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1 Einleitung

1.1  Motivation

Die Fest-Fliissig Trennung ist eine Grundoperation der Verfahrenstechnik zur Abtrennung
von Partikeln aus Suspensionen. Hierfiir kommt eine groRe Bandbreite von Apparaten zum
Einsatz. Eine wichtige und haufig eingesetzte Methode zur Abtrennung von Suspensionen
stellt dabei die Kuchenfiltration dar. Bei der Kuchenfiltration erfolgt die Trennung durch ein
Filtermedium mithilfe einer Druckdifferenz. Dabei bildet der Feststoff (iber dem
Filtermedium einen zeitlich anwachsenden Filterkuchen aus. Eine besondere Schwierigkeit
stellen dabei Partikel dar, die eine stark verdichtete Grundschicht am Filtermedium ausbilden
und die nachfolgende Filtration der Suspension maRgeblich erschweren. Um solch schwer
filtrierbare Suspensionen abzutrennen, wird eine Reihe von Trennapparaten wie die
Zentrifuge, die Cross-Flow Filtration, die Precoat-Filtration oder die Kammerfilterpresse
eingesetzt. Die Zentrifugation benétigt vor allem bei sehr gering konzentrierten
Suspensionen vergleichsweise viel Energie, um die Gesamtsuspension zu beschleunigen.
Etwa 50 % des Anteils der Leistungsaufnahme ist auf die Beschleunigung von Feststoff und
Flassigkeit zurtickzufiihren [1]. Zusatzliche Probleme fiir die Zentrifugation bereiten vor allem
Partikel, wie zum Beispiel Mikroalgen oder Hefezellen, die eine geringe Dichtedifferenz zum
umgebenden Medium aufzeigen. Ebenso miissen die Partikel mit einer moglichst geringen
Restfeuchte abgetrennt werden, um die Kosten bei einer nachfolgenden thermischen
Trocknung zu reduzieren [2,3]. Die Zentrifugation erzeugt aber noch einen flieRfahigen
Schlamm [4]. Ahnlich ist es bei der Querstromfiltration, bei dem ebenfalls ein noch
flieBfahiges Konzentrat fir den Feststoffaustrag erforderlich ist. Eine weitere Moglichkeit zur
Abtrennung von schwer filtrierbaren Partikeln stellt die Precoat-Filtration dar. Jedoch hat
dieses Verfahren den Nachteil der Bildung einer Precoat-Schicht, was zusatzliche Kosten
verursacht und zudem das Wertprodukt mit Precoat-Material kontaminiert [5,6].
Schwerfiltrierbare Stoffe werden nach dem Stand der Technik mit diskontinuierlichen

Kammerfilterpressen abgetrennt [7,8]. Ein Kuchenaufbau von solch kleinen Partikeln
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verursacht aber wiederum aufgrund der kleinen Poren, insbesondere wenn es sich um
kompressible Stoffe handelt, einen hohen Filtrationswiderstand, der sich vor allem in der
filtermediumsnahen Schicht aufbaut [9, 11]. Das ist besonders bei diskontinuierlichen
Pressfilter von Nachteil, da hier ein ausreichend dicker Filterkuchen erzeugt werden muss,
um einen anschlieffenden Austrag aus dem Trennapparat zu erreichen [12]. Die Bildung eines
dicken Kuchens mit hohen Filtrationswiderstanden geht dann mit einer enorm hohen

Filtrationszeit einher.

Ein grofRes Potential zur Losung der Problematik der Abtrennung von solch
schwerfiltrierbaren Stoffen weist das neuartige Verfahren der Dinnschichtfiltration auf.
Gegenstand dieser Arbeit ist die Entwicklung dieses Verfahrens zur Abtrennung
feinstpartikularer und schwerfiltrierbarer Suspensionen. Hierzu gehdren neben organischen
Partikeln, Pigmenten, RuB und Titandioxid auch biologische Mikropartikel wie zum Beispiel
Mikroalgen oder Hefezellen. Das Konzept der Dinnschichtfiltration basiert auf die Bildung
sehr dinner Kuchen, mit einer Dicke von weniger als 1 mm durch eine kurze
Kuchenbildungszeit. Durch die Diinnschichtfiltration erweitert sich das Produktspektrum der
kontinuierlichen Kuchenfiltration auf Partikel, bei denen eine Kuchenfiltration nur schlecht
oder Uberhaupt nicht gelang. Da der maximale Durchstrémungswiderstand bei sehr
kompressiblen Kuchen direkt zu Beginn der Filtration durch eine stark verdichtete
Kuchenschicht gebildet wird, sto3t eine herkdmmliche Kuchenfiltration an die Grenzen der
Effizienz. Die Dlinnschichtfiltration setzt genau hier an. Bei der Diinnschichtfiltration wird die
Kuchenbildung abgebrochen, sobald sich die verdichtete Kuchenschicht gebildet und der
Filtratfluss stark abgenommen hat. Die nachfolgende ineffiziente Kuchenbildung wird
unterbunden und der Kuchen wird nach der Entfeuchtung in den Produktaustrag gefordert.
Die Umsetzung des Verfahrens der Dinnschichtfiltration erfolgt mit Polymermembranen auf
einem Vakuumtrommelfilter. Die Vorteile der Polymermembran sind hierbei die
gasdurchsatzlose  Betriebsweise, ein partikelfreies Filtrat und eine glatte
Membranoberflache [13]. AuBerdem ermoglichen hohe Drehzahlen auf einem
Vakuumtrommelfilter einen hohen spezifischen Feststoffmassenstrom bei gleichzeitig
gleichbleibender Restfeuchte. Kompressible Partikelsysteme neigen zu Rissbildungen und

konnen daher einen erhohten Gasdurchsatz zur Folge haben. Der Gasdurchsatz kann
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sprunghaft um GroBenordnungen von 10-1000 ansteigen [14]. Sofern die Vakuumpumpe
das Druckgefdlle nicht aufrechterhalten kann, kommt es zu einem absinkenden
Gasdifferenzdruck und einer Erhohung der Restfeuchte des Filterkuchens. Durch den Einsatz
einer hydrophilen Polymermembran kann der Gasdurchsatz bis zu einem bestimmten
kapillaren Eintrittsdruck unterbunden und der Energieverbrauch verringert werden [15-17].
Den weiteren Vorteil, den man sich durch die Anwendung von Membranen zu Nutze macht,
ist die glatte Oberflaiche. Bei Filtergeweben konnen Partikel in die Gewebsstruktur
eingedrickt werden, das Gewebe verstopfen und die Abnahme des Filterkuchens
erschweren. Die auf dem Gewebe verbliebene und verdichtete Kuchenschicht kann dann den

nachfolgenden Filtrationszyklus maRgeblich beeinflussen.

Die Umsetzung der Dinnschichtfiltration mit Polymermembranen ist jedoch mit
Herausforderungen verbunden. Entscheidend fiir dieses Verfahren sind folgende Punkte: die
Stabilitat der Membran gegeniiber mechanischer Beanspruchung, die vollstandige Abnahme
des sehr diinnen Filterkuchens und die kontinuierliche Reinigung der Membran auf dem
Vakuumtrommelfilter. Zur Umsetzung der Dinnschichtfiltration werden die im nachsten

Abschnitt beschriebenen Ziele angesetzt.

1.2 Zielsetzung der Arbeit

In der vorliegenden Arbeit werden die folgenden Punkte erortert:
1) Einsatz von Mikrofiltrationsmembranen fiir die Diinnschichtfiltration

Fir die Eignung der Diinnschichtfiltration werden Membranen ausgewahlt, die der
mechanischen Beanspruchung einer Walzenabnahme standhalten. Hierzu werden
Langzeitversuche mittels einer am Vakuumtrommelfilter angebauten Walzenabnahme

durchgefiihrt. Die morphologische Veranderung der eingesetzten Membranen ist mittels der
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Kapillarflussporometrie zu untersuchen. Zur Veranschaulichung der Verdanderungen der

Membranen werden zusatzlich Bilder im Rasterelektronenmikroskop aufgenommen.

2) Untersuchung einer Walzenabnahme sehr diinner Filterkuchen von Membranen

Eine der Herausforderungen fiir die Dinnschichtfiltration ist die Abnahme sehr dinner
Filterkuchen. Bisherige Abnahmemethoden mit einer Walze, die industriell eingesetzt
werden, bendtigen immer noch eine Filterkuchenhéhe von mehreren Millimetern. Ziel ist es
daher eine Abnahmemethode fiir Filterkuchen zu entwickeln, die eine Hohe von weniger als
einen Millimeter besitzen, ohne dabei die untenliegende Membran zu beschadigen. Zur
Abnahme dieser sehr dinnen Filterkuchen wird eine weiche Walzenabnahmeform
eingesetzt. Hierbei ist zu ermitteln inwiefern unterschiedliche Betriebsparameter einen

Einfluss auf den Anteil des abgenommenen Kuchens haben.

3) Entwicklung einer Reinigungsmethode von Membranen mittels eines Hochdruckstrahls

Der Einsatz von Membranen bringt das Problem des Foulings mit sich. Aktuell eingesetzte
Verfahren zur mechanischen Reinigung von Membranen kdénnen nicht in kontinuierlicher
Weise am Vakuumtrommelfilter angewendet werden. Daher ergibt sich die Notwendigkeit
ein neues In-situ-Reinigungsverfahren zu entwickeln, das auf den Einsatz von Membranen
auf einem Vakuumtrommelfilter abgestimmt ist. In diesem Abschnitt wird ein
Hochdruckreinigungsverfahren untersucht, das die Membranen von der Kuchenseite reinigt.
Das Hochdruckreinigungsverfahren bietet eine Vielzahl an Parametervariationen. Es erfolgen
erste Untersuchungen zur Reinigungseffizienz von Membranen in einer Reinigungsapparatur
im Labormalfstab. Hierbei wird der Einfluss der experimentellen Parameter Reinigungswinkel,

Druck, Dauer und Temperatur erortert.
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4) Vergleich der Filtrationseigenschaften zwischen Filtergewebe und Polymermembran

Der Einsatz von Membranen bringt die Vorteile eines klaren Filtrats, eines minimalen
Gasdurchsatzes und einer idealen Abnahmefahigkeit der diinnen Filterkuchen mit sich.
Jedoch besitzen Membranen haufig einen geringeren Fliissigkeitsdurchsatz als Filtergewebe.
Es stellt sich die Frage inwiefern das Membranmaterial die Filtration im Vergleich zu
Filtergeweben beeinflusst. Zu diesem Zweck werden die Filtermediumswiderstande und
spezifischen Filterkuchenwiderstande von der Membran und dem Filtergewebe in einer
Drucknutsche sowie die spezifischen Feststoffmassendurchsatze auf einer Handfilterplatte
ermittelt und miteinander verglichen. Dies gibt Aufschluss tUber die Anwendbarkeit und

Effizienz von Polymermembranen fir die Diinnschichtfiltration.






2 Theoretische Grundlagen

2.1 Kuchenfiltrationstheorie

In diesem Kapitel werden die Grundlagen der wichtigsten Filtrationsart, der
kuchenbildenden Filtration, beschrieben. Die Trennung einer Suspension erfolgt durch ein
Filtermedium bei einem treibenden Potential, der Druckdifferenz oder der Schwerkraft. Uber
dem Filtermedium bilden sich Partikelbriicken aus, die einen Feststoffdurchschlag
verhindern. Anschlieend bildet sich ein pordser Filterkuchen aus, der mit der Zeit anwachst.
Zu den Kuchenbildungsvorgangen gibt es zahlreiche mathematische Modelle [17, 18]. Nach
dieser Kuchenbildungsphase folgt die Entfeuchtung, bei der die Fllssigkeit in den Poren, im
Falle einer ausreichenden Gasdruckdifferenz, durch Entfeuchtungsluft verdrdangt und
untersattigt wird. Fir die Beschreibung der Kuchenentfeuchtung sind in der Literatur

ebenfalls zahlreiche Modellansatze vorhanden [20-23].

Grundsatzlich wird der Fest-Flissigtrennprozess von der Struktur der dabei entstehenden
Haufwerke bestimmt. Es wird zwischen inkompressiblen und kompressiblen Haufwerken
unterschieden, die sich hinsichtlich ihrer Reaktion auf eine Druckbeanspruchung abgrenzen
[24].

2.1.1 Inkompressible Haufwerke

Ein ideales Haufwerk ist inkompressibel und verhalt sich unabhangig vom Druck wie eine

homogene starre Packung. Als Ausgangspunkt der Beschreibung der Durchstromung dient
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das Gesetz von Darcy, das den Zusammenhang zwischen dem Filtratstrom, der
Filtrationsdruckdifferenz Ap, dem hydraulischen Gesamtwiderstand R und der Viskositat n
herstellt (Gleichung (2-1)). Fiir die Filterkuchenbildungsgleichung wird dem konventionellen
Ansatz nach Ruth gefolgt [26, 27]. Hierzu werden die Annahmen eines idealen
Filtrationsvorgangs getroffen. Dies ist der Fall bei einer einphasigen laminaren Stromung
eines inkompressiblen newtonschen Fluides bei konstantem Druck durch eine
unveranderliche Packung. Weiterhin wird eine ideal durchmischte und homogene
Suspension angenommen, bei der der Feststoff vollstandig am Filtermedium abgeschieden
wird.
v _ pa

at N R (2-1)

Der im Gesetz von Darcy beschriebene Gesamtwiderstand R setzt sich aus dem

Filtermediumswiderstand Ry und dem absoluten Filterkuchenwiderstand Rc zusammen
(Gleichung (2-2)).

R = RM + RC (2'2)

Da der absolute Filterkuchenwiderstand Rc mit wachsender Kuchenhéhe weiter zunimmt,
wird dieser Wert aus dem hohenspezifischen Filterkuchenwiderstand rc und der
Filterkuchenhohe hc berechnet (Gleichung (2-3)). Da der hohenspezifische
Filterkuchenwiderstand rc meist schwieriger zu messen ist, wird auch haufig der
massenbezogene Filterkuchenwiderstand am, angegeben.

Re=1c-he= an (1—¢)ps-he (2-3)

Aus den Gleichungen (2-1), (2-2) und (2-3) kann die folgende Grundgleichung der
Kuchenfiltration formuliert werden.

av. ApA

dt o n (Ry+hcre) (2-4)

Diese Grundgleichung kann integriert werden und ergibt nach einer Umformung die folgende
linearisierte Gleichung.
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t K R
—_— nz . .V+Ln
4 2A4°Ap AAp

(2-5)

Uber eine Feststoffmassenbilanz berechnet sich der Konzentrationsbeiwert k, der das
Filtratvolumen V, die Kuchenhéhe hc, die Kuchenporositat € und die Volumenkonzentration

der Suspension cv ins Verhaltnis setzt.
Cy Ahc

K= = (2-6)
1—-&—cy %4

2.1.2 Kompressible Haufwerke

Im Unterscheid zu den inkompressiblen Haufwerken unterscheiden sich die kompressiblen
Haufwerke in ihrer Reaktion auf eine Druckbeanspruchung. Die oben hergeleitete
Filterkuchengleichung gilt nur fiir inkompressible Haufwerke, da Porositdt und Widerstand
von kompressiblen Haufwerken nicht Uber die ganze Kuchenhéhe homogen sind. Die
Ubertragung der Filterkuchengleichung auf den kompressiblen Fall wird hiufig durch

Mittelwerte von Porositdt und Widerstand beschrieben [28,24].

Die moglichen Ursachen des kompressiblen Verhaltens von Haufwerken sind vielfaltig und
werden in Abbildung 2-1 beschrieben. In der Realitat Uberlagern sich haufig diese
Mechanismen. Die in Filterkuchen gebildete Strukturen stellen nur selten die dichteste
Packung dar. Diese Packungen lagern sich unter Druckbeanspruchung um und bilden
dichtere Packungen [14]. Beispielsweise ist dies bei plattchenformigen Partikeln sehr
ausgepragt, da sie eine enge dachziegelartige Struktur ausbilden (Abbildung 2-1 a)). Ein
weiterer Mechanismus liegt bei stabilen Suspensionen oder bei hochpordsen Agglomeraten
vor. Bei stabilen Suspensionen fiihrt eine Uberwindung der AbstoBungskrifte zu einem
kompressiblen Verhalten [29 30]. Diese Filterkuchen aus Agglomeraten kénnen der
Druckbeanspruchung nicht standhalten und werden deshalb stark kompaktiert (Abbildung
2-1b)). Des Weiteren kdnnen auch deformierbare Partikel zu einem kompressiblen Haufwerk
fiihren (Abbildung 2-1 c)). Ebenso kénnen sehr hohe Driicke wahrend der Abtrennung in
einer Uberschreitung der Materialfestigkeit resultieren. Kornbruch und plastisches FlieRen

sind dann Ursachen fiir das kompressible Verhalten (Abbildung 2-1 d)).
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a) Umlagerung von Partikeln

Korner

Plattchen i

b) Wechselwirkung von feinen Partikeln

stabile Suspension Agglomerate
Tevests EFT
e 09 °
009 0
0000 ¢ & 'n.: L)
|

c) Deformation von Partikeln

Zellen |
e Ik /)
[ ]

d) Uberschreitung der Materialfestigkeit

Fasern

Kornbruch

Plastische Verformung

Abbildung 2-1: Ursachen fiir das kompressible Verhalten von Filterkuchen (nach [24]).

Aus den oben beschriebenen Effekten sieht man, dass die anliegende Druckdifferenz einen
Einfluss auf die Struktur des Haufwerks hat. Bei inkompressiblen Filterkuchen hingegen
bleiben Porositdt und Durchstromungswiderstand im ganzen Haufwerk konstant. Bei der
Ablagerung von Feststoffpartikeln auf den Filterkuchen fliet das Filtrat durch die
entstandenen Poren in Richtung des abnehmenden hydraulischen Drucks. Die

Druckgradienten bei inkompressiblen Filterkuchen sind bei der Durchstrémung linear
(Abbildung 2-2).
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Hydraul. Druck Porositat
max. € = const.
PL
max.
Ps r.= const.
Feststoff- Durchstromungs-
gerustdruck widerstand

Abbildung 2-2: Inkompressibles Verhalten von Filterkuchen (nach [24]).

Andern sich nun bei kompressiblen Filterkuchen die Porositidt und der Widerstand eines
Filterkuchens in Abhangigkeit des Filtrationsdrucks, so andert sich die Struktur innerhalb der
Kuchenhohe. Es liegt daher ein Porositats- und Widerstandsgradient vor (Abbildung 2-3). Das
Konzept des Feststoffgeriistdruckes erklart das Phdanomen des Porositats- und
Widerstandgradienten [31]. Bei der Durchstromung von Haufwerken stellt sich ein
Druckverlust in der Flissigkeit ein. Dieser Druckverlust wird vom Feststoffgeriist
aufgenommen. Da bei der Filtration der hydraulische Druck in Richtung Filtermedium abfillt,
nimmt dementsprechend der Feststoffgeriistdruck zum Filtermedium hin zu [32]. Demnach
ist der Kuchen unmittelbar tGber dem Filtermedium bei kompressiblen Filterkuchen am
starksten kompaktiert. Dort sind der lokale Widerstand und der lokale Druckgradient am
hochsten und die lokale Porositat am niedrigsten [24, 25]. Der lokale Widerstand dieser hoch

verdichteten Schicht am Filtermedium stellt den ,Flaschenhals” fiir die Durchstrémung dar.

