 4.30: OCT-Aufnahmen (Querschnitt) der neuen, unbeladenen Flachmembran (a) und der mit einer vor-
wiegend organischen Deckschicht (drouing = 25 um) belegten Membranoberflache (b) parallel zum
Langzeitexperiment E8B nacht=14d

Wie Abb. 4.30 zu entnehmen ist, waren die wéchentlich vorgenommenen OCT-Messungen aufgrund der
relativ geringen organischen Deckschichtdicke (dmw,routing < 32 um) und der nicht signifikant ausgepréagten
Biofilmbildung nur von geringer Aussagekraft. Die mittlere Deckschichtdicke aller Langzeitversuche mit
dem Semi-Dead-End System sowie das geringe Biofouling trotz der hohen Néahrstofffracht (Scss > 1 g/L)
der Feedldsung sprechen fiir die Effektivitat der induzierten Scherkréfte durch die Begasungsrate. Mithilfe
dieser Deckschichtkontrolle konnte somit eine pragnante Biofilmakkumulation wirksam unterdriickt wer-
den, wodurch die OCT-Aufnahmen im Gegensatz zu gezielten Experimenten mit Membranfoulingsimula-
toren mit integriertem Sichtfenster fiir Onlinekontrollen (Huang et al., 2010; Vrouwenvelder et al., 2006)
bezlglich neuer Erkenntnisse redundant waren. Dreszer et al. (2014) und Fortunato et al. (2017) konnten
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die Biofilmstruktur (v. a. Dicke und Morphologie) in situ bzw. online mithilfe von optischer Kohérenzto-
mographie in Echtzeit quantifizieren, allerdings bei mittleren Foulingschichtdicken von mehr als 150 um
(Jrouling,min > 150 pum). Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit ausgebildete mittlere Deckschichtdicke be-
tragt damit weniger als 20 % der erfolgreich durch OCT-Onlinemessungen erforschten Biofilmstrukturen
in Membranfoulingsimulatoren, was eine ausdifferenzierte Analyse von optischen Kohdrenztomographie-
aufnahmen im Vergleich zu anderen bildgebenden Verfahren (bspw. REM, CLSM) fur Untersuchungen
von dunnen (Jrouiing < 30 pm) und vorwiegend organischen Foulingschichten schwierig gestaltet.
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3) Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird die Mdglichkeit einer Integration von Membranfiltrationsverfah-
ren in zweistufige Biogasproduktionskonzepte zur Leistungssteigerung eines Hochdruckfestbettmethanre-
aktors diskutiert. Daflir wurde eine weitgehende Charakterisierung der Hydrolysat- und Permeatldsungen
begleitend zu Langzeitversuchen mit einer Cross-Flow respektive einer Semi-Dead-End Membrananlage
durchgefihrt. Die Analyse des Hydrolysats ergab Uber den gesamten Versuchszeitraum von mehr als drei
Jahren (tnr = 1150 d) eine durchschnittliche CSB- und TOC-Konzentration von ficss = 24,7 £ 6,7 g/L bzw.
Proc = 6,2 £ 3,1 g/L bei einer mittleren elektrischen Leitfahigkeit von o = 6,5 + 2,7 mS/cm. Beziiglich der
wichtigsten Carbonsauren (Essig-, Propion- und Buttersdure) ergab die Charakterisierung des Hydrolysats
Massenkonzentrationen von fessigs. = 2,5 £ 1,1 g/L, Beropions. = 0,8 £ 0,2 g/L und Sauteers. = 1,5 + 1,3 g/L, wo-
hingegen sowohl die Isobutter- als auch die Valeriansauregehalte nie in Bereichen oberhalb von i = 0,4 g/L
analysiert wurden. Zudem lag die Ameisensdurekonzentration immer unterhalb der Nachweisgrenze des
ICs (B <1 mg/L). Der Kohlenstoffanteil der gemessenen organischen Sduren am gesamten TOC- bzw.
DOC-Gehalt betrug 42 % respektive 59 %. Der geringe Anteil der analysierten Carbonsauren an der TOC-
bzw. DOC-Konzentration kann neben den organischen Feststoffen u. a. auch auf nicht detektierte Inhalts-
stoffe wie Hydroxycarbonsauren, Aminoséuren, Gluconséure und Ethanol zuriickgefihrt werden.

Die Filtrationsvorversuche mit einem Blichnertrichter und Polymermembranen zur Untersuchung der Aus-
wirkungen einer Fest-Flissig-Trennung auf die Hydrolysatzusammensetzung veranschaulichten, dass der
Rickhalt der oben beschriebenen organischen Summenparameter und Inhaltsstoffe weitestgehend unab-
héngig von den PorengrofRen (dporen = 0,2 - 0,8 um) der verwendeten Mikrofiltrationsmembranen relativ
stabil war. Lediglich ab einer Porengréfe von dporen < 0,1 Um wurde eine gesteigerte Eliminationsrate ver-
zeichnet, sodass fir die Langzeitversuche ausschlieflich Membranen mit Trenngrenzen von dporen > 0,2 um
zum Einsatz kamen. Die Trenngrenzen der verwendeten keramischen Mikrofiltrationsmembranen der
Cross-Flow Anlage variierten dabei von 0,2 bis 0,8 um, wéhrend die Flachmembranen des Semi-Dead-End
Systems lediglich eine PorengréBRe von 0,5 um aufwiesen. Beide Betriebsweisen erzielten beziglich des
TOC-, Essigséaure-, Propionséure- und Butterséurertickhalts sehr ahnliche Eliminationsraten von ca. 30 %.
Gegensétzlich dieses Trends wurde allerdings ein um ca. 15 % gesteigerter CSB-Riickhalt beim Betrieb der
Semi-Dead-End Anlage (~ 58 %) gegeniliber dem des Cross-Flow Systems (~ 43 %) beobachtet. Dieser
Effekt ist vor allem den deutlich héheren Feedkonzentrationen wéhrend der Versuche mit den getauchten
Flachmembranen geschuldet, die einen Mittelwert von fcss = 20,1 £ 1,7 g/L erreichten. Begleitend zu den
Versuchen mit den Rohrmembranen des Cross-Flow Systems war die durchschnittliche Zulaufkonzentra-
tion dagegen fast 40 % geringer und lag im Mittel bei ficss = 12,5 + 4,9 g/L. Das spiegelt sich auch in den
Essig- und Buttersdurekonzentrationen wider, die wahrend der CF-Versuche 40 % bzw. 55 % niedriger
ausfielen. Bezogen auf die geldsten Bestandteile des Hydrolysats unterscheidet sich die Permeatqualitét
von sowohl der Cross-Flow als auch der Semi-Dead-End Betriebsweise kaum, da der geldste Anteil des
chemischen Sauerstoffbedarfs (fcss,,) die Membran in beiden Fallen mit uber 95 % passiert. Aus den Er-

gebnissen der Filtrationswiderstandsmessungen lasst sich trotz der teilweise stark schwankenden und un-
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terschiedlichen Feedstromcharakteristika wahrend der Langzeitexperimente mit beiden Membrananlagen-
varianten festhalten, dass sich unabhangig von der Betriebsweise und der Zulaufkonzentration eine relativ
homogene Deckschichtverteilung ergab, die mit den verwendeten Reinigungsprotokollen erfolgreich ent-
fernt werden konnte.

Die geringeren Carbonsaurekonzentrationen des Cross-Flow Permeats fihren zumindest theoretisch zu ei-
nem hoheren Methanpotential des Semi-Dead-End Permeats. Allerdings konnte diese Konstellation anhand
der durchgefiihrten Methanbildungsbatchversuche nicht bestatigt werden, da sowohl der absolute als auch
der spezifische Methanertrag beider Lésungen qualitativ und quantitativ keine signifikanten Abweichungen
aufwies. Im Vergleich zu den Hydrolysatldsungen erzielten die Permeatmischungen im Mittel jedoch ge-
steigerte Umsatzraten, sodass nach einem Tag Versuchszeit ein spezifischer Methanertrag des Permeats
von Vewy 5, = 30,6 £ 11,6 NmL/gesgo einer Hydrolysatausbeute von Ven,,, = 23,9 + 10,2 NmL/gcsgo ge-
genuberstand. An diesen Ergebnissen ist zu erkennen, dass beide Filtrationsstufen trotz der Elimination
organischer Inhaltsstoffe inkl. Carbonsauren keinen negativen Einfluss auf das Methanbildungspotential
des Hydrolysats haben, sondern letzteres durch die Implementierung einer Membrananlage sogar noch ge-
steigert werden konnte.