11
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Hydraul. Druck Porositat
max. max.
P, €
max. maX.
P e
Feststoff- Durchstromungs-
gerlstdruck widerstand

Abbildung 2-3: Kompressibles Verhalten von Filterkuchen (nach [22]).

Diese Grundschichtverdichtung ist vor allem bei hochkompressiblen Filterkuchen enorm. Es
bildet sich eine fast undurchlassige Schicht (engl. skin) aus, die die nachfolgende Filtration

stark beeintrachtig und den grofSten Teil des Drucks aufnimmt [9, 10].

2.2  Vakuumtrommelfilter

Bei Vakuumdrehfiltern unterscheidet man zwischen Vakuumtrommel-, Vakuumscheiben-,
Vakuumband- und Vakuumplanfiltern [33]. Vakuumscheibenfilter haben den Vorteil eines
hohen Durchsatzes. Vakuumbandfilter eignen sich sehr gut flir Waschungen.
Vakuumplanfilter werden bevorzugt bei schnell sedimentierenden Produkten eingesetzt.
Vakuumtrommelfilter haben aufgrund ihrer hohen Flexibilitit den weitesten

Anwendungsbereich [3,16].

2.2.1 Kuchenbildung am Vakuumtrommelfilter

Die Kuchenbildung am Vakuumtrommelfilter wird durch die Geometrie und die
Filterdrehzahl bestimmt [34]. Die Filtertrommel wird durch den Steuerkopf in verschiedene
Zonen eingeteilt: Kuchenbildungszone a:, Kuchenentfeuchtungszone ay, Kuchenabwurfzone

und Regenerationszone (Abbildung 2-4).
12
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Kuchenentfeuchtung

l Regenerationszone

Kuchenbildung

Abbildung 2-4: Einteilung der Filtertrommel in verschiedene Zonen durch den Steuerkopf.

Die Kuchenbildungszeit t; wird durch den Kuchenbildungswinkel a; und der Filterdrehzahl n
beschrieben (Gleichung (2-7)).

—_ _Q
360°

4

S|

(2-7)

Fir die Kuchenhohe folgt aus einer Massenbilanz um den Filterkuchen und Integration von
Gleichung (2-4).

2
h = J(R_M) L 2K4pty Ry (2-8)

rc nre rc

Unter Vernachlassigung vom Filtermediumswiderstand Ry folgt die Gleichung 2-9).

,2 Apt
h. = cKkaph (2-9)
nre

Fur den spezifischen Feststoffmassendurchsatz n, am Vakuumtrommelfilter ergibt sich
daher mit

ms = nhe ps(1—¢€) (2-10)

die folgende Gleichung (2-11).

13
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: / 2 [
mg = (1 —¢) ps — “JKAdpn - 3‘;;0 (2-11)

GemalR Gleichung (2-11) lasst sich also der spezifische Feststoffmassendurchsatz am

Vakuumtrommelfilter durch die Erhéhung der Filterdrehzahl erhéhen. Die Abbildung 2-5

zeigt einen qualitativen Verlauf des spezifischen Feststoffmassendurchsatzes mg, in
Abhangigkeit der Filterdrehzahl n.

k‘g] -~

g [

ms X \n

1
n [@]

Abbildung 2-5: Schematischer Verlauf des spezifischen Feststoffmassendurchsatzes ni; bei
Erhéhung der Filterdrehzahl n (nach [35,36]).

Durch eine vergleichsweise einfache Mallnahme lasst sich damit der Feststoffmassenstrom
des Vakuumtrommelfilters erh6hen. Doch die Erhéhung des Feststoffmassenstroms ist durch
eine erforderliche Mindestkuchenhéhe h¢min begrenzt. Der Grund hierfir ist, dass fur die
Abnahme von Filterkuchen eine Mindestdicke erforderlich ist. Somit existiert eine

Drehzahlbegrenzung nmex fir den Vakuumtrommelfilter (Abbildung 2-6).
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>

hc,m'm hc [mm]

Abbildung 2-6: Qualitativer Verlauf der Filterkuchenhéhe in Abhangigkeit von der Filterdrehzahl. Die
maximale Filterdrehzahl npmay ist durch die erforderliche Mindestkuchenhdhe hc min begrenzt. [nach 36].

Hinsichtlich der Restfeuchte ist bekannt, dass die Drehzahlerhéhung auf dem
Vakuumtrommelfilter keinen Einfluss darauf hat [37]. Denn bei einer Verringerung der
Kuchenbildungszeit durch eine hohere Drehzahl nimmt auch die durch die Steuerscheibe
vorgegebene Entfeuchtungszeit ab. Die Filterdrehzahl kann daher ohne Restfeuchteinbufien
erhoht werden.
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2.2.2 Kuchenabnahme am Vakuumtrommelfilter

Zur Abnahme der Filterkuchen sind in der Literatur einige Methoden beschrieben [16]. Die
Abbildung 2-7 gibt eine Ubersicht der am hiufigsten eingesetzten Abnahmemethoden auf
dem Vakuumtrommelfilter.

Kuchen

Kuchen
Precoat ~
Filtermedium
ﬁ Filterzelle
* . ,
B Filtratrohr B
B
Schaber und |

Precoat mit Messer

Druckluftriicksto

DY

Walzenabnahme

R

Bandabnahme

Abbildung 2-7: Unterschiedliche Abnahmemethoden des Filterkuchens vom Vakuumtrommelfilter
(nach [16]).

Die meist genutzte Methode ist ein DruckluftriickstoR mit Schaber. Der Filterkuchen wird mit
einem DruckluftrickstolR von der Filtratseite in den Produktaustrag befordert. Eventuelle
Reste auf dem Filtergewebe werden mit einem Schaber entfernt. Diese Austragsweise eignet
sich fir vor allem fiir sprode Kuchen. Eine andere Methode, die sich fiir pastose Filterkuchen
eignet ist die Walzenabnahme. Der Filterkuchen wird hierbei von der Walze aufgenommen
und anschlieRend mit einem Schaber von der Walze in den Produktaustrag beférdert. Bei
einer Precoatfiltration, die sich fir verdiinnte und schwerfiltrierbare Suspensionen eignet,

wird eine Precoat-Schicht gebildet, die selbst als ein Filtermedium agiert [38, 39]. Wahrend
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der Filtration entsteht eine sehr diinne Filterkuchenschicht von weniger als 1 mm. Um den
Kuchen abzutragen, riickt ein scharfes Messer langsam vor und nimmt den Kuchen und einen
Teil der Precoat-Schicht ab. Die pordse Precoat-Schicht kann dann wieder in den
Suspensionstrog tauchen. Bei einer Abnahme vom Band verlasst das Filtertuch die Trommel
und der Filterkuchen wird durch die Krimmung an einer Umlenkrolle abgetragen. Die
Besonderheit dieser Methode ist die Moglichkeit der Waschung des Filtertuchs von beiden

Seiten.

Eine fir die Dinnschichtfiltration zwingend erforderliche Entwicklung ist die
Walzenabnahme sehr dinner Filterkuchen von Polymermembranen. Zwar sind bereits, wie
oben beschrieben, einige Abnahmemethoden fiir den Vakuumtrommelfilter vorhanden,
jedoch eignen sie sich nur bedingt fir die Diinnschichtfiltration. Der Schaber mit
DruckluftriickstoR ist eine sehr gdngige Abnahmemethode fiir einen Vakuumtrommelfilter,
aber um sehr diinne Filterkuchen damit abnehmen zu kénnen, ware eine perfekte Rundheit
des Vakuumtrommelfilters erforderlich, was vor allem bei sehr groen Trommelfiltern nur
schwer zu realisieren ist. Des Weiteren wirde ein zu nahes Anfahren des Schabers das
untenliegende Filtergewebe beschadigen. Ein hierfir eingesetzter Druckluftriicksto, um
den Kuchen einwandfrei vom Filtergewebe zu 16sen, benétigt eine Mindestkuchenhéhe von
5 mm und ware bei hydrophilen Polymermembranen, die hier in dieser Arbeit Anwendung
finden ohnehin nicht praktikabel. Bei den bisher industriell eingesetzten Walzen zur
Abnahme pastoser Filterkuchen ist ebenso eine Mindestkuchenhdéhe von 5 mm erforderlich.
Eine Bandabnahme setzt eine hohe mechanische Stabilitat des Filtermediums gegeniber der
Dehnung voraus. Selbst bei diesem Verfahren sind Mindestkuchenhéhen von mehreren
Millimetern erforderlich. AuRerdem ist das Gelingen bei diesen Abnahmemethoden von der
Filterkuchenbeschaffenheit, wie etwa der Kohdasion abhangig und somit nicht universell

einsetzbar.
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2.3 Fouling von Membranen

Das Fouling ist eine physikalisch-chemische Wechselwirkung zwischen den zurlickgehaltenen
Stoffen untereinander sowie zwischen der Membran und den zuriickgehaltenen Stoffen. Das
Fouling von Membranen kann abhdngig von ihren Effekten und Mechanismen in
unterschiedliche Kategorien unterteilt werden [40]. Die Moglichkeiten der Unterteilung des
Foulings sind: Starke der Adsorption an die Membran, Art der Foulingsubstanz und

Lokalisation des Foulings.

Starke der Adsorption an die Membran

Ausschlaggebend fiir diese Einteilung ist die Reinigungsmethode zur Wiederherstellung des
Permeatflusses der Membran. Das reversible Fouling, welche auch als Kuchenfouling
bezeichnet wird, resultiert aus der schwachen Bindung der Foulingsubstanz mit der
Membran. Diese Art von Fouling kann durch physikalische Reinigungsmethoden entfernt
werden. Ein Fouling, das ein starkeres Gerist ausbildet und nicht mehr durch physikalische
Methoden beseitigt werden kann, ist das irreversible Fouling [41-43]. Das irreversible Fouling
wird durch eine Instandhaltungsreinigung (engl. maintenance cleaning) beseitigt. Die
Instandhaltungsreinigung ist ein mit chemischen  Methoden kombiniertes
Reinigungsverfahren. Meist wird hierbei eine mit Chemikalien unterstitzte Riickspillung
eingesetzt (engl. chemically enhanced backwash). Ein von Kraume et al. [43] und Judd [41]
eingeflihrter Begriff des verbleibenden Foulings beschreibt Foulingsubstanzen, die nicht
mehr durch die Instandhaltungsreinigung entfernt werden kdnnen. Um das verbleibende
Fouling zu entfernen, ist eine Erneuerungsreinigung (engl. recovery cleaning) durchzufihren.
Dies beinhaltet das vollstandige Eintauchen der Membran in die Reinigungsfliissigkeit bei
einer erhohten Konzentration und Dauer. Fouling, das hierdurch nicht mehr entfernt werden
kann, wird als das permanente Fouling bezeichnet und legt auch die Standzeit der Membran

fest. Die Abbildung 2-8 zeigt die vier verschiedenen Foulingarten.
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Abbildung 2-8: Einteilung der Foulingarten: reversibles Fouling, irreversibles Fouling, verbleibendes
Fouling und permanentes Fouling (nach [43]).

Art der Foulingsubstanz

Die Art der Einteilung richtet sich nach der Substanz des Foulings. Fouling, das durch die
Anlagerung und dem Wachsen von Mikroorganismen auf der Membran entsteht, ist das
sogenannte Biofouling [44]. Besteht die Foulingschicht aus Proteinen, Polysacchariden und
anderen organischen Bestandteilen, die aus dem Feed oder dem Sekret der
Mikroorganismen stammen, so zahlt es zum organischen Fouling [45]. Das anorganische
Fouling entsteht meist durch die Fallung von anorganischen Kristallen oder Komplexen, die
mit der Oberflache der Membran wechselwirken oder die Poren der Membran verstopfen
konnen [46].

Lokalisation des Foulings

Partikel, die grofSer als der Porendurchmesser der Membran sind, lagern sich oberhalb der
Membran ab und bilden durch zusatzliche Einlagerungen von kleineren Partikeln eine

Deckschicht aus (Abbildung 2-9) [47]. Diese Deckschicht fuhrt zur erheblichen Verringerung
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der Permeabilitat und kann durch Kompaktierung noch undurchlassiger werden. Das
Foulingverhalten wird dann nicht mehr durch die Membraneigenschaften bestimmt,
sondern durch die Wechselwirkung der adsorbierten Substanzen. Dies hat zur Folge, dass
auch Partikel abgeschieden werden koénnen, die wesentlich kleiner sind als der
Porendurchmesser der Membran. Partikel, die einen dhnlichen Durchmesser wie die Poren
besitzen, kdnnen zu einer Porenverblockung fiihren. Die Partikel lagern sich zu Beginn der
Filtration im Porenmund ab und fiihren zu einem erheblichen Abfall des Filtratflusses. Bei
einer inneren Adsorption adsorbieren Stoffe, die eine Affinitdt zum Membranmaterial
aufweisen an die Porenwande [41,42]. Durch die Adsorption an die Porenwdande kommt es
zu einer Verengung des Porendurchmessers, die eine Erhéhung des Filtrationswiderstands
verursacht. Beim Biofouling vermehren sich die auf der Membran befindlichen
Mikroorganismen und betten sich in eine Matrix aus ausgeschiedenen
Stoffwechselprodukten ein (EPS). Das EPS gewahrleistet die Anhaftung der Mikroorganismen
an die Membranoberflaiche sowie einen Schutz vor mechanischen und chemischen
Einflissen [43]. Unglinstige Betriebsbedingungen, wie zum Beispiel Warme und Nahrung

erleichtern das Wachstum und verursachen mit der Zeit einen Abfall des Filtrationsflusses.

Irreversible Deckschicht . .. ° .

Adsorption, Kompaktierung, Einlagerungen, ) °
Ausfallungen @) @) @ ¢ @) Biofouling

L4 Mikroorganismen in
einem Film aus EPS

Porenverblockung
Partikeldurchmesser ~
Porendurchmesser

Innere Adsorption
Membrangangige Substanzen mit Affinitat
zum Membranmaterial

Abbildung 2-9: Schematische Darstellung der Foulingmechanismen: Porenverblockung, Biofouling,
Deckschichtbildung und innere Adsorption (nach [68]).
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2.4 Reinigung von Membranen

Die Aufgabe der Reinigung von Membranen ist die Beseitigung des Foulings, ohne dass die
Substanzen erneut anhaften. Basierend auf den Reinigungsmechanismus kann die
Membranreinigung in vier Grundarten eingeteilt werden: physikalische Reinigung,
chemische Reinigung, physikalisch-chemische Reinigung und die biologisch-chemische
Reinigung [51, 52].

Physikalische Reinigung

Die physikalische Reinigung kann mit hydraulischen, mechanischen oder ultraschallbasierten
Methoden erfolgen. Grundsatzlich ist die physikalische Reinigung dazu geeignet reversibles
Fouling zu entfernen. Im Vergleich zu den chemischen Reinigungsmethoden eignet sie sich
weniger flir sehr stark anhaftende Verunreinigungen. Jedoch bendétigen diese

Reinigungsmethoden keine zusatzlichen Chemikalien.

Die Hydraulische Reinigung eignet sich fir die Anwendung in einem Hohlfasermembran-
Modul. Sie kann hierbei mit Luftblasen (Airscouring) oder mit einer Riickspiilung erfolgen.
Das Hauptprinzip der Beseitigung von Fouling beim Airscouring ist die Einwirkung der durch
Luftblasen induzierten Scherspannung auf die Foulingsubstanz. Demnach kann eine
Erhohung des Luftstroms aufgrund der dadurch erhdéhten Scherspannung die
Reinigungseffizienz verbessern [53]. Bei einer Rickspilung wird die Spiilflissigkeit von der
Permeatseite durch die Membran gedriickt. Faktoren wie der Flux, die Dauer und Frequenz
spielen hier eine wichtige Rolle [54]. Zu den mechanischen Methoden zahlt beispielsweise
die Zugabe von Polymerpartikeln, die an der Oberflache der Membran scheuern und das
Fouling durch den Riicktransport entfernen oder die Reinigung mit einem Schaber. Letzteres
flihrte jedoch dazu, dass die Permeatseite der Membran mit Bakterien und EPS liberzogen
war [55].

Eine oft eingesetzte Methode zur mechanischen Reinigung von Membranen ist Ultraschall.
Sie kann effektiv die Kuchenschicht und das Fouling auf der Membran entfernen. Einige

Parameter beeinflussen die Effizienz der Ultraschallreinigung wie zum Beispiel die
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Ultraschallfrequenz, der Energieeintrag und die Dauer [56-60]. Wahrend der
Ultraschallreinigung bilden sich oberhalb der Membran Mikrojets, die eine durchschnittliche
Geschwindigkeit von 100-200 m s besitzen [61]. Maskooki et al. [62] zeigte, dass eine
Erhohung der Frequenz die Reinigungsleistung signifikant verbesserte. Jedoch ist die
Ultraschallreinigung auch mit Nachteilen verbunden. Diese starken Mikrojets konnen
Schaden an der Membran verursachen. Zahlreiche Studien untersuchten den
Zusammenhang zwischen dem Ultraschall und der Membranschadigung [63-67]. Vor allem
der Energieeintrag der Ultraschallreinigung hat einen erheblichen Einfluss auf die Schadigung
der Membran [63, 67]. Juang und Lin [67] wiesen nach, dass die Ultraschallsonde mit einem
Abstand von 10 mm und einer Leistung von 80 W eine Membran zerstorte. Masselin et al.

[63] beobachtete, dass die Ultraschallreinigung Locher in einer PES Membran verursachte.

Chemische Reinigung

Bei der chemischen Reinigung kommen verschiedene Chemikalien zum Einsatz, die das

Fouling durch folgende Reinigungsmechanismen beseitigen [68-70]:

e Verdanderung der Membraneigenschaften, um zum Beispiel die elektrostatischen
AbstofRungskrafte zu erhdhen oder die hydrophoben Wechselwirkungen zu verringern,

e Modifikation der Foulingsubstanzen (Verseifung von Olen und Fetten, Oxidation oder
Spaltung von Proteinen, Riicklésung von Metalloxiden durch Sauren, etc.),

e Entfernen der Foulingsubstanzen von der Membran zum Beispiel durch konkurrierende
Adsorption von Tensiden,

e Auflésen oder Emulgieren der Foulingsubstanzen in der Reinigungsfliissigkeit.