Die Permeabilitat bzw. der Membranfluss der Cross-Flow Anlage wurde durch induzierte Intervallriickspu-
lungen stark beeintrachtigt. Einschliel3lich Ruckspulzyklen wurde mit den keramischen Rohrmembranen
ein durchschnittlicher Membranfluss von Jce = 8,1 £ 3,7 L/(m2-h) erreicht, wohingegen durch den Verzicht
derselben eine Steigerung auf Jce > 30 L/(m2-h) realisiert werden konnte. Der negative Einfluss der Rick-
spulzyklen auf die Permeabilitat bzw. den Membranfluss der Rohrmembranen des Cross-Flow Systems ist
vor allem auf das hohe Foulingpotential des Permeats zurtickzufiihren, welches durch die Riickspulungen
permeatseitig an die Membranoberflache gelangt und dort spatestens nach drei Versuchstagen eine massive
Deckschichtbildung hervorruft. Die sich ausbildende permeatseitige Foulingschicht fiihrte zu einem préag-
nanten Einbruch der Permeabilitat von uber 50 L/(m?2-h-bar) auf weniger als 10 L/(m?-h-bar), sodass ein
Langzeitbetrieb der Cross-Flow Anlage fiir den Einsatz in der zweistufigen Biogasproduktion nur ohne
Intervallriickspilungen moglich ist. Eine Minimierung der maximalen Retentionszeit (zaw,max < 8 min) des
Permeats bei den Versuchen mit den keramischen Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems konnte
die permeatseitige Foulingbildung lediglich verzégern, aber nicht ganzlich verhindern, weswegen vor je-
dem Versuchsneustart auch eine intensive chemische Reinigung der Anlagenperipherie (Pumpen, Schldu-
che etc.) vorgenommen werden musste. Bei einigen Experimenten mit der Semi-Dead-End Anlage war die
permeatseitige Biomasseakkumulation so prégnant, dass die spezifischen Versuche nicht aufgrund von
Membranfouling abgebrochen werden mussten, sondern weil die Permeatpumpe zur Erzeugung des Unter-
drucks kontaminiert bzw. verblockt war.

Die Versuche zur Bestimmung eines kritischen Membranflusses (Critical Flux) bei der Semi-Dead-End
Anlage lieferten einen Wert von Jspemax < 7,1 L/(m?-h) bei einer Begasungsrate von ug = 65 m/h. Dieser
ermittelte kritische Wert Jspe kit Wurde durch die anschlieBenden Langzeitversuche bei variierenden Memb-
ranflissen sowie Gasleerrohrgeschwindigkeiten bestétigt, da sich die Foulingbildung bzw. Deckschichtdi-
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cke bei einem Uberkritischen Membranfluss von Jspe = 9,3 L/(m2-h) mehr als verdoppelte und die Filtrati-
onszeit auf etwa drei Wochen halbierte. Verglichen mit der Cross-Flow Betriebsfiihrung erreicht das Semi-
Dead-End System damit einen fast fiinffach geringeren nachhaltigen Membranfluss, allerdings bei einem
deutlich reduzierten Energieaufwand, da die Pumpenenergie bei der Cross-Flow Prozessfiihrung gréfiten-
teils fiir die Uberstrémung der Membranoberflache und nicht wie bei den getauchten Membranen fiir die
Filtration selbst benotigt wird. Im Extremfall versechsfacht sich jedoch das generierte spezifische Cross-
Flow Gesamtpermeatvolumen gegenuiber der Semi-Dead-End Betriebsweise, sodass die Querstromfiltra-
tion trotz der geringeren Permeabilitdt und dem hoheren Energieaufwand verfahrenstechnisch die wirt-
schaftlichere Variante zur Aufbereitung des Hydrolysats in einer kontinuierlich betriebenen zweistufigen
Biogasanlage mit integrierter Membraneinheit darstellt.