Hierflr stehen verschiedene Arten von Reinigungschemikalien zur Verfligung, die in
verschiedene Kategorien eingeteilt werden. Alkalische Reiniger, die vor allem bei
organischem Fouling eingesetzt werden, wirken sich sowohl auf die Membran als auch auf
die Foulingsubstanzen aus. Sie flhren zu einer negativen Ladung der Membran, die bei
negativ geladenen Foulingsubstanzen eine AbstolRung herbeifiihrt. Die Foulingsubstanzen
wiederum kdnnen eine stirkere Ladung ausbilden oder wie es bei Proteinen der Fall ist,
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hydrolysieren [69, 70]. Saure Reiniger sind besonders fiir anorganische Verunreinigungen,
wie Metallhydroxide und Salze gut geeignet [69, 71]. Bei den sauren Reinigern unterscheiden
sich die anorganischen Sauren und die organischen Sauren hinsichtlich ihrer Funktion.
Wahrend anorganische Sauren die Foulingsubstanz eher auflésen, konnen organische Sauren,
wie zum Beispiel Zitronensdure oder Oxalsdure, einen Komplex ausbilden und die
Verunreinigung von der Membran transportieren [70]. Als anorganische Sauren kommen
hauptsachlich die hypochlorige Sdure und die Schwefelsaure wegen ihrer geringen Kosten
zum Einsatz. Zu den am haufigsten eingesetzten Oxidationsmitteln zahlen
Wasserstoffperoxid (H202) und Natriumhypochlorit (NaOCI) [72]. Diese erzeugen bei den
organischen Foulingsubstanzen funktionelle Gruppen, die dadurch hydrophiler werden und
einen erhohten AbstoBungseffekt zur Membran aufzeigen. Meist werden Oxidationsmittel
in Kombination mit alkalischen Mitteln eingesetzt, da eine Auflockerung der Struktur durch
die alkalischen Mittel stattfindet und dadurch die Oxidationsmittel besser eingreifen kdnnen.
Zudem wird Wasserstoffperoxid als Desinfektionsmittel eingesetzt, das vor allem die

Biofilmschicht schwacht und dadurch zusatzlich die Ablésung von der Membran erleichtert.

Fiir die Reinigung von Membranen eignen sich auch Tenside (Abbildung 2-10) [73].
Funktionelle Eigenschaften von Tensiden sind auf ihre teils hydrophilen und teils lipophilen
Bereiche zurlckzufiihren [74]. Sie koénnen die Grenzflaichenspannung zwischen zwei
Flissigkeiten oder zwischen einer Flissigkeit und einer Feststoffoberflache verringern.

Dadurch kénnen sie die Reinigungsdauer und den Wasserverbrauch reduzieren [71, 51].
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nichtionische Tenside /\/\/\/\
(Ethoxylierte Alkohole, Ether)
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+ -

quartare Ammoniumgruppen)

Abbildung 2-10: Einteilung der Tensidmolekile in vier Hauptgruppen: nichtionische, anionische,
kationische und amphoterische Tenside.

Fiir Reinigungszwecke werden Tensidkonzentrationen eingesetzt, die (iber der kritischen
Mizellenbildungskonzentration (CMC) liegen [75]. Denn oberhalb dieser CMC bilden die
Tensidmolekiile Mizellen aus, bei denen die hydrophoben Bereiche nach innen und die
hydrophilen Bereiche, welche mit Wasser in Kontakt stehen, nach aullen zeigen [76-78]. Fir
die Reinigung stellt der CMC-Wert eine wichtige GroRe dar. Naim et al. [80] untersuchte die
Wechselwirkung zwischen den Mizellen und der Membranoberflache. An der Grenzflache
zwischen Luft und Wasserbilden sich oberhalb der CMC Mizellen aus, die an die
Membranoberfliche wandern (Abbildung 2-11). An der Membranoberflaiche sondern sich
aus der Mizelle einzelne Tensidmolekile ab, binden sich an die Foulingsubstanz und
umgeben diese. Dadurch wird die Verunreinigung von der Membran entfernt und in die
Suspension zurlickgefiihrt. Jedoch lasst es sich nicht vermeiden, dass auch Tensidmolekiile
an die Membran adsorbieren. Dies fiihrt dazu, dass die Membranoberflache hydrophiler wird.
Die Mizellen aus der Reinigungslésung konnen dadurch an die Membran adsorbieren und
eine Tensidschicht aus Mizellen ausbilden, welches die Permeabilitit der Membran
verringert. Dieser Effekt ist vor allem bei Membranen mit einer geringen PorengroRe zu
beobachten (<30 kDa).
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Abbildung 2-11: Hydrophobe Bereiche der Tensidmolekiile adsorbieren an die Membranoberflache
und fihren zu einer hydrophileren Membranoberflache. Durch die hydrophile Membranoberflache
kénnen Mizellen anhaften und die Permeabilitdt der Membran beeinflussen. (nach [80]).

Trotz dieses Effekts bleibt die Reinigung mit Tensiden eine effektive Moglichkeit, um
Foulingsubstanzen von der Membran zu entfernen. Zum einen ist dieser Effekt durch
Auswaschen der an der Membran haftenden Tensidmolekiile reversibel und zum anderen ist

die Kinetik des Mizellentransports zur Membran hin langsam.

Physikalisch-chemische Reinigung

Bei der physikalisch-chemischen Reinigung werden chemische Reinigungsmittel mit einer
physikalischen Reinigungsmethode kombiniert angewandt. Beispielsweise wies Maskooki et
al. [62] nach, dass eine kombinierte Reinigung mit EDTA und Ultraschall eine bessere
Reinigung erzielte als eine separate Anwendung beider Methoden. Die kombinierte
Reinigung steigerte den Flux um das 4- 10-fache. Aber auch andere Effekte wie eine
Verringerung der Foulingrate nach der Reinigung sind moglich. Zhou et al. [64] konnte bei
einer Ruckspulung durch Zugabe von 0,01 mol/L NaOH die Foulingrate, im Vergleich zu einer

Rickspiilung mit reinem Wasser um 50% reduzieren.
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Biologisch-chemische Reinigung

Die Notwendigkeit einer biologisch-chemischen Reinigung entstand vor allem aus der
Tatsache, dass Chemikalien wie zum Beispiel Natriumhypochlorit oder Wasserstoffperoxid
sich auf die Mikroorganismen schadlich auswirkten und die Membran schadigten. Daher
entwickelte man Verfahren, die die Mikroorganismen und die Membran weniger aggressiv
beeinflussten. Eine wichtige Methode ist die Zugabe von Enzymen, die Proteine und Lipide
angreifen konnen [79]. Munoz-Aguado et al. [79] untersuchte die Reinigungseffizienz mit
und ohne Enzyme bei Membranen, die mit Weizenproteinen verunreinigt waren. Es konnten
nahezu 100% des urspringlichen Flux der Membran wiederhergestellt werden. Ein
wirkungsvolles Enzym ist hierbei die Protease. Jedoch setzt das voraus, dass Proteine in der
Foulingsubstanz enthalten sind. Zahlreiche Arbeiten hierzu sind in der Literatur bekannt [81-
84]. Zwar ist der Einsatz von Enzymen effektiv, jedoch ist es aus wirtschaftlichen

Gesichtspunkten nicht immer praktikabel.

Fiir den Einsatz der Membran fiir die Diinnschichtfiltration auf dem Trommelfilter ergeben
sich einige neue Anforderungen an den Reinigungsprozess. Filtergewebe auf einem
Trommelfilter werden (blicherweise mit Druckluft von der Filtratseite in der
Regenerationszone gereinigt. Die dadurch entstandenen Luftblasen kénnen dhnlich wie beim
Airscouring die Kuchenreste auf dem Filtergewebe in den Suspensionstrog beférdern und die
eingedrickten Partikel entfernen. Dies ist fur die hier eingesetzten Polymermembranen nicht
anwendbar, da die hydrophilen Polymermembranen bis zu einem bestimmten kapillaren
Eintrittsdruck gasundurchlassig sind. Denkbar ware eine Reinigung mit Hilfe von Chemikalien,
bei der die Membran im Suspensionstrog eingetaucht wird. Dies erfordert jedoch einen
Austausch der kompletten Suspension im Trog und ware zusatzlich mit hoheren
Anforderungen der Korrosionsbestandigkeit der Anlage und einer moglichen Kontamination
des Endproduktes verbunden. Des Weiteren ist damit auch eine bestimmte Einwirkzeit der
Chemikalien verbunden, das die Ausfallszeiten noch weiter verlangert. Eine mechanische
Reinigung der Membran mittels Ultraschall im Suspensionstrog wiirde auf lange Zeit gesehen

Schaden an der Anlage und an der Membran verursachen. Entwickelt wurde daher ein
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neuartiges mechanisches Reinigungsverfahren, das die eingebaute Membran auf dem
Trommelfilter mit einem Hochdruckstrahl reinigt und eine kontinuierliche Betriebsweise

ermoglicht.
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3 Material, Methoden und Apparaturen

Dieses Kapitel befasst sich mit den verwendeten Materialien, der Durchfiihrung der
entsprechenden Versuche und den im Rahmen dieser Arbeite verwendeten Anlagen.

3.1 Membrancharakterisierung

Kapillarflussporometrie

Fiir die Charakterisierung der PorengroRRenverteilung und fir die Ermittlung des grofRten
Durchmessers (engl. Bubble point) einer Membran kann der Kapillarflussporometer
eingesetzt werden (CFP AEX 35000, Porous Materials Inc., NY, USA).

Abbildung 3-1: Kapillarflussporometer mit Edelstahlschraubverschluss.

Der Kapillarflussporometer erfasst hierbei den Druck, der ben6tigt wird, um die Flissigkeit
aus der engsten Stelle der Pore zu verdrangen.

29



Material, Methoden und Apparaturen

Gasdruck
11
|1 D,
Y « : Y

| ?
Pe |

Abbildung 3-2: Schematische Darstellung einer Kapillare.

Der Porendurchmesser D kann bei Kenntnis der Oberflachenspannung y, des Kontaktwinkels
© zwischen Fluid und Membran und des anliegenden Drucks Ulber die Young-Laplace

Gleichung ermittelt werden:

dp = pg—p, = L2 (3-1)
Fiir die Messung ist eine gut benetzende Fliissigkeit zu verwenden, so dass sich eine nahezu
vollstandige Benetzung einstellt. Dadurch entfallen weitere Messungen zum Kontaktwinkel,
da ein Kontaktwinkel von 6 = 0° angenommen werden kann. Das hierflir verwendete
Benetzungsmittel Silwick hat eine Oberflachenspannung von y = 20,1 mN/m. Der fur die
Messungen erforderliche Druck von 16 bar wurde durch die Hausdruckluftleitung

bereitgestellt. Fir die Membranprobe wurde zunachst eine , Trockenkurve” erstellt

Rasterelektronenmikroskopie

Die Rasterelektronenmikroskopie (REM) ist fir Aufnahmen der Oberflachen von Membranen
geeignet (S-4500, HITACHI, Japan). Der Aufbau und Funktionsweise des REM wird hier nicht
genauer erlautert. Vor der REM Aufnahme wurden die Proben getrocknet und im

Hochvakuum mit einer Goldschicht gesputtert. Fiir die seitlichen Aufnahmen wurde die PET
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Membran fiir 5 Minuten in flissigem Stickstoff gelagert und anschlieBend mit einer Zange

abgebrochen.

Die Querschnittaufnahme der Kernspurmembran erfolgte mit einem Computertomograph
(CT) (Xradia 520 Versa, ZEISS, Deutschland).

Mechanische Stabilitat der Membran

Zur Untersuchung der mechanischen Stabilitit wurde die Membran auf den
Vakuumtrommelfilter mit Walzenabnahme angebracht. Die an die Membran angelegte
Linienpresskraft von gp= 332N/m wurde durch zwei Federn der Walzenabnahmeapparatur
eingestellt. Die hierflr eingesetzte Walze hat einen Durchmesser von 90 mm und eine Shore-
A Harte von 22°. Die Walze wurde in entgegengesetzter Bewegungsrichtung zur
Trommelfilter gefahren. Die PorengréRenverteilungen wurden zu Beginn der Versuche und
nach 1600 Walzungen mittels Kapillarporometrie gemessen. Der daraus ermittelte
durchschnittliche Porendurchmesser wurde mit dem durchschnittlichen Porendurchmesser
einer neuen Membran verglichen. Die ZielgrofRe fir den Vergleich ist die prozentuelle
Veranderung des durchschnittlichen Porendurchmessers dprozent und berechnet sich aus dem
durchschnittlichen Porendurchmesser vor der Beanspruchung dvwr und dem

durchschnittlichen Porendurchmesser nach 1600 Walzungen dnacn (Gleichung (3-2)).

dprozent — %vor— dnach , 100% (3-2)

d‘IJOT'

Die zur Charakterisierung der jeweiligen Membran verwendete Flachenporositat &g
berechnet sich aus der Porendichte P und dem durchschnittlichen Porendurchmesser der
Membran dvor bei einer Einheitsflache von A= 1cm? (Gleichung (3-3)).

. . 2,
g = TGt 2T 1009 (3-3)
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3.2 Probenvorbereitung

Die Kernspurmembranen (PET 0.2/PET 0.4/PET 0.8/PET 1.0) mit Stitzvlies bestehen aus
Polyethylenterephtalat (PET) (RoTrac, OXYPHEN AG, Wetzikon, Schweiz). Vor
Versuchsbeginn wurde die Membran fiir 10 Minuten in Milli-Q Wasser eingetaucht, um die
hydrophile Membran ausreichend zu benetzen. Fir die Versuche an der Drucknutsche und
am Trommelfilter wurde die Membran im trockenen Zustand zurechtgeschnitten. Das fir die
Handfilterplattenversuche eingesetzte Monofilament-Filtergewebe hat eine Maschenweite
von 5 um und einen Garndurchmesser von 37 um (SEFAR NITEX 03-5/1, SEFAR AG, Heiden

Schweiz).

Modellsuspension Hefe

Als Modellsuspension fiir die Walzenabnahme und die Handfilterplattenversuche diente die
kommerziell erhiltliche Hefezelle Saccharomyces cerevisiae mit einer durchschnittlichen
PartikelgroRe von xso03 = 5,9 um von der Firma FALA GmbH (Kehl, Deutschland). Die
PartikelgroRe wurde mittels Laserbeugung ermittelt (HELOS/Quixel, Sympatec GmbH,
Deutschland). Die hergestellte Hefesuspension hat eine Trockenmasse von 25 g in einem
Liter wassriger Losung. Die Trockenmasse wurde in einem Ofen bei einer Temperatur von 95
+ 5°C fur 24 Stunden getrocknet und anschlieBend auf einer Waage gemessen. Die wassrige
Losung wurde mit 1g/L Dextrose, 1 g/L Peptone und 1mM Phosphatpuffer hergestellt.

Alternativ kann die wassrige Losung auch mit 0,9 Gew.-% Kochsalz hergestellt werden.

Modellsuspension Mikroalgen

Die Mikroalge Nannochloropsis salina diente als Modellsubstanz fiir das Fouling der
Membranen (BlueBioTech GmbH, Bisum, Germany). Die Mikroalgensuspension mit einer
Trockenmassenanteil von 11 Gew.-% und einem durchschnittlichen Partikeldurchmesser von
X503 = 2,8 um war direkt nach der Kultivierung fiir Versuchszwecke verfligbar. Der pH-Wert
der Suspension lag bei 6,8 bei einer Temperatur von 20°C (WTW pH 3310, Xylem Analytics
Germany GmbH, Weilheim, Deutschland). Zur Bestimmung der Trockenmasse ist die
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Suspension im Trockenofen bei 90 £5°C fiir 24 Stunden zu trocknen. Fir die Verdiinnung der
Mikroalgensuspension auf 2 Gew.-% Trockenmassenanteil ist eine Kochsalzlésung mit 3
Gew.-% hinzuzufiigen. Die Analyse des Filtrats bei den Hochdruckreinigungsversuchen
erfolgte mit einem UV/Vis-Spektrometer bei einer Wellenlange von 550 nm (Genova, Jenway,
UK).

Als Modellsubstanz fiir die Hochdruckreinigungsversuche dienten Mikroalgen. Bei diesen
Versuchen kamen keine Hefezellen zum Einsatz, da das Fouling bei Hefezellen nach jedem

Filtrationszyklus viel geringer war als bei den hier verwendeten Mikroalgen.

Modellsuspension Titandioxid

Das Titandioxid (P90) besitzt eine durchschnittliche PartikelgroRRe von xs0,3= 0,86 um (Evonik
Degussa GmbH, Deutschland). Die Titandioxidsuspension mit einem pH-Wert von 3,9 bei
20°C und einem Massenanteil von 11,46 Gew.-% wurde in einer wassrigen 0,001M KNOs-

Losung hergestellt.
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3.3 Drucknutsche

Sichtglas im Deckel

1§ ]

Suspension
Filtermedium

Stutzgewebe

Filtratablass -

[/

Filtrat

Abbildung 3-3: Schematische Darstellung der Drucknutsche (links) mit einer Filtratwaage (rechts).

Die Drucknutsche besteht aus einem Stahlzylinder mit einem Innendurchmesser von 50 mm.
Es ergibt sich dadurch eine Filterfliche von 19,63 cm?. Das Filtermedium wird durch ein
Stitzgewebe aus Sintermaterial (Siperm R200) gestlitzt. Der Trichter flir den Filtratablauf ist
stets mit vollentsalztem Wasser gefiillt, um ein Totvolumen bei der Messung zu verhindern.
Das von der Messwaage ermittelte Filtrat entspricht daher direkt dem zu Filtrationsbeginn
tatsachlich anfallenden Filtrat. Die Messwaage unterhalb des Filtratablaufs ist mit einem

Rechner zur Messwertaufzeichnung verbunden.

Fiir die Filtration wurde die in Abbildung 3-3- gezeigte Drucknutsche verwendet. Zur
Bestimmung des Flussigkeitsdurchsatzes nach Gleichung (3-10) wird vollentsalztes Wasser
(VE-Wasser) Wasser mit einem Volumen von 200 ml in den zylindrischen Behalter gefiillt und

ein Druck von 0,8 bar aufgegeben.

Zur Bestimmung des spezifischen Filterkuchenwiderstands und des

Filtermediumswiderstands nach Gleichung (2-5) wird die zu filtrierende Suspension mithilfe
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einer Pipette in den zylindrischen Behalter vorgefiillt. Die Suspension wird anschliefend mit
einer Gasdruckdifferenz von Ap= 0,8 bar beaufschlagt. Um eine zwischenzeitliche
Sedimentation der Suspension zu verhindern, wurde darauf geachtet, dass gleich nach dem
Vorfiillen des zylindrischen Behalters der Filtrationsdruck aufgegeben wurde. Eine im oberen
Deckel befindliche Glasscheibe ermoglichte es, das Ende der Kuchenbildungszeit optisch zu
bestimmen. Die fiir den spezifischen Filterkuchenwiderstand bendétigte Kuchenhéhe wurde
mittels eines Laserabstandssensor (LK-G157, KEYENCE Deutschland GmbH, Neu-Isenburg,

Deutschland) gemessen.

3.4 Vakuumfilterplatte

—
Drehachse Filterplatte
o—@)
é {1 vakuum
abscheider

Suspensionsbehilter

Abbildung 3-4: Schematische Darstellung der Filterplattenanlage mit Vakuumabscheider,
Suspensionsbehélter und einer schwenkbaren Filterplatte. Die Vakuumfilterplatte entspricht einem
Filterzellensegment des Trommelfilters. Sie eignet sich fiir den Upscale des Vakuumtrommelfilters.

Die Handfilterplatte mit einer Filterfliche von A= (6x7) cm?= 42 cm? ist mit einem
Vakuumabscheider und einer Vakuumpumpe verbunden (UNO 6, Pfeiffer Vacuum GmbH,
Asslar, Deutschland). Die Filterflache ist mit einem Stlitzgewebe verstarkt und wird mit dem
zu untersuchenden Filtermedium bespannt. Um bei Membranen einen radialen
Gasdurchfluss zu verhindern, wurden die Seiten der Filterplatte und der Membran
Flissiggummi abgedichtet. Das Fliissiggummi wurde 12 Stunden lang unter einem Luftabzug
bei Raumtemperatur getrocknet. Uber eine Drehachse taucht die Filterplatte in die

Suspension ein. Nach Eintauchen in die Suspension wird ein Drehventil manuell gedffnet, um
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den Gasdifferenzdruck von p = 0,8 bar auf die Filterplatte zu tGbertragen. Dadurch kann die
Filterkuchenbildungszeit exakt gesteuert werden. Nach der Kuchenbildungszeit taucht die
Filterplatte aus der Suspension wieder auf und die Kuchenhohe wird durch einen
Laserabstandssensor ermittelt. Nach der Entfeuchtung wird der Filterkuchen mittels eines
Schabers manuell abgenommen, anschlielRend abgewogen und die Trockenmasse des
Filterkuchens nach einer Trocknung im Ofen bei einer Temperatur von 95 +5 °C fir 24
Stunden gemessen. Der Trockenmassenanteil TM ergibt sich aus der Gesamtmasse des

feuchten Filterkuchens m¢: und der Trockenmasse ms gemaR Gleichung (3-4).

mg

- 100% (3-4)
Mtot

Der spezifische Feststoffmassendurchsatz i einer Filterplatte berechnet sich aus der

Masse des trockenen Filterkuchen m::, der Filterfliche A und der Kuchenbildungszeit t

(Gleichung (3-5)).

Mtot

At (3-5)

3.5 Walzenabnahmeapparatur

Eine Filterplatte ist ideal dafiir geeignet, um eine Filterzelle des Vakuumtrommelfilters
darzustellen, daher kam zur Filterkuchenbildung die in Abbildung 3-5 dargestellte
Vakuumfilterplatte zum Einsatz. Diese verfligt Uber eine rechteckige Filterfliche von A
=72cm?. Die an der Filterplatte anliegende Gasdruckdifferenz ist Giber eine Vakuumpumpe zu
erzeugen. Als Stutzstruktur fur das Filtermedium auf der Filterplatte diente eine poroser
Edelstahl-Sinterkorper (Siperm R14, Tridelta Siperm GmbH, Dortmund, Deutschland). Als

Filtermedium fir die Untersuchung der Walzenabnahme diente eine PET 1.0 Membran.

Fir die Filterkuchenbildung ist die Suspension mit einer Pipette auf die Filterplatte
aufzugeben. Durch Offnen des Ventils am Filtratablass liegt der gesamte erzeugte
Unterdruck an der Filterplatte an. Die Filterkuchenbildung erfolgte bei dem jeweilgen

Unterdruck. Anschlieend folgte die Entfeuchtung des gebildeten Filterkuchens und die
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Demontage des Filterrahmens von der Filterplatte. Die Entfeuchtungszeit fiir den jeweilgen
Filterkuchen ist Gber Drucknutschenversuche zu ermitteln. Der Filterkuchen wird erst nach

Erreichen des Entfeuchtungsgleichgewichts von einer Walze abgenommen.

Filterrahmen

Filterkuchen

Vakuumanschluss Membran Stutzgewebe

Abbildung 3-5: Vakuumfilterplatte mit Filterrahmen zur Kuchenbildung.

Elektrischer Motor Gewicht

Abnahmewalze

Schienensystem

Abbildung 3-6: Darstellung der Walzenabnahmeeinheit mit Seilzugsystem und Filterplatte.

Die Abbildung 3-6 zeigt die gesamte Walzenabnahme mit Filterplatte und Seilzugsystem. Die
Filterplatte ist (iber ein Zugseil mit einer computergesteuerten Zugvorrichtung verbunden,
die es ermoglicht eine konstante Zuggeschwindigkeit einzustellen (Frank 81813, Cadis
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Priftechnik Gmbh, Heddesheim, Deutschland). Die Filterplatte wird durch ein Zugseil nach
vorne gezogen, so dass der aufliegende Filterkuchen von der Walze vollstéandig erfasst wird.
Die Walze wird Uber einen Gleichstrommotor angetrieben (Typ 919D30001, MFA Como Dirills,
UK). Der Gleichstrommotor ist mit einem Netzteil verbunden, das sowohl die Drehzahl als
auch die Drehrichtung der Walze steuert (DIGI35, VOLTCRAFT, Wollerau, Schweiz). Die Walze
besteht aus einem Aluminiumkern mit einer 5 mm dicken Beschichtung aus Acrylnitril-
Butadien-Kautschuk. Insgesamt wurden drei verschiedene Beschichtungen mit den Shore A-
Harten 22°, 34° und 45° und drei verschiedene Walzendurchmesser 60 mm, 90 mm und 110
cm eingesetzt. Die Shore A-Harte wurde mit einem Shore-Durometer tGberprift (SAUTER HBA
100-0 Durometer, Kern & Sohn GmbH, Balingen-Frommern, Deutschland). Die
Walzenaufhdangung ist Giber zwei Fihrungselemente mit einem Gewicht verbunden. Das
Gewicht kann die verschiedenen Pressdriicke, mit denen die Walze den Filterkuchen
abnimmt, einstellen. Die Linienpresskraft g, mit der die Walze auf die Filterplatte und den
Filterkuchen driickt, lasst sich Gber die Gleichung (3-6) mit dem Gewicht m, der Lange der

Filterplatte L, und dem Erdschwerefeld g bestimmen.

qp = T (3-6)

Die Filterkuchen bildeten sich bei einem Gasdifferenzdruck von Ap=0,8 bar. Die Walze nahm
den Filterkuchen bei dem jeweiligen anliegenden Druck ab, um eine Riickbefeuchtung des
Filterkuchens zu vermeiden. Die Filterkuchenhéhe war fiir alle Abnahmeversuche konstant
bei 0,25 mm. Ein Laserabstandssensor ermittelte die Kuchenhdhe. Fir Abnahmeversuche
wurden zwei Drehrichtungen der Walze untersucht. Im ersten Abschnitt der
Abnahmeversuche drehte sich die Walze in dieselbe Richtung wie die Filterplatte, so dass
sich an der Kontaktstelle zwischen Filterplatte und Walze eine relative Geschwindigkeit von
Vrer = 0 mm/min ausbildete. Im zweiten Abschnitt drehte sich die Walze entgegengesetzt
zur Bewegungsrichtung der Filterplatte mit einer resultierenden Relativgeschwindigkeit von
Vyer = 400 mm/min. Die Relativgeschwindigkeit berechnet sich aus der Geschwindigkeit
der Filterplatte vpiatte, der Winkelgeschwindigkeit der Walze w und dem Radius der Walze
(Gleichung (3-7)).
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Uret = VUplatte — (T’ ’ w) (3-7)

Um den Anteil des abgenommenen Filterkuchens Q zu bestimmen, ist der auf der Filterplatte
verbliebene Filterkuchen und der auf der Walze abgenommene Kuchen manuell mit einem
Spatel zu entfernen und in einem Ofen bei 95+ 5°C liber einen Zeitraum von 24 Stunden zu
trocknen. Der Anteil des abgenommenen Filterkuchens Q wird Gber die Trockenmasse des
auf der Membran verbliebenen Filterkuchens my und der Gesamttrockenmasse des

gebildeten Filterkuchens berechnet m:o: (Gleichung (3-8)).

Q = Meot”MM . 100% (3-8)

Mtot

Die Restfeuchte RF des Filterkuchens berechnet sich nach Gleichung (3-9) aus der Masse des

feuchten Filterkuchens miot feuch: und der Trockenmasse des gesamten Filterkuchens myo.

RF = Mtot,feucht —Mtot -100% (3-9)

Mtot,feucht
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3.6 Vakuumtrommelfilter

Filtertrommel mit Membran Walzenabnahme

Filtratauslass

A e

Suspensionstrog

Abbildung 3-7: Schematische Darstellung des Vakuumtrommelfilters mit einer Walzenabnahme.

Der Vakuumtrommelfilter hat einen Durchmesser von 30 cm und eine Filterflache von 0,1
m2.  Die zwolf Filterzellen der Filtertrommel sind im Inneren jeweils Uber einem
Filtratabflussschlauch mit dem Steuerkopf verbunden. Am Steuerkopf befindet sich ein
Filtratauslass, der zum Filtratabscheider flihrt. Um einen Unterdruck von Ap = 0,8 bar im
Filtratabscheider zu erzeugen, wurde eine Drehschieberpumpe eingesetzt (VLT60, Elmo

Rietschle, Gardner Denver Inc., USA).

Im Suspensionstrog befindet sich ein Rihrwerk, um eine Sedimentbildung der Suspension zu
verhindern. Die Eintauchtiefe der Filtertrommel und somit der Kuchenbildungswinkel
konnen liber ein Wehr eingestellt werden. Mit Hilfe einer Exzenterschneckenpumpe wird die
Suspension aus einem Suspensionsbehalter in den Suspensionstrog geférdert (Typ NU15,
NETZSCH, Selb, Deutschland).
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Abbildung 3-8: Abgeklebte Filterflache des Vakuumtrommelfilters mit einer Klappe vor dem Fenster
um das Aufrollen der Membran durch die Walze zu verhindern.

Fir Versuchszwecke wurde die gesamte Trommelfilterflache bis auf eine Flache von A = (12
x 19) cm? = 108 cm? luftdicht abgeklebt. Diese Filterflache besitzt ein grobes Filtergewebe als
Stitzschicht (SEFAR TETEXe MONO PP1006 W-200, SEFAR, Schweiz). Oberhalb dieser
Stitzschicht wird die Membran fiir den jeweiligen Versuch angebracht. Durch diese
Anordnung kann die Membran nach den jeweiligen Filtrationszyklen vom Trommelfilter
entfernt werden, um den Flissigkeitsdurchsatz in einer Drucknutsche zu ermitteln oder um
die Membran in der Hochdruckreinigungsanlage zu reinigen. Das jeweilige Membranstiick
wurde durch den Filtrationsdruck an die Fensterflache angesogen und nicht weiter befestigt.
Um zu verhindern, dass sich die Anfangsstellen der Membran durch die Walzenabnahme
aufrollen, wurde eine Klappe vor die Fensterflache eingebaut, in der die Membran eingelegt
wurde (Abbildung 3-8). Die Abbildung A-1 im Anhang beschreibt die einzelnen
Anlagenbestandteile der Walzenabnahmeapparatur auf dem Trommelfilter, die fir die
Walzenabnahmeuntersuchungen in Kapitel 5.4 und fir die Untersuchung der Einflussnahme

der Walze auf die Hochdruckreinigung in Kapitel 6.2 eingesetzt wurde.
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3.7 Hochdruckreinigungsapparatur

Als Foulingsubstanz fiir die Reinigungsversuche dienten Mikroalgen, da diese im Vergleich zu
Hefe einen groReren Foulingeffekt in den Membranen erreichten. Die Filtrationsanzahl
konnte dadurch reduziert werden. Des Weiteren wurden keine Riickspiilversuche
durchgefiihrt, da die Membran der impulsiven Rickspilung nicht standhielt (Anhang A-3).
Die Abbildung 3-9 zeigt die Hochdruckreinigungsapparatur mit der die zu reinigende
Membran auf einem justierbaren Gestell befestigt wurde. Im Anhang A-2 befindet sich ein

CAD-Modell der Hochdruckreinigungsapparatur.

Distanz d stiitaschich
4 ;; / tutzschicht
- | |~ Membran
L e o %
| | k-27) %
NEE /‘ 2577~ 3
J \ i /’ ‘\ N~ Mmechanische
X Befestigun
Hochdruckreiniger ~ Membran eune

elektrischer Motor justierbares Gestell

Abbildung 3-9: Schematische Darstellung der verwendeten Hochdruckreinigungsapparatur.

Reinigung der Membran

Das Fouling der Membranen und die Messung des Flissigkeitsdurchsatzes erfolgte in der
Drucknutsche. Fiir die Versuchsreihe zur Untersuchung des Einflusses der Walzenabnahme
auf das Reinigungsverhalten der Membran erfolgte das Fouling auf dem Trommelfilter. Der
Filterkuchen bildete sich in beiden Varianten bei einem Gasdifferenzdruck von Ap = 0.8 bar.
Der spezifische Flissigkeitsdurchsatz TP berechnet sich aus dem Volumenstrom Q, dem
Gasdifferenzdruck Ap und der Filtrationsflache A (Gleichung (3-10)):

TP = — (3-10)
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Der relative Flissigkeitsdurchsatz TP, bezieht sich auf den Fliissigkeitsdurchsatz einer neuen
Membran TP, und wird durch Gleichung (3-11) beschrieben:

TP, = ;—:0- 100% (3-11)
Eine neue PET 1.0 Membran hat einen durchschnittlichen Flissigkeitsdurchsatz von 1,32 -10°
L/(hm?2bar). Fur die Untersuchungen der Hochdruckreinigung von Membranen wurde die in
Abbildung 3-9 schematisch dargestellte Apparatur verwendet. Die
Hochdruckreinigungsapparatur mit einem Flachstrahlwinkel wvon 25° st fir alle
Reinigungsversuche eingesetzt worden (HD 6/15, Karcher GmbH, Deutschland). Der
Reinigungsdruck von 30 bar und 130 bar konnte mit einem Drosselventil eingestellt werden,
das sich zwischen Sprihlanze und Hochdruckreiniger befindet. Die entsprechenden
Volumenstrome belaufen sich auf 4,2 L/min beziehungsweise 8,6 L/min. Die daraus
resultierenden Geschwindigkeiten sind jeweils vso= 2,9 m/s und vi3 = 5,95 m/s. Das fir die
Reinigung verwendete Wasser besitzt eine elektrische Leitfahigkeit von 661 uS/cm. Eine
Heizplatte erwarmte das Wasser fir die Reinigung bei einer erhohten Temperatur. Ein
Ansaugschlauch des Hochdruckreinigers saugte das erwarmte Wasser an. Zur Messung der
tatsachlichen Reinigungstemperatur wurde ein Thermometer neben der zu reinigenden
Membran aufgestellt, da das erwarmte Wasser durch die Temperatur im Gerat selbst
beeinflusst werden konnte. Beim Einsatz von Tensid als Reinigungsmittel wurde eine
wassrige Losung mit 1 Gew.-% Natriumdodecylsulfat (SDS) auf einem Magnetriihrer
hergestellt und (iber den Ansaugschlauch angesaugt. Der Abstand zwischen Diise und
Membran betragt 50 cm. Die Membran ist auf einem justierbaren Stander montiert, um die
zu untersuchenden Reinigungswinkel a = 15°, 70° und 90° einzustellen. Die Reinigungszeit
wird Uber die Rotationszeit der Spriihlanze gesteuert. Die Sprihlanze ist mit einem
elektrischen Motor verbunden (940DC, RS PRO, Deutschland), der Uber ein Netzteil
betrieben wird (DC 6005D, Peak Tech, Deutschland). Die Sprihlanze bewegt sich von der
linken Seite der Membran zur rechten Seite der Membran mit einer Geschwindigkeit von v =
0,5 cm/s bzw. v = 1,0 cm/s. Daraus resultieren die untersuchten Reinigungszeiten von t = 10

sbzw.t=5s.
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Fouling der Membran mit Mikroalgen

In die Drucknutsche wurden 5 ml Mikroalgensuspension mit einer Konzentration von 2 Gew.-%
mittels einer Pipette vorsichtig zugegeben. Die Dead-End-Filtration erfolgte bei 0,8 bar. Fir
die Entfernung des gebildeten Filterkuchens von der Membran wird die Membran mit dem
Kuchen in ein Wasserbad mit Milli-Q Wasser bei Raumtemperatur schonend eingetaucht. Die
Prozedur erfolgt 20 Mal bevor die Membran gereinigt und der Fliissigkeitsdurchsatz in der
Drucknutsche gemessen wird. Der Flissigkeitsdurchsatz der Membran ist vor und nach der
Hochdruckreinigung zu messen, um den Reinigungseffekt zu bestimmen. Ein
Kapillarflussporometer analysiert die PorengréRBenverteilung der Membranen nach 200
Filtrationszyklen und dementsprechend 10 Reinigungszyklen. Ein Filtrationszyklus entspricht
einer Filtration in der Drucknutsche. Die Evaluation der PorengroRenverteilung gibt
Aufschluss darliber, ob die Hochdruckreinigung Schdaden in Form von groReren

Porendurchmessern in der Membran verursacht hat.

Im nachsten Schritt ist der Einfluss der Walzenabnahme auf die Hochdruckreinigung der
Membran zu bestimmen. Hierzu wird das Fouling und das Walzen der Membran auf dem
Trommelfilter durchgefiihrt. Die in Kapitel 3.6 beschriebe Walzenabnahmeapparatur des
Trommelfilters beansprucht die Membran bei einer Linienpresskraft von g, = 332 N/m. Die
Membran wird auf die in Abbildung 3-8 vorgesehene Filterfliche auf dem
Vakuumtrommelfilter angebracht und bei einem Gasdifferenzdruck von Ap = 0,8 bar filtriert.
Die Drucknutsche misst anschlieBend den Flissigkeitsdurchsatz nach der Kuchenabnahme.
Hierfir wurde die Membran vom Trommelfilter demontiert und in der Drucknutsche
eingebaut. Nach Messung des Flussigkeitsdurchsatzes ist die Membran in der
Hochdruckreinigungsapparatur zu reinigen und der Flissigkeitsdurchsatz nach der Reinigung
in der Drucknutsche zu untersuchen. Anschliefend wurde die Membran wieder in den

Trommelfilter fir die nachfolgenden Fouling- und Abnahmeversuche eingebaut.
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4 Einsatz von Polymermembranen far die
Dinnschichtfiltration

Ein wichtiges Kriterium fiir den Einsatz von Membranen fir die Dinnschichtfiltration ist
deren mechanische Stabilitdt gegeniber der Walzenbeanspruchung. Die in dieser Arbeit
verwendeten PET Membranen besitzen ein grobporiges Stitzgewebe aus Vlies. Das
Stitzgewebe befindet sich direkt unter der eigentlichen Membran. REM-Aufnahmen zeigen

eine Ansicht der Membran von der Seite und von unten (Abbildung 4-1).

Die in Kapitel 4 dargestellten Ergebnisse wurden im Rahmen von [93] publiziert und fiir

diese Dissertation angepasst.
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b)

Pk

Abbildung 4-1: REM Aufnahmen der PET Membran mit einem Stltzvlies: a) Die obere Aufnahme

zeigt die PET Membran von der Seite, b) Die untere Aufnahme ist eine Ansicht von unten.