Der grofie Vorteil des geringen Riickhalts der geldsten organischen Bestandteile durch die Filtrationseinheit
beinhaltet gleichzeitig das gréfite Manko fir eine kontinuierliche Membranfiltration, da die Durchgéngig-
keit bzw. Durchlassigkeit beztglich eines Grof3teils dieser Inhaltsstoffe ein nicht steriles Permeat zur Folge
hat. Letzteres ist aber flr die induzierten Riickspiilzyklen in einem kontinuierlichen Membranprozess und
die damit einhergehende Regeneration der transmembranen Druckdifferenz nach jedem Filtrationsschritt
elementar. Durch das hohe Foulingpotential des Permeats (fcssrerm > 1 g/L) bildete sich sowohl beim
Cross-Flow System als auch bei der Semi-Dead-End Anlage eine permeatseitige Deckschicht aus. Aller-
dings konnte diese bei der Cross-Flow Prozessfiihrung durch den Verzicht auf Rickspilintervalle vollstan-
dig vermieden werden, wohingegen das permeatseitige Fouling beim Semi-Dead-End System trotz ver-
schiedener Optimierungen nur verzdgert, aber nicht verhindert werden konnte.

Hinsichtlich der permeatseitigen Foulingproblematik und der erzielten Ergebnisse bleibt festzuhalten, dass
sich getauchte Membranen im kontinuierlichen Semi-Dead-End Betrieb bei zweistufigen Biogassystemen
nur unter der Voraussetzung einer ausreichenden Deckschichtkontrolle durch eine strategische Kombina-
tion der induzierten Scherkréfte auf die Membranoberflache realisieren lassen, sodass auch bei dieser Be-
triebsweise genauso wie beim Cross-Flow System auf Ruckspllzyklen verzichtet werden kdnnte. Da zu
diesem Zweck eine alleinige Begasung nicht ausreicht, ware eine Erhéhung der oberflachenwirksamen
Scherkrifte durch eine unterstiitzende bzw. erganzende Uberstromung der Membranoberflache méglich.
Bei einem externen Betrieb der getauchten Membranen im Nebenstromverfahren wére dies durch eine zu-
sétzliche Pumpe realisierbar, wozu sich aufgrund der hohen partikuléren Fracht des Hydrolysats und der
deutlich niedrigeren benétigten FlieRgeschwindigkeiten im Vergleich zum Cross-Flow Betrieb z. B. eine
Exzenterschneckenpumpe eignen wirde. Als weitere Mdglichkeit zur Modifikation des getauchten Semi-
Dead-End Systems konnten die Flachmembranen direkt in den HR eingetaucht und dort betrieben werden.
Bei optimaler Positionierung des getauchten Membranmoduls kdnnte das vorhandene Ruhrwerk des HRs
die Scherkrafte auf die Membranoberflache intensivieren und im Idealfall die Deckschichtbildung ohne den
Einsatz von Ruckspuilzyklen kontrollieren. Eine weitere verfahrenstechnische Alternative flr beide Filtra-
tionssysteme konnten Membranrickspilungen mit Hydrolysegas darstellen, durch die, im Gegensatz zu
den vorher beschriebenen Varianten zur Kombination der oberflachenwirksamen Scherkréfte, auch Poren-
verblockungen entfernt wiirden.
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Aufgrund der Wirtschaftlichkeit und v. a. der vermeidbaren permeatseitigen Biofoulingformation wurde
das Cross-Flow System flr kontinuierliche Versuche mit einer bestehenden zweistufigen Biogasprodukti-
onskette ausgewahlt und in diese integriert. Im Vergleich zur herkémmlichen zweistufigen Prozessfiihrung
mit separatem HR und MR kann durch die Integration der Cross-Flow Mikrofiltrationsmembran zum einen
die Retentionszeit des Hochdruckmethanreaktors (pmr = 25 bar) bei gleichbleibender Raumbelastung von
mehr als drei Tagen auf anderthalb Tage verkirzt sowie zum anderen der Methangehalt von 85 % auf tber
94 % gesteigert werden (Bar et al., 2018; Ravi et al., 2019). Eine Erhéhung des Methananteils im Biogas
reduziert die Energiekosten fiir die anschlieBende Gasaufbereitung signifikant und eréffnet neue Einsatz-
moglichkeiten des produzierten Biogases, sodass letzteres u. a. im Verkehrssektor als Basis fiir die Produk-
tion von Erdgas als CNG (compressed natural gas) oder LBM (liquefied biomethane) verwendet werden
kann. Um den gekoppelten zweistufigen Biogasproduktionsprozess mit integrierter Membraneinheit weiter
zu optimieren und die erzielten Ergebnisse zu verifizieren, wird eine Pilotierung des Gesamtsystems im
Rahmen eines Demonstrationsprojekts angestrebt. Der zweistufige Hochdruckbiogasprozess wird durch die
Implementierung einer Membranfiltrationseinheit zur Fest-Fliissig-Trennung somit effizienter und die Nut-
zungsmoglichkeiten des produzierten Biogases vielseitiger. Des Weiteren wird der Energieverbrauch des
Gesamtsystems durch die Integration einer Mikrofiltrationsstufe nicht beeinflusst, da die Cross-Flow An-
lage ein geringeres Druckniveau als der Hochdruckmethanreaktor (4pce <« pmr) aufweist, sodass die bereits
installierte Pumpenleistung eines zweistufigen Systems mit Hochdruckmethanreaktor fir den Membranbe-
trieb ausreicht. Aus umwelttechnischer Sicht sollte das Gesamtsystem bzw. der Hydrolysereaktor zukinftig
nicht mit Maissilage, sondern auf Basis von Bioabfallen betrieben werden, was einerseits einen positiven
Effekt auf die Okobilanz des Gesamtprozesses hétte, aber andererseits die Hydrolysatzusammensetzung
alternieren wiirde. Durch letzteres kdnnen die Foulingeigenschaften des Hydrolysats und somit die Memb-
ranperformance stark beeinflusst werden, weshalb vor einer Pilotierung des Gesamtsystems weitere Labor-
versuche mit der Cross-Flow Membrananlage durchgefihrt werden sollten.
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Anhang vii