Vier Kernspurmembranen (PET 0.2, PET 0.4, PET 0.8, PET 1.0) wurden hinsichtlich ihrer
Stabilitdat gegeniber der Walzenbeanspruchung untersucht. Zur Beschreibung der
mechanischen Stabilitdt dient die prozentuelle Verdnderung des durchschnittlichen
Porendurchmessers als Parameter. Eine groRere Veranderung des durchschnittlichen
Porendurchmessers deutet darauf hin, dass die Porenstruktur stirker durch die Walze
beansprucht wurde. Eine geringere Veranderung hingegen bedeutet eine hohere
mechanische Stabilitdt gegeniiber der Walzenbeanspruchung. Die Abbildung 4-2
veranschaulicht die PorengroRenverteilungen der PET 0.2, PET 0.4, PET 0.8 und PET 1.0
Membranen. Jeder dieser Membranen zeigt nach 1600 Walzungen eine Verschiebung der
PorengrofRenverteilung nach links. Das bedeutet, dass sich die durchschnittlichen
PorengroRen der Membranen verringert haben. Man kann jedoch sehen, dass die
Verschiebungen der PET 0.2, PET 0.4 und PET 0.8 Membranen signifikanter sind als die
Verschiebungen der PET 1.0 Membran. Die prozentuelle Veranderung des durchschnittlichen
Porendurchmessers dprozent der PET 1.0 Membran zeigt mit weniger als 7% auch eine
wesentlich geringere Veranderung auf als die Gbrigen Membranen mit mehr als 16 %. Ein
Zusammenhang zwischen der Porengrof3e und der prozentuellen Veranderung und somit der

mechanischen Stabilitat kann demnach nicht beobachtet werden.
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Abbildung 4-2: PorengroRenverteilungen der PET 0.2, PET 0.4, PET 0.8 und PET 1.0 Membran mit

zunehmender Flachenporositat von a) bis d).
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Tabelle 1: Unterschiedliche Porendurchmesser vor und nach der Walzenbeanspruchung.

Nennporendurch-  dvor  dnach®  Ad®  dprozent®  Porendichte® P FIaCh?r.}._
Membran A ) porositat
messer? [um] [um] [um] [um] [%] [Poren/cm?]
Ps [%]

PET 0.2 0,2 0,31 0,26 0,05 16,13 2,70E+08 20,4
PET0.4 0,4 0,53 0,39 0,14 26,42 1,00E+08 21,9
PET 0.8 0,8 1,10 0,61 0,49 44,55 5,00E+07 47,8
PET 1.0 1,0 1,14 1,07 0,07 6,14 1,50E+07 15,4

2 Herstellerangaben

® Durchschnittlicher Porendurchmesser nach 1600 Walzzyklen

¢ Anderung des durchschnittlichen Porendurchmessers nach 1600 Walzzyklen
4Prozentuale Verdnderung des durchschnittlichen Porendurchmessers

Ein geeigneter Parameter der Membran, der mit der mechanischen Stabilitat in Verbindung
gebracht werden kann, ist die Flachenporositat (Tabelle 1). Die PET 1.0 Membran und die
PET 0.2 Membran mit geringen Flachenporositdten von 15,4 % und 20,4 % zeigen die
geringsten prozentualen Veranderungen der durchschnittlichen Porendurchmesser dprozent
auf. Die PET 0.4 Membran und die PET 0.8 mit den groRten Flachenporositaten von 21,9 %
und 47,8% hingegen weisen die groften prozentualen Veranderungen der
durchschnittlichen Porendurchmesser auf. Die Abbildung 4-3 deutet darauf hin, dass die
prozentuale Veranderung der durchschnittlichen PorengréBe mit der Flachenporositat
zusammenhangt. Die prozentualen Veranderungen der durchschnittlichen

Porendurchmesser steigen mit der Flachenporositat.
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Abbildung 4-3: Prozentuale Veranderung des durchschnittlichen Porendurchmessers.

Auch die PorengroRenverteilungen in Abbildung 4-2 belegen, dass die hohere
Flachenporositat mit einer groBeren Verschiebung nach links verbunden ist. Der Einfluss der
Flichenporositit auf die Anderung der Porendurchmesser wird folgendermaRen erklart. Die
Membranen mit einer geringeren Flachenporositat bieten eine groRere Kontaktflache fiir die
Walze. Die Kraft der Walze wird nun auf eine grolRere Oberflache verteilt und der Druck, die
auf eine bestimmte Flache wirkt, verringert sich. Dies fiihrt zu einer geringeren prozentualen
Veranderung des durchschnittlichen Porendurchmessers und resultiert in einer hoheren
mechanischen Stabilitdat der Membran gegeniber der Walzenbeanspruchung. Abbildung 4-4
veranschaulicht in einer REM-Aufnahme die morphologischen Veranderungen einer PET 1.0
Membran nach 1600 Walzzyklen.
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“VO rer,

2al

Abbildung 4-4: Die PET 1.0 Membran weist nur geringfligige Veranderung der Struktur nach 1600
Walzzyklen auf.

Nach 1600 Walzzyklen belegen REM Aufnahmen nur geringe morphologische
Veranderungen der Membran. Die vorher uniform runden Poren zeigen nach der
Beanspruchung nur geringe Deformierungen. Die PET 1.0 Membran erweist sich daher als

eine stabile Membran gegeniber der mechanischen Walzenbeanspruchung.
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5 Walzenabnahme dinner Filterkuchen

Dieser Abschnitt beschreibt die Abnahmemethode von diinnen Filterkuchen mittels einer
weichen Walze. Hierzu ist in diesem Kapitel die Abnahme diinner und pastdser Filterkuchen
von Polymermembranen in gleicher Bewegungsrichtung und in entgegengesetzter
Bewegungsrichtung der Walze dargestellt. Der Einfluss auf die Restfeuchte ist bei beiden
Abnahmevarianten zu vergleichen und die Einflisse der Betriebsparameter, die die Abnahme
beeinflussen, wie etwa die aufliegende Presskraft der Walze, der anliegende
Gasdifferenzdruck, der Walzendurchmesser und die Shore-A Harten der Walzen sind zu
untersuchen. Die Anteile der abgenommenen Filterkuchen dienen als Mal fiir die Effizienz
der jeweiligen Abnahmemethode. AnschlieBend erfolgt die Ubertragung der

Abnahmemethode auf den Vakuumtrommelfilter.

Die in Kapitel 5.1-5.3 dargestellten Ergebnisse wurden im Rahmen von [85] publiziert und fir
diese Dissertation angepasst.
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5.1 Einfluss auf die Restfeuchte

Die Walzenabnahme des Filterkuchens erfolgte bei anliegendem Unterdruck, um eine
Riickbefeuchtung zu verhindern. Des Weiteren hangt die Restfeuchte des abgenommenen
Filterkuchens vom anliegenden Gasdifferenzdruck wahrend der Abnahme ab. Abbildung (5-
1) zeigt den Einfluss des anliegenden Gasdifferenzdrucks auf die Restfeuchte bei gleicher

Bewegungsrichtung der Walze und der Filterplatte (vres = 0 mm/min).
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Abbildung 5-1: Einfluss des anliegenden Gasdifferenzdrucks wahrend der Abnahme auf die
Restfeuchte des Filterkuchens.

Es ist deutlich zu sehen, dass ein héherer Gasdifferenzdruck eine geringere Restfeuchte des
Filterkuchens bewirkt. Die unterschiedlichen Linienpresskrafte im untersuchten Bereich
sowie die verschiedenen Shore-A Harten der Walzen zeigen keinen signifikanten Einfluss auf
die Restfeuchte. Ab einem Gasdifferenzdruck von 40 kPa konnte der Kuchen nicht mehr

abgenommen werden, da der anliegende Gasdifferenzdruck zu hoch war.
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Abbildung 5-2: Einfluss der entgegengesetzten Abnahmerichtung der Walze auf die Restfeuchte.

Untersuchungen der Walzenabnahme in entgegengesetzter Bewegungsrichtung zeigen, dass
die Walze mit der geringeren Shore-A Harte die Restfeuchte des Filterkuchens verringert (5-
2). Beim Vergleich zwischen einer Abnahme in gleicher und in entgegengesetzter
Bewegungsrichtung einer Walze mit der Shore-A Harte 22° sieht man, dass die Restfeuchte
bei der entgegengesetzten Bewegungsrichtung signifikant geringer ist. Bei der Abnahme in
entgegengesetzter Bewegungsrichtung erfahrt der Filterkuchen eine Scherbeanspruchung.
Literaturquellen deuten darauf hin, dass die Scherung eines Filterkuchens einen Einfluss auf
die Restfeuchte hat [320-323]. Dies flihrt zu einer Veranderung der Kuchenstruktur und setzt
die Zwischenfllssigkeiten frei, so dass die Restfeuchte verringert wird. Die freigesetzte

Flussigkeit gelangt anschlieend aufgrund des anliegenden Gasdifferenzdrucks ins Filtrat.

Bei der Abnahme mit einem Unterdruck von 0 kPa und einem geringen Uberdruck von 5 kPa
kann ein leichter Anstieg der Restfeuchte des abgenommenen Filterkuchens beobachtet
werden. Grund hierfiir ist die Riickbefeuchtung des Filterkuchens. Die Linienpresskrafte 232
N/m, 332 N/m und 432 N/m zeigen keinen signifikanten Einfluss auf die Restfeuchte.
Abbildung 5-3 zeigt eine schematische Darstellung der beiden unterschiedlichen

Bewegungsrichtungen bei der Abnahme mit der Walze.
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a) Walze

Filterkuchen

Filterplatte

anliegender _— N
Gasdifferenzdruck * *

Abbildung 5-3: Abnahme in gleicher Bewegungsrichtung der Walze (links) und Abnahme in
entgegengesetzter Bewegungsrichtung der Walze (rechts) bei einem anliegenden Unterdruck.

5.2 Walzenabnahme in gleicher Richtung

Die Drehrichtung der Walze hat einen erheblichen Einfluss auf das Abnahmeverhalten des
Filterkuchens. Im Folgenden werden der Einfluss der Linienpresskraft, der Einfluss des
Durchmessers und der Shore-A Harte fiir die Abnahme in gleicher Bewegungsrichtung der
Walze prasentiert. Eine Abnahme in gleicher Bewegungsrichtung der Walze wird durch die
Adhdésionskraft zwischen Walze und Filterkuchen, der Kohasionskraft des Filterkuchens und
der Adhasionskraft zwischen Membran und Filterkuchen beeinflusst. Ist die Adhasionskraft
zwischen Filterkuchen und Membran hoher als die Adhdsionskraft zwischen Filterkuchen und
Walze, so ist die Abnahme nur unzureichend. Die Adhasionskraft zwischen Membran und
Filterkuchen wird zusatzlich durch den anliegenden Unterdruck erhoht. Sobald aber die
Adhasionskraft zwischen Walze und Kuchen hoher ist, kann der Anteil des abgenommenen
Filterkuchens erhoht werden. Dies setzt voraus, dass die Kohasion des Filterkuchens
ausreichend ist, um die Abnahme zu ermdglichen. Ist die Kohasion des Filterkuchens gering,
so wird der Filterkuchen in zwei Halften geteilt, so dass der Filterkuchen nur teilweise
abgenommen werden kann. Abbildung 5-4 zeigt die Einfllisse der verschiedenen

anliegenden Unterdriicke auf die Abnahme des Filterkuchens. Eine Abnahme bei 40 kPa zeigt

56



Walzenabnahme dinner Filterkuchen

schlierenartige Muster auf der Membran. Diese Muster nehmen ab, sobald sich der
Unterdruck erhéht. Grund hierfiir ist, dass der anliegende Unterdruck die Haftkraft zwischen
Filterkuchen und Membran erhoht. Dadurch nimmt auch der Anteil des abgenommenen
Filterkuchens ab und verbleibt auf der Membran. Dies konnte bei allen Walzenabnahmen in

gleicher Bewegungsrichtung beobachtet werden.

Bewegungsrichtung

r =90 mm, Shore A =45°, g,= 332 N/m, Viei= 0 mm/min

40 kPa 60 kPa 80 kPa

Abbildung 5-4: Einfluss des anliegenden Gasdifferenzdrucks auf den Anteil des abgenommenen
Filterkuchens.

Im nachfolgenden werden die Einflisse der Walzendurchmesser, der Shore-A Harten und der
Linienpresskrafte auf den Anteil des abgenommenen Filterkuchens diskutiert. Bei einem
grofReren Walzendurchmesser verringert sich der Kontaktwinkel zwischen der Membran und
der Walze. Der Kontaktwinkel a resultiert aus dem Schnittpunkt der Walze mit dem
Filterkuchen und der Tangente des Kontaktpunkts mit der Filterplatte. Wie in Abbildung 5-5

schematisch gezeigt wird, verkleinert sich dadurch der Winkel mit dem der Kuchen von der
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Membran aufgenommen wird. Abbildung 5-6 a) zeigt, dass ein groRerer Walzendurchmesser
einen hoheren Anteil des Filterkuchens abnehmen kann. Dieser verringerte Abnahmewinkel
a der Walze fuhrt folglich zu einem erhéhten Anteil des Filterkuchens, der auf die Walze

Ubertragen wird.

ﬁ

Abbildung 5-5: Ein groRerer Walzendurchmesser versursacht einen kleineren Kontaktwinkel auf der
Filterplatte als eine Walze mit einem geringeren Durchmesser.

Nur wenig Einfluss auf das Abnahmeverhalten hingegen hat die Linienpresskraft (Abbildung
5-6 b)). Alle drei untersuchten Linienpresskrafte 232 N/m, 332 N/m und 432 N/m zeigen
denselben Verlauf des abgenommenen Filterkuchenanteils. Auch der Vergleich
unterschiedlicher Shore-A Harten weist einen dhnlichen Verlauf auf. Diese Verlaufe besitzen
bei allen Einstellungen ein Plateau bei einem Unterdruck von 20 kPa, das dann wieder
abflacht. Es ist bei allen Einstellungen kein linearer Zusammenhang zwischen anliegendem
Unterdruck und dem abgenommenen Filterkuchenanteil zu erkennen. Keine der
untersuchten Einstellungen resultiert in eine komplette Abnahme des Filterkuchens. Bei den
unterschiedlichen Shore-A Harte der Walzen ist zwischen der Shore-A Harte 22°, 34° und 45°
kein Trend zu beobachten (Abbildung 5-6 c)). Jedoch weisen die Verlaufe auch hier ein
Plateau bei etwa 20 kPa auf. Keine der drei untersuchten Parameter kann in gleicher

Bewegungsrichtung der Walze eine komplette Abnahme des Filterkuchens erzielen.
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Abbildung 5-6: Einfluss der Walzenparameter auf den Anteil des abgenommenen Filterkuchens in
gleicher Bewegungsrichtung der Walze auf der Filterplatte. a) Unterschiedliche Walzendurchmesser,
b) Unterschiedliche Linienpresskréafte, c) Unterschiedliche Shore-A Harten.

5.3 Walzenabnahme in entgegengesetzter Richtung

Die Abnahme des Filterkuchens in entgegengesetzter Bewegungsrichtung der Walze zeigt
einen signifikanten Einfluss auf das Abnahmeverhalten. Die Abbildungen 5-7 a) und 5-7 b)
zeigen eine vollstandige Abnahme des Filterkuchens von der Filterplatte. Bei der Abnahme
in entgegengesetzter Bewegungsrichtung wird der Filterkuchen durch eine scherartige
Bewegung auf die Walze lGbertragen. Die verschiedenen untersuchten Walzendurchmesser
60 mm, 90 mm und 110 mm kénnen den Filterkuchen komplett abnehmen. Ein Unterschied
zwischen den verschiedenen Durchmessern war auf der Filterplatte nicht zu erkennen. Auch
die verschiedenen Linienpresskrafte 232 N/m, 332 N/m und 432 N/m resultieren in eine
vollstandige Abnahme des Filterkuchens. Doch beim Vergleich unterschiedlicher Shore-A
Harten fiel auf, dass sich eine hohere Shore-A Harte der Walze negativ auf das
Abnahmeverhalten auswirkt (Abbildung 5-7 c)). In diesem Fall verringerte sich auch mit
ansteigendem Unterdruck der Anteil des abgenommenen Filterkuchens. Dies ist damit zu
erklaren, dass sich eine hartere Walze bei der Kontaktstelle weniger deformiert als eine
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weichere Walze. Dadurch stellt sich ein kleinerer Kontaktwinkel als bei einer weicheren
Walze ein (Abbildung 5-12 b)). Fir eine komplette Abnahme ist daher eine weiche Walze mit

einer Shore-A Harte von 22° zu verwenden.
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Abbildung 5-7. Einfluss der Walzenparameter auf den Anteil des abgenommenen Filterkuchens in
entgegengesetzter Bewegungsrichtung der Walze auf der Filterplatte. a) Unterschiedliche
Walzendurchmesser, b) Unterschiedliche Linienpresskrafte, c) Unterschiedliche Shore-A Harten.

Im nachfolgenden wird der Mechanismus erklart, der dieser Abnahmemethode zugrunde
liegt. Bei der Walzenabnahme in entgegengesetzter Bewegungsrichtung hauft sich vor der
Walze der Filterkuchen an. Es bildet sich ein Cluster zwischen Filterplatte und Walze. Dieser
Cluster wird durch die entgegengesetzte Bewegungsrichtung der Walze abgetragen
(Abbildung 5-8).

Cluster

anliegender / Bewegungsrichtung
Gasdifferenzdruck * der Filterplatte

Abbildung 5-8: Cluster bilden sich vor der Walze aus und werden durch die Drehbewegung auf die
Walze Ubertragen.
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Dadurch bildet sich ein Streifenmuster auf der Abnahmewalze aus (Abbildung 5-9). Die

Streifen sind hierbei die Cluster, die sich vor der Walze ausbilden und auf die Walze
Ubertragen wurden.

D=90 mm, Shore A =22°,q =332 N/m, V= 400

Abbildung 5-9: Im abgenommenen Filterkuchenanteil auf der Walze bilden sich Streifenmuster aus,

die durch die Clusterbildung des Filterkuchens entstanden sind.

Fiir die komplette Abnahme des Filterkuchens spielen neben den Walzenparametern auch
die relative Geschwindigkeit v,..,; zwischen Walze und Filterplatte eine wichtige Rolle. Je

hoher die Relativgeschwindigkeit ist, desto groBer ist der Anteil des Filterkuchens, der
abgenommen wird (Abbildung 5-10).
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Abbildung 5-10: Einfluss der Relativgeschwindigkeit auf den abgenommenen Filterkuchenanteil bei
entgegengesetzter Bewegungsrichtung.

5.4 Ubertragung auf den Vakuumtrommelfilter

Fir eine Ubertragung auf einen Trommelfilter wird die Walzenabnahme auf einen
Trommelfilter im PilotmaRstab umgesetzt und die Parameter Shore-A Harte,
Walzendurchmesser und Linienpresskraft untersucht. Der wesentliche Unterschied zur
Filterplatte besteht in einem unterschiedlichen Abnahmewinkel, der sich aus der Krimmung
des Trommelfilters ergibt. In diesen Versuchen wird die Abnahme des Filterkuchens in
entgegengesetzter Bewegungsrichtung verglichen, da diese Methode eine komplette
Abnahme auf der Filterplatte ermoglichte. Zunachst werden die Parameter Durchmesser und
Shore-A Harte bei gleicher Linienpresskraft wie auf der Filterplatte verglichen. Abbildung 5-
11 a) zeigt bei den untersuchten Walzendurchmesser d =60 mm, d =90 mm und d =110 mm
auf dem Vakuumtrommelfilter eine komplette Abnahme des Filterkuchens. Die
Untersuchung verschiedener Shore-A Harten auf dem Trommelfilter zeigen ebenso dhnliche
Verlaufe wie auf der Filterplatte (Abbildung 5-11 b)). Auch hier weist die Walze mit einer
Shore-A Harte von 45° eine unvollstandige Abnahme auf. Die Variation der Parameter

Durchmesser und Shore-A Harten deuten somit in Abbildung 5-11 a) und 5-11 b) auf einen
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ahnlichen Verlauf wie auf der Filterplatte hin, da diese trotz der Krimmung auf dem
Trommelfilter einen dhnlichen Kontaktwinkel wie auf der Filterplatte ausbilden. Der dhnliche
Kontaktwinkel bei den Parametern Shore-A Harte und Durchmesser ist der erhdhten
Linienpresskraft von 332 N/m zuzuschreiben. Die Walze mit dem Durchmesser von d = 90
mm und der Shore-A Harte von 45° kann hier auf dem Trommelfilter ebenso wie auf der
Filterplatte nur einen kleinen Kontaktwinkel erreichen. Weshalb mit dieser Walze nur

unzureichende Abnahmeergebnisse erzielt wurden.
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Abbildung 5-11: Vergleich des Einflusses der verschiedenen Walzenabnahmeparameter auf den
Anteil des abgenommenen Filterkuchens auf dem Trommelfilter: a) Walzendurchmesser, b) Shore-A
Harte, c) Linienpresskraft.

In Abbildung 5-11 c) sieht man allerdings, dass die Walze mit der Linienpresskraft von 232
N/m einen geringeren Filterkuchenanteil abnimmt als auf der Filterplatte. Dies liegt an der

Krimmung des Trommelfilters. Durch die Krimmung entsteht ein groBerer Kontaktwinkel
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zwischen Trommelfilter und Walze. Erhohen sich die Linienpresskrafte auf 332 N/m oder 432
N/m so schmiegt sich die Walze an den Trommelfilter an, erhoht den Kontaktwinkel und der
Anteil des abgenommenen Filterkuchens steigt an. In Abbildung 5-11 a) hat jeder
untersuchte Walzendurchmesser eine komplette Abnahme gezeigt. Jeder dieser
Durchmesser besitzt einen ausreichend grof3en Kontaktwinkel, um die vollstandige Abnahme
bei der anliegenden Linienpresskraft von 332 N/m zu ermoglichen. Der Einfluss der
Walzengeometrie und der Walzenbeschaffenheit auf den Kontaktwinkel a ist in Abbildung 5-

12 schematisch dargestellt.
a)

D2

\0
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b)

harte Walze

weiche Walze

Abbildung 5-12: a) Ein groBerer Durchmesser der Walze fihrt zu einem geringeren Kontaktwinkel
zwischen der Walze und dem Filterkuchen, b) Nach Anlegen einer Linienpresskraft verformt sich eine
weichere Walze mehr als eine harte Walze und besitzt dadurch einen gréBeren Kontaktwinkel
zwischen der Walze und dem Filterkuchen.

Der Kontaktwinkel a entsteht aus der Tangente am Kontaktpunkt der Filtertrommel mit der
Walze und der Geraden zwischen dem Schnittpunkt des Filterkuchens mit der Walze und
dem Kontaktpunkt. Wie aus der Abbildung 5-12 a) zu erkennen ist, bildet sich aufgrund des
grofBeren Durchmessers ein kleinerer Kontaktwinkel aus. Bei der weichen Walze verschiebt
sich der Kontaktpunkt durch die Verformung der Walze weiter nach oben. Die Abbildung 5-
12 b) zeigt, dass eine weichere Walze zu einem groReren Kontaktwinkel fiihrt. Eine hartere
Walze hingegen verformt sich weniger und bildet daher einen kleineren Kontaktwinkel aus.
Des Weiteren verringert sich der Kontaktwinkel durch eine Krimmung des Trommelfilters,

da der Schnittpunkt zwischen Filterkuchen und Walze tiefer anliegt.

Um den Sachverhalt zu erkldren, werden weitere Ergebnisse der verschiedenen Shore-A
Harten und Durchmesser in Abhangigkeit der Linienpresskraft auf dem Trommelfilter gezeigt
(Abbildungen 5-13 und 5-14). Geringere Shore-A Harten bendtigen nur eine kleinere
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Linienpresskraft, um einen groReren Kontaktwinkel zwischen Walze und Trommel zu erzielen.
Daher ist der Anteil des abgenommenen Filterkuchens bei weicheren Walzen hoéher
(Abbildung 5-13 a)). Erhoht sich die Linienpresskraft auf 332 N/m so sieht man, dass sich die
Walzen mit der Shore-A Harte 22° und 34° bereits eine vollstandige Abnahme ermdéglichen.
Die Walze mit der Shore-A Harte von 45° bildet aufgrund der Harte des Materials keinen
Kontaktwinkel aus, der fir die vollstandige Abnahme ausreichend ist (Abbildung 5-13 b)).
Erst bei einer weiteren Erhohung der Linienpresskraft stellt sich bei der Walze mit einer
Shore-A Harte von 45° eine nahezu komplette Abnahme ein, da das Material bei Erh6hung
der Linienpresskraft weiter an die Trommel angedrickt und verformt wird, so dass sich auf
diese Weise ein groRerer Kontaktwinkel zwischen Trommel und Walze einstellt (Abbildung
5-13 ¢)).

In den Abbildungen 5-13 sieht man deutlich, dass die Linienpresskrafte ein wichtiger
Einflussfaktor sind. Je weicher die Walze, desto mehr Filterkuchen kann abgenommen
werden. Der Einfluss der Harte der Walzen nimmt aber mit zunehmender Linienpresskraft
ab. Somit kann eine groRere Linienpresskraft die Verwendung einer harteren Walze teilweise
kompensieren.
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Abbildung 5-13: Darstellung des abgenommenen Filterkuchenanteils auf dem Vakuumtrommelfilter

in gegensinniger Abnahmerichtung. Die Linienpresskraft nimmt von a) nach c) zu.

In der Abbildung 5-14 a) sieht man bei groferen Durchmessern einen Abfall des

abgenommenen Filterkuchenanteils. Das ist damit zu erklaren, dass sich der Kontaktwinkel,

wie oben bereits beschrieben, durch den groReren Durchmesser verringert wird. Bei

groReren Kontaktwinkeln hingegen verbessert sich die Abnahme des Filterkuchens. Aus

70



Walzenabnahme diinner Filterkuchen

diesem Grund sieht man bei kleineren Durchmessern eine bessere Abnahme. Erhéht sich nun
die Linienpresskraft so sieht man in den Abbildungen 5-14 b) und 5-14 c) eine komplette
Abnahme des Filterkuchens, da sich durch Erhéhung der Linienpresskraft und eine damit

verbundene Verformung der Walze groRere Kontaktwinkel ausbilden.
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Abbildung 5-14: Vergleich des Einflusses unterschiedlicher Durchmesser auf den abgenommenen
Filterkuchenanteil. Hier zeigt sich die Linienpresskraft als wichtiger Einflussfaktor fiir die komplette
Filterkuchenabnahme. Bei geringeren Linienpresskraften sieht man, dass ein groRerer
Walzendurchmesser eine schlechtere Abnahme verursacht. Mit Zunahme der Linienpresskraft nimmt
der Einfluss des Walzendurchmessers auf den abgenommenen Filterkuchenanteil ab.
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Die Walzenabnahme dinner Filterkuchen zeigt, dass sie in entgegengesetzter
Bewegungsrichtung eine vollstandige Abnahme ermdglicht. Hierbei sind die Parameter
Walzendurchmesser, Shore-A Harte der Walze und die Linienpresskraft von Bedeutung.
Diese Parameter beeinflussen den Kontaktwinkel zwischen Trommelfilter und Walze. Vor
allem bei der Abnahme auf dem Trommelfilter waren diese Walzenparameter aufgrund der
Krimmung des Trommelfilters und der damit verbundenen Verdanderung des Kontaktwinkels

signifikanter.

Diese beschriebenen Phanomene waren auf einem Trommelfilter im PilotmaRstab zu sehen.
Industriell eingesetzte Trommelfilter haben einen weitaus gréBeren Durchmesser als der hier
verwendete Trommelfilter mit einem Durchmesser von 30 cm. Weshalb davon auszugehen
ist, dass dieses Phanomen die Filterkuchenabnahme bei groBeren Trommelfiltern weniger
beeinflussen wird. Dennoch bleibt der Kontaktwinkel fiir die Walzenabnahme in
entgegengesetzter Bewegungsrichtung ein wichtiger Faktor, der durch die Walzenparameter

beeinflusst werden kann.
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6 Hochdruckreinigung von Polymermembranen

Flr den Einsatz der Membran fir die Dinnschichtfiltration auf dem Trommelfilter ergeben
sich einige neue Anforderungen an den Reinigungsprozess. Eine Konstruktionsmoglichkeit
der hier vorgestellten Hochdruckreinigung von Membranen auf dem Vakuumtrommelfilter
ist im Anhang A-4 gezeigt. Das folgende Kapitel befasst sich mit der Hochdruckreinigung von
Polymermembranen bei unterschiedlichen Driicken, Zeiten, Winkeln, Temperaturen und mit

dem Einsatz von Tensiden.

Zundchst ist fiir den Nachweis der mechanischen Stabilitdt der Einfluss der
Hochdruckreinigung auf die Polymermembran zu untersuchen. Hierzu wird die
PorengrolRenverteilung der Membran nach zehn  Reinigungszyklen  mittels
Kapillarflussporometrie ermittelt und mit der PorengréRenverteilung einer neuen Membran
verglichen. Dies gibt Aufschluss Uber das MaR der morphologischen Veranderung der
Membran durch die Hochdruckreinigung. Anschliefend erhohte sich die Anzahl der
Reinigungszyklen auf 1800. Eine Filtration mit einer Mikroalgensuspension in einer
Drucknutsche erzeugte das Fouling der Membranen. Schlieflich wurde die
Hochdruckreinigung bei unterschiedlichen Reinigungsparametern untersucht und die
Flissigkeitsdurchsdtze und die PorengroRenverteilungen der Membranen miteinander
verglichen. Zusatzlich analysierte ein UV-vis-Spektrometer das Filtrat, um den

Durchbruchszeitpunkt der Mikroalgen zu bestimmen.

Die in Kapitel 6.1 dargestellten Ergebnisse wurden im Rahmen von [90] publiziert und fir
diese Dissertation angepasst.
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6.1 Einfluss der Einstellparameter Druck, Winkel und Dauer

Fouling der Membran

Zunachst zeigt die Abbildung 6-1 den Einfluss des Foulings auf den Fliissigkeitsdurchsatz der
Membran. Bereits nach 20 Filtrationsschritten hat die Membran nur noch die Halfte des
urspriinglichen Flussigkeitsdurchsatzes. Bei 200 Filtrationsschritten in der Drucknutsche
besitzt die Membran nur noch 7% des urspriinglichen Flissigkeitsdurchsatzes. Ein derart
geringer Flussigkeitsdurchsatz wirde den nachfolgenden Filtrationsprozess erheblich

beeinflussen.
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Abbildung 6-1: Einfluss des Foulings auf den Flussigkeitsdurchsatz der Membran bei einem
Gasdifferenzdruck von Ap = 0,8 bar.

In einer REM-Aufnahme der Membran sind nach 200 Filtrationsschritten deutliche
Ablagerungen auf der Oberflache und in den Poren der Membran zu sehen (Abbildung 6-2).
Die Pfeile zeigen auf die Ablagerungen in den Poren. Da diese Membran nur noch 7% des

urspriinglichen Flissigkeitsdurchsatzes besitzt, miissten in den tieferen Bereichen der Poren
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weitere Ablagerungen liegen, die jedoch aufgrund der Tiefe nicht mehr mit dem

Rasterelektronenmikroskop dargestellt werden kénnen.

a) b)

Abbildung 6-2: REM-Aufnahme der Kernspurmembranen; a) neue Membran ohne Fouling, b)
Membran nach 200 Filtrationsschritten mit einer Mikroalgensuspension. Es zeigen sich deutliche
Anzeichen von Fouling in den Porenkanalen.

Einfluss der Hochdruckreinigung auf die mechanische Stabilitdt von Polymermembran

Der nachste Abschnitt zeigt die PorengroRBenverteilung der Membran vor und nach der
Reinigung ohne vorheriges Fouling. Dadurch kann der reine Einfluss der Hochdruckreinigung
auf die Membranen bestimmt werden. In Abbildung 6-3 a) sind nach 10 Reinigungszyklen
geringfligige Veranderungen der PorengroRRenverteilung zu sehen. Der durchschnittliche
Porendurchmesser der gereinigten Membran betragt xsq3= 1,17 £0.02 um und ist damit nur
etwas groRer als der durchschnittliche Porendurchmesser einer neuen Membran (xso,3=1,14
+0.02 um).
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Abbildung 6-3: a) PorengréRenverteilung der Membran vor und nach 10 Reinigungszyklen; b)
PorengroRenverteilung der Membran nach 1800 Reinigungszyklen (Distanz d = 50 cm,
Reinigungswinkel a = 90°, Reinigungsdruck p = 30 bar, Reinigungsdauer t = 5 s). Messungen mittels
eines Kapillarflussporometers.

Da der Einfluss nur sehr gering war, wurden die Reinigungsversuche auf 1800

Reinigungszyklen ausgeweitet. Die Bewegung der Sprihlanze von der linken Seite der
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Membran zur rechten Seite der Membran mit der entsprechenden Geschwindigkeit wird
hierbei als ein Reinigungszyklus gesehen. Porometermessungen weisen darauf hin, dass sich
nach 1800 Reinigungszyklen bei einem Reinigungsdruck von 80 bar kaum Anderungen des
durchschnittlichen Porendurchmessers (xso,3=1.17 £0.02 um) ergeben haben. Erst bei einem
Reinigungsdruck von 130 bar und 1800 Reinigungszyklen haben sich Poren mit einem
Durchmesser von etwa 13 um gebildet. Die geringen Anderungen des durchschnittlichen
Porendurchmessers bei einem Reinigungsdruck von 80 bar kénnen folgendermalien
interpretiert werden. Porenkandle die sehr nah beieinander sind, haben diinne
Zwischenwande. Diese fragilen Zwischenwande konnen durch mechanische Beanspruchung
beschadigt werden (Abbildung 6-4). Nur ein geringer Anteil der Porenkanéle besitzt eine
diinne Zwischenwand. Der GroBteil der Poren ist von mehr Membranmaterial umgeben, so
dass diese Poren eine hohere mechanische Stabilitdt aufweisen. Deshalb weist die

untersuchte Membran insgesamt eine gute mechanische Stabilitat auf.

Abbildung 6-4: REM-Aufnahme einer Membran nach 10 Reinigungszyklen. Die Pfeile zeigen auf die
diinnen Wande zwischen den Porenkanalen, die durch die Hochdruckreinigung beeinflusst wurden.
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Zusatzlich wurde das Filtrat mittels eines UV-Vis-Spektrometers auf einen TribstoR hin
untersucht. Abbildung 6-5 stellt die ins Filtrat gelangte Menge an Mikroalgen in Abhangigkeit
von der Reinigungsanzahl dar. Ab 750 Reinigungen waren Mikroalgen nachzuweisen. Je
hoher die Reinigungsanzahl desto mehr Mikroalgen gelangten ins Filtrat. Bei 1800
Reinigungszyklen findet sich ein Trockenmassenanteil von 0,01 Gew.-% im Filtrat wieder. Bei
den Membranen mit einem Reinigungsdruck von 30 bar und 80 bar waren nach 1800 Zyklen

noch keine Mikroalgen im Filtrat nachzuweisen.
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Abbildung 6-5: UV-vis-Spektrometrie des Filtrats bei einer Wellenlange von 550 nm. Eine
Konzentration von 0,01 Gew.-% war nach 1800 Reinigungszyklen im Filtrat nachzuweisen.

Einfluss des Reinigungsdrucks

Nach dem Fouling in der Drucknutsche erfolgt die Reinigung bei einem Druck von p = 30 bar
bzw. 130 bar. Die gewahlten Parameter fiir die Versuche sind ein Reinigungswinkel von a =
90°, eine Reinigungsdauer von t = 5 s und ein Abstand von 50 cm. Die Abbildung 6-6a)
vergleicht die unterschiedlichen Flissigkeitsdurchsatze bei einem Reinigungsdruck von 30

bar und 130 bar. Der Fliissigkeitsdurchsatz bei einem Reinigungsdruck von 30 bar konnte nur
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60 % des urspringlichen Flissigkeitsdurchsatzes wiederherstellen. Nach jedem Reinigungs-
und Foulingzyklus bei 30 bar nimmt der Flissigkeitsdurchsatz stetig ab. Die Foulingsubstanz
konnte nicht vollstandig durch die Hochdruckreinigung entfernt werden und staut sich weiter
durch die Filtration auf. Es sammelt sich in der Pore, verkleinert den Porendurchmesser und
reduziert auf diese Weise den Flussigkeitsdurchsatz. Die in den Porenkandlen angesammelte
Foulingsubstanz ist das irreversible Fouling und kann durch mechanische

Reinigungsmethoden nicht mehr beseitigt werden.

Abbildung 6-6 a) zeigt einen typischen abnehmenden Verlauf des Flussigkeitsdurchsatzes
aufgrund von Akkumulation von Foulingsubstanz in der Membran. Burdick et al. [91]
untersuchte das Abldseverhalten von Partikel auf einer Quarzoberflache bei einer laminaren
Stromung und entwickelte ein Abldsekriterium fir Partikel von einer Oberflache. Basierend
auf dieses Abldsekriterium kann eine minimale Reynoldszahl flr die Ablésung eines Partikels
definiert werden. Ein hoherer Reinigungsdruck fihrt zu in einer héheren Geschwindigkeit,
einen hoheren Schergradienten und folglich einer hdheren Reynoldszahl. Wie aus Abbildung
6-6 a) ersichtlich ist, zeigt die Reinigung bei 130 bar einen geringeren Abfall als der Verlauf
bei einem Reinigungsdruck von 30 bar. 80% des urspriinglichen Flissigkeitsdurchsatzes der
Membran kénnen bei einer Reinigung mit 130 bar wiederhergestellt werden. Die Reinigung
bei 130 bar resultiert in einer besseren Ablésung von Partikeln in den Poren als bei einer

Reinigung bei 30 bar aufgrund des hoheren Schergradienten entlang der Porenwand.
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Abbildung 6-6: a) Einfluss des Reinigungsdrucks auf den Flissigkeitsdurchsatz der Membran (TP, bei
p = 130 bar nach Reinigung: 77%; TP, bei p = 30 bar nach Reinigung: 59%), b) Einfluss des
Reinigungsdrucks auf die PorengroRenverteilung der Membran (Einstellung: Distanz d = 50 cm,

Reinigungswinkel o = 90°, Reinigungsdauer t =5 s).