A Anhang

A.l lonenbilanz

Fir die in Tab. A.1 dargestellte lonenbilanz wurden die analysierten Parameter gemafR Gl. 3.2 von ihrer
mittleren Massenkonzentration 8 [mg/L] in ihre Aquivalentkonzentration ceq [meg/L] umgerechnet. Neben
der Ermittlung des Anteils der Carbonsduren am TOC-Gehalt kann mithilfe der lonenbilanz die Vollstén-
digkeit bzw. Genauigkeit der Analyse und somit die Plausibilitat Gberprift werden. In der oberen Hélfte
der Tabelle sind die analysierten Kationen aufgefiihrt, in der unteren Halfte die gemessenen Anionen. Fir
die Berechnung der Aquivalentkonzentration der organischen Sauren wurde der spezifische Dissoziations-
grad o bei einem durchschnittlichen pH-Wert von 5,75 beriicksichtigt (vgl. Tab. 3.2). Des Weiteren wurde
bei der Umrechnung der Phosphatkonzentration angenommen, dass unter diesen schwach sauren Bedin-
gungen hauptsachlich Dihydrogenphosphat (H2PO4) vorliegt (Holleman et al., 2007).

Wie sich bereits durch die Berechnung des Anteils der Carbonséduren am TOC-Gehalt abgezeichnet hat,
bestétigt die lonenbilanz ein Defizit bezlglich der analysierten Anionen. Die Differenz betrdgt fir das un-
gefilterte Hydrolysat, welches aufgrund der hohen Partikelfracht nur bedingt mittels IC und ICP zu analy-
sieren war, durchschnittlich tber 20 %. Wird das mittlere Defizit auf die Summe aller lonen bezogen, hal-
biert sich der lonenbilanzfehler (AIB) fast, ist mit iber 12 % aber dennoch signifikant. Die in Kap. 4.1.3
genannten organischen Inhaltsstoffe, die von der Analyse nicht erfasst wurden, kénnten zumindest einen
Teil der fehlenden Anionen erkléren. Allerdings musste z. B. Milchs&ure in Konzentrationen von annéhernd
2 g/L vorliegen, um die Bilanz auszugleichen. Bei der Analyse der geldsten Inhaltsstoffe reduziert sich der
Bilanzfehler deutlich, sodass die Differenz weniger als 9 % und der lonenbilanzfehler weniger als 5 %
betrégt. Dies verdeutlicht das generelle Problem einer vollstandigen Analytik des Hydrolysats, da ungefil-
terte Proben nur sehr stark verdiinnt mit dem IC gemessen werden konnten, um Verblockungen (v. a. der
Trennsédule) zu vermeiden. Messungenauigkeiten durch Verdunnungseffekte im Rahmen der Analyse des
ungefilterten Hydrolysats sind auch bei der Bestimmung des TOC-Gehalts (1:1000) aufgetreten, sodass