Die Verkleinerung des Porendurchmessers aufgrund der Anhaftung von Foulingsubstanz

zeigt sich auch bei der Untersuchung der PorengroBenverteilung (Abbildung 6-6b)). Die
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PorengrofRenverteilung der bei 30 bar gereinigten Membran veranschaulicht, dass der Anteil
an kleineren Poren angestiegen ist. Die Untersuchungen zur PorengréRenverteilung stimmen
mit den Ergebnissen aus den Flissigkeitsdurchsatzen bei 30 bar und 130 bar lberein. Die
Membran mit dem hoheren Anteil an kleineren Poren besitzt auch einen geringeren
Flussigkeitsdurchsatz. Bei der Membran mit dem héheren Anteil an groRReren Poren ist auch

der Flissigkeitsdurchsatz dementsprechend héher.

Der maximale Reinigungsdruck in dieser Untersuchung betragt 130 bar. Reinigungsdriicke
hoher als 130 bar wurden nicht mehr untersucht, da der mechanischen Stabilitat der

Membran Grenzen gesetzt sind.

Einfluss der Reinigungsdauer

In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse des Parameters Reinigungszeit prasentiert. Die
Versuche wurden bei 30 bar, einem Reinigungswinkel von a = 90° und einem Abstand von 50
cm bei einer Reinigungszeit von t =5 s bzw. t= 10 s durchgeflhrt. Wie in Abbildung 6-7 a) zu
sehen ist, flihrt eine langere Reinigungszeit zu einer Erhéhung des Fllssigkeitsdurchsatzes
nach der Reinigung. Der relative Flissigkeitsdurchsatz liegt bei 60 % bei einer
Reinigungsdauer t = 5 s und erhéht sich auf 70% wenn sich die Reinigungszeit auf t = 10 s
erhoht. Eine kiirzere Reinigungszeit hat zwar einen geringeren Wasserverbrauch zur Folge,
aber das Fouling erhoht sich und die in den Poren verbliebenen Foulingsubstanzen
beeinflussen die nachfolgenden Filtrationsschritte und Reinigungszyklen. Das irreversible
Fouling erhéht sich und der relative Fllssigkeitsdurchsatz nimmt stetig ab. Dies zeigt sich

ebenso in der PorengrofRenverteilung in Abbildung 6-7 b).
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Abbildung 6-7: a) Einfluss der Reinigungsdauer auf den Flissigkeitsdurchsatz der Membran (TP bei
t =10 s nach Reinigung: 69% ; TP, beit =5 s nach Reinigung: 59%), b) Einfluss der Reinigungsdauer
auf die PorengréBenverteilung der Membran (Einstellungen: Distanz d = 50 cm, Reinigungsdruck p=

30 bar, Reinigungswinkel a = 90°).
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Abbildung 6-8: Nach einer Reinigungszeit von t = 10s erreicht der relative Flissigkeitsdurchsatz ein
Plateau. Eine optimale Reinigungszeit ist t = 10 s (Einstellungen: Distanz d = 50 cm, Reinigungsdruck

p= 30 bar, Reinigungswinkel a = 90°).

Eine Erhohung der Reinigungszeit auf t= 20 s und t = 40 s zeigt, dass sich der relative
Flassigkeitsdurchsatz nicht mehr verandert und konstant bleibt (Abbildung 6-8). Daher ist
eine Reinigungszeit von t = 10 s als optimal anzusehen. Der 6konomische Aspekt des héheren

Wasserverbrauchs wird hierbei nicht berlicksichtigt.

Einfluss des Reinigungswinkels

Die Versuchsreihe in diesem Abschnitt erfolgten bei einem Druck von p = 30 bar, einer
Reinigungszeit von t = 5 s, einem Abstand von d = 50 cm und den verschiedenen
Reinigungswinkeln a = 15° 70°, 90°. Abbildung 6-9 vergleicht den relativen
Flassigkeitsdurchsatz der Membranen bei verschiedenen Reinigungswinkeln. Hierbei stellt
sich heraus, dass ein Reinigungswinkel von 70° die beste Reinigungseffizienz erzielte, so dass
70% des urspriinglichen Flussigkeitsdurchsatzes wiederhergestellt wurden. Der

Reinigungswinkel bei 15° hingegen konnte nur 40% des urspringlichen
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Flussigkeitsdurchsatzes widerherstellen. Der Grund fur diesen Effekt lasst sich mit der

Morphologie der Kernspurmembran erklaren.
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Abbildung 6-9: a) Einfluss des Reinigungswinkels auf den Flissigkeitsdurchsatz der Membran (TP
bei o = 15° nach Reinigung: 39%; TP, bei a = 70° nach Reinigung: 70%; TP.; bei a = 90° nach
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Reinigung: 59%), b) Einfluss des Reinigungswinkels auf die Porengrofenverteilung der Membran
(Einstellung: Distanz d = 50 cm, Reinigungsdruck p = 30 bar, Reinigungsdauer t =5 s).

Die Foulingsubstanz befindet sich auf der Oberflache und in den Porenkanalen der Membran.
Um die Oberflache von Foulingsubstanz zu befreien, wirde sich ein flacher Winkel eignen.
Jedoch befindet sich der wesentliche Anteil der Foulingsubstanzen in den Porenkanalen
(Abbildung 6-2). In diesem Fall ist ein Reinigungswinkel in Richtung des Porenkanals
vorteilhafter, da der Strahl nicht abgelenkt wird und dadurch eine héhere Scherrate entlang
der Porenwand wirkt. Nach dem Abldsekriterium von Burdick et al. [91] kann ein anhaftendes
Partikel entfernt werden sobald eine minimale Reynoldszahl erreicht wird. Dieser Effekt
erklart die unterschiedlichen PorengroRenverteilungen und relativen Fllssigkeitsdurchsatze

bei den verschiedenen Reinigungswinkeln (Abbildung 6-9).

Zusatzlich zeigt eine CT-Aufnahme einen Querschnitt der Kernspurmembran (Abbildung 6-
10 a)). Die Aufnahme zeigt, dass die Poren von der Oberseite der Membran bis hin zur
Unterseite der Membran durchgangig sind. Jedoch weisen die Porenkanéle keine parallele
Struktur auf. Die Kanale haben Neigungen von 70° bis zu 90°. Der gréRte Teil der Porenkanile
weist eine Neigung von 70° bis 80° auf. Das kann erklaren, weshalb der Reinigungswinkel von
70° eine hohere Reinigungseffizienz besitzt als ein Reinigungswinkel von 15° bzw. 90°. Ein zur
Membran senkrechter Strahl wird in eine Pore mit einem Neigungswinkel von 70° abgelenkt
und hat demnach eine geringere Geschwindigkeit und eine niedrigere Scherrate entlang der
Porenwand. Dadurch kénnen weniger Partikel von der Porenwand gelost werden und

reduzieren den Flissigkeitsdurchsatz der Membran.
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Abbildung 6-10: a) Computertomographie-Aufnahme einer Membran, b) Schematische Darstellung

einer verunreinigten Membran. Nach der Reinigung befinden sich noch Verunreinigungen in den

tieferen Bereichen des Porenkanals, die zu einer Verringerung des Flussigkeitsdurchsatzes fihren.

Wie in Abbildung 6-10 b) schematisch dargestellt, blockieren Foulingsubstanzen die
Porenkanale und haften an der Oberflache der Membran. Nach der Hochdruckreinigung ist
der Grofdteil der Porenkanile frei. Jedoch befinden sich noch Foulingsubstanzen in den
Porenkanalen, die mit der Hochdruckreinigung nicht mehr entfernt werden kénnen. Diese
Verunreinigungen sitzen hochstwahrscheinlich noch tiefer in der Pore und sind der Grund fiir
die stetig abnehmenden Flissigkeitsdurchsatze. Bei niedrigen Driicken ist es durchaus
moglich, dass die Verunreinigungen tiefer in die Poren gedriickt werden. Daher empfiehlt es
sich einen hohen Reinigungsdruck einzusetzen und einen optimalen Reinigungswinkel zu
wahlen, um das Fouling aus den Poren zu entfernen und eine Anhadufung der

Verschmutzungen zu vermeiden.
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6.2 Einfluss der Walzenabnahme und der Reinigungstemperatur

Die Dinnschichtfiltration auf dem Vakuumtrommelfilter kann nur mit einer Walzenabnahme
betrieben werden, daher ist auch der Einfluss des Anpressens der Walze auf die
Reinigungswirkung zu analysieren. Die Filtration mit Mikroalgen erfolgte hierfiir nicht, wie in
den vorherigen Abschnitten in der Drucknutsche, sondern auf dem Vakuumtrommelfilter.
Der Filterkuchen wurde von einer Walze mit entgegengesetzter Bewegungsrichtung bei einer
Walzenpresskraft von gp= 332 N/m abgenommen. Verunreinigungen konnen daher durch die
Pressung der Walze in die Membran gedriickt werden. Die Ergebnisse bei einem
Reinigungsdruck von p= 130 bar, Reinigungswinkel a= 70°, Reinigungsdauer t= 10 s und einer
Temperatur von 20°C in Abbildung 6-11 zeigen, dass bei einer Abnahme mit einer Walze nur
noch 66% des urspringlichen Flussigkeitsdurchsatzes erreicht werden konnten. Im Vergleich
dazu liegt der relative Flissigkeitsdurchsatz ohne Einflussnahme der Walze bei
vergleichbaren Einstellungen bei etwa 80 % (Abbildung 6-9a)). Daraus lasst sich schlieflen,

dass die Walzenabnahme die Partikel bzw. die Foulingsubstanz in die Porenkanale driickt.
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Abbildung 6-11: Einfluss der Temperatur auf die Reinigung. Versuche sind hier mit dem Einfluss der
Walzenabnahme auf einem Trommelfilter durchgefiihrt worden. (Reinigungsdruck p= 130 bar,
Reinigungswinkel a= 70°, Reinigungsdauer t= 10 s).
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Als ein weiterer Parameter wird hier die Reinigungstemperatur prasentiert. Bei einem
Vergleich der Reinigungstemperatur bei 50°C und 20°C sieht man, dass bei 50°C ein besserer
Reinigungseffekt erzielt wurde (Abbildung 6-11). Es konnten 89% des urspriinglichen
FlUssigkeitsdurchsatzes erzielt werden. Bei den Foulingsubstanzen, die die Membran
verunreinigen, handelt es sich groRtenteils um extrazelluldare polymere Substanzen der
Mikroalgen. Da durch eine Temperaturerh6hung ein besserer Effekt erzielt wurde, kann dies
so interpretiert werden, dass die Viskositat dieser extrazellularen polymeren Substanz
herabgesetzt wurde. Durch die geringere Viskositat stellt sich eine hohere Reynoldszahl im
Porenkanal ein und eine bessere Ablosung der Partikel von der Porenwand kann erreicht

werden.

6.3 Einfluss von Tensiden

In diesem Abschnitt wird der Einfluss der Tenside auf die Reinigung untersucht. Durch Zugabe
von Tensiden wird die Reinigung als eine chemisch-physikalische Reinigungsmethode
gesehen, die stark anhaftendes Fouling in den Membranen entfernen soll. Die Abbildung 6-
12 vergleicht eine Hochdruckreinigung der Membran mit 1 Gew.-% SDS und ohne SDS. Die
Reinigung mit 1 Gew.-% SDS kann etwa 96% des urspriinglichen Flissigkeitsdurchsatzes der

Membran wiederherstellen.
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Abbildung 6-12: Einfluss von Tensiden auf die Reinigung (Reinigungsdruck p= 130 bar,
Reinigungswinkel a= 70°, Reinigungsdauer t= 10 s, Temperatur T = 20°C).

Zwar konnte mit dem Einsatz von Tensiden 96% des urspriinglichen Fllssigkeitsdurchsatzes
wiederhergestellt werden, aber man sieht, dass sich das Fouling verstarkt hat. Die relativen
FlUssigkeitsdurchsatze vor der Reinigung sind angestiegen. Das SDS hat daher ein vermehrtes
Fouling auf der Membran verursacht. Naim et al. [80] untersuchte die Wechselwirkung
zwischen den Mizellen und der Membranoberflache. Aus den Mizellen wandern einzelne
SDS-Molekiile an die Membran und konditionieren diese. Da PET 1.0 Membran hydrophil ist,
zeigt der hydrophile Teil des Molekiils zur Membran hin. Der hydrophobe Teil des SDS-
Molekiils kann dann die polymeren Substanzen aus der Suspension besser anbinden
(Abbildung 6-13). Dies fiihrt zu einem erhdéhten Fouling und einer Verringerung des relativen
Flissigkeitsdurchsatzes. Der Einsatz von Tensiden ist mit einer sehr guten Reinigungsleistung

verbunden, das auch Nachteile mit sich bringt.
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Abbildung 6-13: Hydrophobe Gruppen des SDS-Molekiils binden das Fouling an die Membran.
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7 Vergleich der  Filtrationseigenschaften zwischen
Filtergewebe und Polymermembran

Konventionelle Filtrationsprozesse auf dem Vakuumtrommelfilter werden mit Filtergeweben
durchgefiihrt. Fir die Evaluation der Durchflihrbarkeit der Dinnschichtfiltration mit
Polymermembranen ist es wichtig, dass die Filtrationseffizienz der Polymermembran mit
einem Filtergewebe verglichen wird. Demnach sind der Flussigkeitsdurchsatz, der
Filtermediumswiderstand und der spezifische Feststoffmassendurchsatz zu untersuchen. Die
vorherigen Analysen der mechanischen Stabilitat in Kapitel 4 ergeben, dass die PET 1.0
Membran die héchste mechanische Stabilitdat der hier untersuchten Membranen aufweist.
Daher wird diese Membran fiir weitere Untersuchungen zur Effizienz in diesem Kapitel

verwendet und mit dem Filtergewebe Sefar NITEX verglichen.

Die Messungen in der Drucknutsche haben ergeben, dass die PET 1.0 Membran einen
Flissigkeitsdurchsatz von 1,33 -10° L/m?h und das Filtergewebe Sefar NITEX einen
Flissigkeitsdurchsatz von 3,96 -10° L/m?h hat. Somit ist der Flussigkeitsdurchsatz des
Filtergewebes wesentlich hoher als der Fllssigkeitsdurchsatz der PET 1.0 Membran. Jedoch
ist ein hoherer Flissigkeitsdurchsatz des Filtermediums nicht zwangslaufig mit einer héheren

Filtereffizienz gleichzusetzen. Dies wird in den nachfolgenden Abschnitten erldutert.

Die in Kapitel 7 dargestellten Ergebnisse wurden im Rahmen von [93] publiziert und fiir diese
Dissertation angepasst.
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Ein hoher Flissigkeitsdurchsatz ist zwar eine vorteilhafte Eigenschaft eines Filtermediums,
aber der Filtermediumswiderstand und der Filterkuchenwiderstand sind die
ausschlaggebenden Parameter fir die Filtrationseffizienz. Der Filtermediumswiderstand Ry
setzt sich bei der Kuchenfiltration aus der ersten Schicht der Partikel Gber dem Filtermedium
und dem Widerstand des eigentlichen Filtermediums zusammen. Zwei verschiedene
Partikelsysteme mit vergleichsweise hohen spezifischen Filterkuchenwiderstanden wurden
ausgewahlt, um den Filtermediumswiderstand in einer Drucknutsche bei einer
Gasdruckdifferenz von Ap= 0,8 bar zu untersuchen. Das Partikelsystem aus Hefezellen hat
einen spezifischen Filterkuchenwiderstand von 7, =2.14-10* [1/m?]. Die
Titandioxidpartikel erreichen einen spezifischen Filterkuchenwiderstand von 7, = 3.35-
1015 [1/m?].
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Abbildung 7-1: Vergleich der absoluten Filterkuchenwiderstande und Filtermediumswiderstiande mit
den Filtermedien Sefar NITEX und der PET 1.0 Membran mit Titandioxid und Hefe.

Die Abbildung 7-1 vergleicht die Filtermediumswiderstande des Filtergewebes und der
Membran mit zwei verschiedenen Partikelsystemen. Die Membran als auch das Filtergewebe
zeigen bei Titandioxidpartikeln einen erhohten Filtermediumswiderstand. Der

Filtermediumswiderstand wird daher durch das Partikelsystem beeinflusst. Beim
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Filtergewebe ist bei beiden Partikelsystemen ein hoherer Filtermediumswiderstand als bei
der Membran zu beobachten. Dieses Phanomen ist damit zu erklaren, dass beim
Filtergewebe langere Partikelbriicken gebildet werden, die starker konsolidiert werden und
dadurch eine geringere Porositat aufweisen. Die Partikelbriicken auf der Membran sind
hingegen kilrzer und sind weniger konsolidiert. Die schematische Zeichnung in Abbildung 7-
2 veranschaulicht die Partikelbriicken auf der Membran und dem Filtergewebe. Die stark
konsolidierten Partikelbriicken auf dem Filtergewebe besitzen eine geringere Porositat, die
den Filtermediumswiderstand erhéhen. Demnach erhéht sich der Filtermediumswiderstand
wenn die Partikelbriicken konsolidierter und dichter sind. Dies erklart den Anstieg des

Filtermediumswiderstands auf dem Filtergewebe.

L]

i

Garn Partikelbriicke Porenkanal

\\'l/./

Abbildung 7-2: Schematische Darstellung einer Partikelbricke Uber einem Filtergewebe und lber
einer Membran.

Im ndachsten Abschnitt sind die Filtermediumswiderstande und die absoluten
Filterkuchenwiderstande Zu vergleichen. Nach Ehrfeld [92] kann der
Filtermediumswiderstand vernachlassigt werden, wenn der Filtermediumswiderstand
weniger als etwa 20% des absoluten Filterkuchenwiderstands Rc¢ ist. Der absolute
Filterkuchenwiderstand wurde far diese Untersuchungen nach einer
Filterkuchenbildungszeit von 5 Sekunden nach Gleichung (2-3) ermittelt. Die
Filterkuchenhohe betragt nach dieser Filterkuchenbildungszeit fiir Hefezellen 0,92 mm und

fiir Titandioxidpartikel 0,22 mm. Abbildung 7-1 zeigt die in der Drucknutsche ermittelten
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Filtermediums- und Filterkuchenwiderstande von Titandioxid- und Hefepartikeln sowie die
prozentuellen Anteile der Filtermediumswiderstande Ry von den absoluten

Filterkuchenwiderstanden Rc.

Im Vergleich zu den Hefezellen besitzt der Filterkuchen aus Titandioxidpartikeln, trotz der
geringeren Filterkuchenh6he, einen viel hdheren absolute Filterkuchenwiderstand Rc. Dies

ist auf den viel héheren spezifischen Filterkuchenwiderstand von Titandioxid zurtickzufihren.