sich die CSB-Konzentration als der geeignetere Summenparameter zum Vergleich von Hydrolysat- und
Permeatproben herausstellte. Aus den genannten Griinden wurde auch Hydrogencarbonat (HCO3) bei der
Erstellung der lonenbilanz vernachlassigt, da die Hydrogencarbonatkonzentration lber Differenzbildung
vom TC- zum TOC- bzw. DOC-Gehalt bestimmt wird. Infolge der beschriebenen Verdiinnungseffekte
wurden bei einigen Proben hohere TOC- als TC-Konzentrationen gemessen, was nicht plausibel ist und
woraus negative TIC-Werte resultierten, sodass von Messungenauigkeiten ausgegangen werden konnte.
Zudem liegt das Kalk-Kohlenséure-Gleichgewicht bei denen im Hydrolysereaktor vorherrschenden pH-
Werten ungefahr bei 90 % undissoziierter, geldster Kohlensdure (H.COsz) und bei ca. 10 % Hydrogencar-
bonat (Becker & Muiller, 2008). Im Hinblick auf die Diskrepanz zwischen Kationen- und Anionenkonzent-
rationen sind die 10 % des errechneten TIC-Gehalts, die als HCO3™ in die Bilanz einflieRen wiirden, margi-
nal und kénnen somit vernachlassigt werden.
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Tab. A.1: lonenbilanz fur die gemittelten Werte des Hydrolysats Uber den gesamten Versuchszeitraum des
Hydrolysereaktors von thr = 1150 d

Parameter XHydrolysat Xgelost
Aluminium [meq /L] <0,01 <0,01
Bor [meq /L] 0,10 0,09
Barium [meq /L] 0,01 <0,01
Calcium [meq /L] 11,13 10,86
Chrom [meq /L] <0,01 <0,01
Kupfer [meq /L] <0,01 <0,01
Eisen [meq /L] 0,03 0,02
Kalium [meq /L] 42,91 27,86
Magnesium [meq /L] 11,31 5,99
Mangan [meq /L] 0,05 0,05
Molybdén [meq /L] <0,01 <0,01
Natrium [meq /L] 18,20 16,10
Nickel [meq /L] 0,05 0,04
Blei [meq /L] <0,01 <0,01
Strontium [meq /L] 0,02 0,01
Titan [meq /L] 0,02 <0,01
Zink [meq /L] 0,03 0,01
Ammonium [meq /L] 13,97 10,86
Ameisensaure [meq /L] <LOD <LOD
Essigsdure [meq /L] 38,43 34,20
Propionsaure [meq /L] 10,02 8,75
Buttersdure [meq /L] 15,70 13,90
Isobuttersaure [meq /L] 3,02 2,56
Milchséure [meq /L] N/A N/A
Valerianséure [meq /L] 2,62 2,30
Chlorid [meq /L] 3,94 2,79
Nitrat [meq /L] <0,01 <0,01
Phosphat [meq /L] 1,41 1,21
Sulfat [meq /L] 0,25 0,16
¥ Kationen [meq /L] 97,83 71,90
¥ Anionen [meq /L] 77,62 65,88
Differenz bzw. AIBY [96] 20,7 bzw. 11,59 8,4 bzw. 4,49

D: Berechnung des Ionenbilanzfehlers AIB gemiB AIB = (X Kationen - [ Anionen|) / (X Kationen + [ Anionen|)

Der lonenbilanzfehler der geldsten Inhaltsstoffe kann unter der Annahme, dass die Phosphor- und Schwe-
felgehalte ausschlieBlich in Form von Phosphaten und Sulfaten vorliegen, verringert werden. Diese Hypo-
these gilt ausschlieBlich fiir die gelésten Inhaltsstoffe, da Phosphor- und Schwefelkonzentrationen des un-
gefilterten Hydrolysats auch in Form von anderen Verbindungen, z. B. gebundener Schwefel in den Fest-
stoffen der Maissilage, vorliegen kdnnen. Durch diese Annahme bzw. die Umrechnung von Phosphor und
Schwefel in die Aquivalentkonzentrationen von Phosphat sowie Sulfat kann die Abweichung der lonenbi-
lanz fur die gel6sten Inhaltsstoffe um etwa 1 % verringert werden. Das lasst vermuten, dass die Analyse
der Anionen mit dem IC auch bei den gefilterten Proben nicht vollstandig ist.
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Die groRere Diskrepanz der lonenbilanz des ungefilterten Hydrolysats im Vergleich zu den geldsten In-
haltsstoffen lasst sich v. a. auf zwei Faktoren zurtickfliihren. Zum einen weisen die Messungen des ungefil-
terten Hydrolysats u. a. aufgrund des Riickhalts der adsorbierten organischen Séuren und weiterer lonen
durch die analytische Trennsédule groRere Messungenauigkeiten auf als die Analysen der gefilterten Proben
und zum anderen beeinflussen die Partikel und Mikroorganismen die Analyse sowie Lagerung derselben
starker. Bezuglich der Lagerung sei erwéhnt, dass die Messungen mit dem IC nicht immer zeitnah durch-
geflihrt werden konnten und die ungefilterten Proben eine héhere Aktivitat als die gefilterten Proben auf-
wiesen, sodass die vorhandenen Mikroorganismen die Carbonséduren teilweise metabolisieren konnten. Zu-
dem wurde nur eine begrenzte Anzahl an Messungen der ungefilterten Proben wegen der Verblockungsge-
fahr der verwendeten Trennsdulen durchgefiihrt. Diese begrenzten Probenanzahlen wiesen oft grof3e Streu-
ungen auf, was eine deutlich hohere Standardabweichung gegenuber den gefilterten bzw. Permeatproben
zur Folge hatte.

A2 Anorganikkonzentrationen wahrend der Vorfiltrationsversuche

In Tab. A.2 sind die Messergebnisse der anorganischen Bestandteile, die wahrend der Vorfiltrationsversu-
che mit den Polymermembranen in Massenkonzentrationen von tiber 10 mg/L vorlagen, dargestellt.

Tab. A.2: Messergebnisse der anorganischen Bestandteile mit Massenkonzentration finyar > 10 mg/L beglei-
tend zu den Vorfiltrationsversuchen mit Polymermembranen

Parameter Hydrolysat Permeat; Permeati Permeatiii Permeativ
(roh) [0,8 pm] [0,45 pm] [0,2 um] [0,1 pm]
Calcium (Ca?*) [mg/L] 512 218 214 211 205
Eisen (Fe?*) [mg/L] 47,8 59 5,7 5,2 2,9
Kalium (K*) [mg/L] 1687 1095 1068 1066 1036
Magnesium (Mg?*)  [mg/L] 137,5 72,8 71,6 71,5 69,1
Natrium (Na*) [mg/L] 55,1 36,6 35,6 354 34,6
Phosphor (P) [mg/L] 253,3 94,1 91,8 91,6 88,9
Schwefel (S) [mg/L] 95,9 20,7 20,3 20,1 19,2
Silicium (Si**) [mg/L] 2254 68,6 68,5 68,1 60,6
Chlorid (CI") [mg/L] 231 207 204 202 201
Phosphat (PO,*) [mg/L] 303 227 225 224 219
Sulfat (SO4%) [mg/L] 30 27 27 26 26

Ammonium (NHs")  [mg/L] 277 201 195 191 52
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A3

EDX-Spektren einzelner Flachmembranproben

In Abb. A.1 sind ausgewahlte Ergebnisse der semiquantitativen Analyse von der Membranoberfléche (a)

bzw. der Deckschicht (b, ¢, d) der Flachmembranen des Semi-Dead-End Systems mithilfe von energiedis-

persiver Rontgenspektroskopie (EDX) dargestellt.
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Abb. A.1: EDX-Spektren ausgewahlter Proben der keramischen Flachmembranen parallel zu den Langzeitex-
perimenten mit dem Semi-Dead-End System: (a) neue unbeladene Membran, (b) nach einer Rein-
wasserkennlinienmessung, (c) nach Beendigung von E7, (d) nach Beendigung von E8 ohne anschlie-
Rende Reinigung
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