Die Analyse zeigt auBerdem, dass der Anteil des Filtermediumswiderstand vom absoluten
Filterkuchenwiderstand der Membran bei Hefezellen unter 20% und bei Titandioxidpartikeln
bei etwa 20% liegt. Somit ist der Filtermediumswiderstand bei Membranen fir beide
Partikelsysteme vernachlassigbar. Bei der Filtration mit dem Filtergewebe hingegen liegt der
Anteil des Filtermediumswiderstands bei etwa 20 % fiir Hefezellen und bei etwa 66 % fiir
Titandioxidpartikel.  Der  starke  Anstieg des  Filtermediumswiderstands  bei
Titandioxidpartikeln ist auf die stark verdichtete Grundschicht zuriickzufiihren, die im
vorherigen Abschnitt beschrieben wurde. Beim Einsatz vom Filtergewebe kann der
Filtermediumswiderstand bei Titandioxid nicht vernachldssigt werden. Folglich bedeutet
dies, dass im vorliegenden Fall die PET 1.0 Membran hinsichtlich des

Filtermediumswiderstands bessere Ergebnisse aufweist als das Filtergewebe Sefar NITEX.

Zwar weist die Membran einen viel geringeren Flissigkeitsdurchsatz als das Filtergewebe auf,
aber bei Partikelsystemen mit hohen spezifischen Filterkuchenwiderstanden liegt der
hauptsachliche Filtrationswiderstand im Filterkuchen selbst. Jedoch darf auch der
FlUssigkeitsdurchsatz bei Membranen nicht zu niedrig sein, das sich sonst der Flaschenhals

der Filtration in der Membran selbst befinden wrde.

Im nachsten Abschnitt wird der spezifische Feststoffmassendurchsatz der PET 1.0 und des
Filtergewebes Sefar NITEX auf einer Handfilterplatte mit den beiden zuvor ausgewahlten
Partikelsystemen untersucht.
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a) Filterkuchenhohen von Hefezellen und Titandioxidpartikeln; b) Vergleich der

spezifischen Feststoffmassendurchsdtze mit einem Filtergewebe und einer Membran auf einer

Handfilterplatte bei einem Gasdifferenzdruck von Ap= 0.8 bar.

Die Handfilterplatte

ist eine geeignete Filtervorrichtung fiir den Upscale eines

Vakuumtrommelfilters und reprasentiert eine Filterzelle der Filtertrommel. Die Verringerung
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der Filtrationszeit auf der Handfilterplatte entspricht einer Erhéhung der Drehzahl auf dem
Vakuumtrommelfilter. Die Messung der Filterkuchenhéhe bei Hefezellen auf der
Handfilterplatte ergab nach einer Filterkuchenbildungszeit von t; = 20 s und einem
Gasdifferenzdruck von Ap = 0,8 bar eine Kuchenhohe von hx = 1,8 mm (Abbildung 7-3 a)). Der
damit einhergehende spezifische Feststoffmassenstrom berechnet sich aus Gleichung 3-4
und betragt 106 kg/m?h (Abbildung7-3 b)). Wird nun die Filterkuchenbildungszeit auf t;=5s
verringert, besitzt der Filterkuchen eine Hohe von hx = 0,92 mm und es stellt sich ein
spezifischer Feststoffmassenstrom von 225 kg/m2h ein. Daraus ist ersichtlich, dass eine
Verkirzung  der  Filterkuchenbildungszeit eine  signifikante  Erhéhung  des
Feststoffmassendurchsatzes mit sich bringt. Sowohl das Filtergewebe als auch die
Polymermembran zeigen einen vergleichbaren spezifischen Feststoffmassenstrom bei
Hefezellen. Deshalb kann man daraus schlieRen, dass die Polymermembran ebenso effizient
wie ein Filtergewebe filtriert, obwohl das Filtergewebe einen wesentlich hdheren
FlUssigkeitsdurchsatz aufweist. Zwar haben die Versuche gezeigt, dass das Filtergewebe und
die Membran einen dhnlichen spezifischen Feststoffmassendurchsatz haben, aber der
wesentliche Vorteil der Membran liegt in der Moglichkeit einer vollstandigen Abnahme des
Filterkuchens mit einer Walze. Solch diinne Filterkuchen kdnnten im industriellen Einsatz
nicht vom Filtergewebe entfernt werden. Zwecks des Vergleichs der Effizienz der Membran
und des Filtergewebes wurde die Abnahme des Filterkuchens fiir diese Versuchsreihen
manuell durchgefiihrt. AuBerdem konnten fiir das Filtergewebe und die Polymermembran
hinsichtlich des Trockenmassenanteils keine Unterschiede festgestellt werden. Beide weisen
die gleichen Trockenmassenanteile von etwa 30 Gew.-% auf. Der geringe

Trockenmassenanteil ist auf die intrazellulare Flussigkeit in den Hefezellen zuriickzufihren.

Beim Partikelsystem Titandioxid bildet sich eine Filterkuchenhéhe von weniger als 1 mm
nach einer Filterkuchenbildungszeit von t; = 100 s. Der spezifische Feststoffmassendurchsatz
betragt hierbei 29 kg/m?h. Eine Verkirzung der Filterkuchenbildungszeit auf t; =5 s kann den
spezifischen Feststoffmassendurchsatz auf mehr als 180 kg/m?h steigern. Fir das
Partikelsystem Titandioxid konnten fiir das Filtergewebe keine vergleichbaren Ergebnisse auf

der Handfilterplatte ermittelt werden, da ein Teil des Filterkuchens im Filtertuch verblieb und
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trotz der manuellen Abnahme nicht entfernt werden konnte. Deshalb zeigt Abbildung 7-3b)

nur den spezifischen Feststoffmassenstrom der Polymermembran.

Die Ergebnisse auf einer Handfilterplatte verdeutlichen, dass vor allem fiir kompressible
Partikelsysteme mit einer stark konsolidierten Grundschicht, die eine nachfolgende Filtration

erschweren, effizient mit der Diinnschichtfiltration abgetrennt werden kénnen.

Ein weiterer Vorteil bei der Anwendung von Polymermembranen ist das klare Filtrat fir die
untersuchten Partikelsysteme. Das Filtrat beim Filtergewebe hingegen war fiir Hefezellen
und Titandioxid triib. Die Dinnschichtfiltration mit Polymermembranen kann daher

zusatzlich einen Produktverlust und eine kostenintensive Nachkldarung des Filtrats verhindern.
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8 Schlussfolgerung und weiterfihrende Arbeiten

Die Abtrennung fein disperser Partikeln ist eine anspruchsvolle Aufgabe. Zahlreiche
Techniken sind verfligbar, jedoch weisen sie eine ganze Reihe von Unzulanglichkeiten auf.
Die Filtration dieser feinstkdrnigen Partikeln hat das Problem der Bildung einer stark
verdichteten Grundschicht ,Skin-Effekt” Uber dem Filtermedium, so dass dieser die
nachfolgende Filtration betrachtlich behindert. Durch eine Dinnschichtfiltration auf einem
Vakuumtrommelfilter mittels Polymermembranen soll eine effiziente Kuchenfiltration

ermoglicht werden.

Gegenstand dieser Arbeit ist die Untersuchung der Diinnschichtfiltration mit
Polymermembranen in Hinblick auf die Abnahme sehr diinner Filterkuchen, die mechanische
Stabilitat dieser Membranen unter Walzenbeanspruchung, die mechanische Reinigung
dieser Membranen mit einem Hochdruckstrahl auf einem Trommelfilter und letztlich die
Filtrationseffizienz zwischen Polymermembranen und den konventionell eingesetzten
Filterwegeben. Im Folgenden sind die erreichten Ziele und ein weiteres Vorgehen

zusammengefasst.

e Walzenabnahme

Zusammenfassend ist zu sagen, dass die Abnahme in entgegengesetzter Richtung eine sehr
effektive Methode ist, um pastose Filterkuchen von weniger als 1 mm komplett abzunehmen.
Die geringere Restfeuchte des Filterkuchens, der durch die Scherung und die anschlieRende

die Freisetzung der Porenfliissigkeit des Filterkuchens entstanden ist, stellt sich als einen
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weiteren Vorteil dieser Abnahmemethode dar. Eine Walzenabnahme in gleicher
Bewegungsrichtung hat zwar hinsichtlich der Beanspruchung der Membran Vorteile, ist
jedoch hinsichtlich der Abnahme nur bedingt geeignet fiir pastdse Filterkuchen. Die
Abnahme in entgegengesetzter Bewegungsrichtung wird auf einer Filterplatte nur wenig von
den Walzenparametern, wie etwa dem Walzendurchmesser, der Linienpresskraft oder der
Shore-A Harte der Walze beeinflusst, da sie keine Krimmung aufweist und dadurch einen
groRen Kontaktwinkel zwischen Walze und Filterplatte bildet. Bei der Abnahme auf dem
Trommelfilter hingegen wird aufgrund der Krimmung ein kleinerer Kontaktwinkel gebildet.
Der Einfluss der Walzenparameter auf die Filterkuchenabnahme ist daher hier signifikanter.
Um einen moglichst groRen Kontaktwinkel zu bilden und dadurch eine vollstandige Abnahme
des Filterkuchens zu gewahrleisten, sind kleinere Walzendurchmesser, ein weicheres

Walzenmaterial und eine héhere Linienpresskraft zu wahlen.

Die Walzenabnahmen diinner Filterkuchen von weniger als 1 mm auf dem Trommelfilter als
auch auf der Filterplatte zeigen, dass sie in entgegengesetzter Bewegungsrichtung eine

vollstandige Abnahme ermdglichen.

e Mechanische Stabilitat

Bei der Untersuchung der mechanischen Stabilitdt der Polymermembran gegeniiber einer
Walzenbeanspruchung zeigt sich, dass die Flachenporositat der Membran der entscheidende
Faktor ist flir die prozentuale Verdanderung der durchschnittlichen PorengréRe und somit der
mechanischen Stabilitdt ist. Die erhohte Flachenporositat der Membran flihrte zu einer
grofBeren prozentualen Veranderung des durchschnittlichen Porendurchmessers nach der
Walzenbeanspruchung und somit einer geringeren mechanischen Stabilitat. Die Membran
mit der geringsten Flachenporositdt wies gegeniber der Walzenbeanspruchung die
geringsten Veranderungen auf. Der Grund hierfiir ist die Druckverteilung der Walze. Bei einer
Membran mit einer niedrigen Flachenporositdt kann sich die aufgegebene Kraft der Walze

auf eine groRere Stutzflache verteilen und die Beanspruchung auf die Membran verringern.

Es konnte weiterhin gezeigt werden, dass die GroRRe des Porendurchmessers keinen Einfluss
auf die mechanische Stabilitdit der Membran hat. Die PorengréRenverteilung der
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Membranen wurden in diesen Experimenten hier mittels der Kapillarflussporometrie

gemessen.

e Mechanische Hochdruckreinigung von Polymermembranen

Fir die erfolgreiche und komplette Abnahme des diinnen Filterkuchens ist eine
Polymermembran erforderlich. Der Einsatz ist jedoch mit dem Problem des Foulings
verbunden, das die nachfolgenden Filtrationszyklen stark beeintrachtigt. Da ein Ausbau der
Membran und eine chemische Reinigung mit einer langen Ausfallzeit verbunden waren, ist
im Rahmen dieser Arbeit eine mechanische Reinigungsmethode mit einem Hochdruckstrahl

entwickelt worden.

Die mechanische Reinigung der Membranen mit einem Hochdruckstrahl erwies sich als sehr
effizient und konnte mehr als 80 % des urspriinglichen Fliissigkeitsdurchsatzes der Membran
wiederherstellen. Fir die Hochruckreinigung wurden die verschiedenen Einstellparameter
Reinigungsdruck, Reinigungsdauer und Reinigungswinkel untereinander verglichen. Ein
hoherer Reinigungsdruck sowie eine langere Reinigungsdauer fiihrte zu einem hoheren
FlUssigkeitsdurchsatz der Membran. Der héhere Reinigungsdruck erzeugte einen hoéheren
Schergradienten entlang der Porenwand und konnte dadurch die anhaftenden Partikel
besser entfernen. Die Reinigung bei einem Winkel von 15° und 90° lieferten schlechtere
Ergebnisse als die Reinigung bei einem Winkel von 70°. Der Grund hierfir liegt in der Struktur
der Membran. Eine CT Aufnahme der Membran zeigt, dass die Poren nicht vertikal
angeordnet sind. Der grofte Teil der Porenkanadle besitzt einen Neigungswinkel zwischen 70°
und 80°. Ein direkter Strahl parallel zu den Porenkandlen fiihrt zu einer hoheren

Geschwindigkeit und demnach einem hdheren Schergradienten.

Des Weiteren wurde der Einfluss des Hochdruckstrahls auf die Morphologie der Membran
untersucht. Der Vergleich einer neuen Membran und einer gereinigten Membran ergab
hinsichtlich des durchschnittlichen Porendurchmessers nur geringe Veranderungen bis 1800
Reinigungszyklen. Nach 1800 Reinigungszyklen bei einem Reinigungsdruck von 130 bar
zeigten sich jedoch grofRere Poren mit einem Durchmesser von 13 um. Zudem konnten nach
1800 Reinigungszyklen mit einer UV-vis Analyse des Filtrats eine Konzentration von 0,01

104



Schlussfolgerung und weiterflihrende Arbeiten

Gew.-% an Mikroalgen nachgewiesen werden. Bei einem Reinigungsdruck von 30 bar und 80
bar konnten weder morphologische Veranderungen noch Mikroalgen im Filtrat gemessen
werden. Die Standzeit der Membran ist abhangig von den Anforderungen an die Qualitat des
Filtrats sowie die PartikelgroRe des Partikelsystems, da kleinere Partikel bereits friiher einen
Durchbruch ins Filtrat erreichen koénnen. Insgesamt ist die Hochdruckreinigung von
Membranen eine effiziente, schnelle und einfache Methode, um die auf dem

Vakuumtrommelfilter fest montierten Membranen zu reinigen.

e Vergleich der Filtrationseigenschaften zwischen Polymermembranen und Filtergewebe

Der Vergleich der Filtrationseigenschaften zwischen der Polymermembran und dem
Filtergewebe verdeutlicht, dass trotz des hoheren Flissigkeitsdurchsatzes des Filtergewebes
die spezifischen Feststoffmassendurchsatze zwischen Membran und Filtergewebe dhnlich
sind. Der Filtermediumswiderstand vom Filtergewebe liegt sogar Uber dem
Filtermediumswiderstand der Polymermembran, da die langeren Partikelbriicken Gber dem
Filtergewebe starker verdichtet werden und daher eine weniger poroése Grundschicht
besitzen. Jedoch ist der Filtermediumswiderstand fur schwer filtrierbare Partikelsysteme
vernachldssigbar wenn der Anteil des Filtermediumswiderstands nicht mehr als 20% des
absoluten Filterkuchenwiderstands lbersteigt. Dies war bei der Filtration von Hefezellen und
Titandioxid mit einer Polymermembran zu beobachten. Der Filtermediumswiderstand
konnte als vernachlassigbar klein angenommen werden. Fiir das Filtergewebe konnte nur der
Filtermediumswiderstand bei den Hefezellen als vernachldssigbar klein angenommen
werden. Die Bestimmung des spezifischen Feststoffmassendurchsatzes auf der
Handfilterplatte ergaben, dass das Filtergewebe und die Membran bei Hefezellen einen

ahnlichen Verlauf besitzen.

Beim Einsatz eines Filtergewebes auf einem Vakuumtrommelfilter ist die Drehzahl aufgrund
der erforderlichen Mindestkuchenhéhe beschrankt. Durch die Dinnschichtfiltration und
dem dem Einsatz von Membranen konnte die Drehzahl stark erhéht werden. Die Auswirkung
der Drehzahlerhéhung wurde anhand einer Handfilterplatte gezeigt. Die Verringerung der

Kuchenbildungszeit auf einer Filterplatte von t;= 100 s, mit einer korrelierenden Kuchenhdhe
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von weniger als 1 mm, auf t; = 5 s konnte den spezifischen Feststoffmassendurchsatz bei
Titandioxidpartikeln von etwa 30 kg/m?h auf 180 kg/m?h erh6hen. Bei Hefezellen fiihrte die
Verkilrzung der Kuchenbildungszeit von t; = 20 s auf t; = 5 zu einer Erhéhung des

Feststoffmassendurchsatzes von 106 kg/m?h auf 225 kg/m?h.

Die Dlnnschichtfiltration erlaubt eine Erhéhung der Drehzahl durch den Einsatz von einer
Membran und einer Walzenabnahme. Damit kann sich der spezifische
Feststoffmassendurchsatz signifikant erhohen. Zudem trat beim Einsatz der Membran kein
Triibstol} bei allen Versuchen auf. Dadurch kann ein Produktverlust im Filtrat vermieden
werden. Demnach ist die Dilinnschichtfiltration vor allem bei schwer filtrierbaren und
feinkodrnigen Partikelsystemen, die eine verdichtete Grundschicht aufweisen, eine effiziente
Methode.

e Weiterfihrende Arbeiten:

Die Realisierung der Dinnschichtfiltration mit Membranen ebnet den Weg fiir eine
kontinuierliche hydrostatische Filtration. Mit dieser gasdurchsatzlosen Filtrationsmethode
ist eine auBerst energieeffiziente Abtrennung von feinen sowie groben Partikelsystemen
moglich. Beispielsweise ware fiir einen Filtrationsdruck von 0,4 bar eine Wassersaule von 4
m erforderlich. Jedoch sind fiir diesen kontinuierlichen Prozess der hydrostatischen Filtration
auf dem Trommelfilter weitere Herausforderungen zu bewadltigen, wie zum Beispiel die
Vermeidung einer Reduzierung der Wassersaule durch einen Gaseintrag auf der
Permeatseite der Membran. Ein erster konstruktiver Losungsansatz mittels eines zellenlosen

Trommelfilters ohne Steuerkopf ist im Anhang A-5 gezeigt.
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9 Anhang

Elektrischer Motor .
Filterzellen-

segmente

Abnahmewalze
Steuerkopf

Filtratauslass

Stellschraube Schaber

Abbildung A-1: Walzenabnahmeapparatur auf dem Trommelfilter. Mittels zweier Federn wird die
Linienpresskraft Gber eine Stellschraube eingestellt mit der die Walze an den Trommelfilter gedriickt

wird. Ein elektrischer Motor kann die Richtung und die Geschwindigkeit der Walze einstellen.
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Befestigungsplatte

Membran

Einstellschrauben
fur den
Reinigungswinkel

Plexiglasrohr

Hochdrucklanze .
Spritzschutz

\ Auslass fiir

Reinigungswasser

Abbildung A-2: Hochdruckreinigungsapparatur fiir Membranen. Der Reinigungswinkel kann im
Gestell variiert werden. Die Membran wird durch eine Befestigungsplatte fixiert. Das
Reinigungswasser mit den Verunreinigungen flie8t durch eine leichte Neigung des Plexiglasrohrs in

den Auslass.
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Anhang A-3: Draufsicht auf eine PET Membran mit Rissen in der Mitte, die durch einen impulsiven
DruckluftriickstoB entstanden sind.

Federn
/
Dichtlippen

Dichtlippen
_

Trommelfilter

Anhang A-4: Durch die Dichtlippen, die mit Federn an den Trommelfilter gepresst werden, soll
verhindert werden, dass die Waschflissigkeit in den Suspensionstrog lauft. Die Waschfllssigkeit soll
seitlich an den Randern abflieRen. Dadurch kann ein Austausch oder eine Kontamination des

Suspensionstrogs verhindert werden.
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Abbildung A-5: Losungsansatz fir die kontinuierliche hydrostatische Vakuumfiltration. Die

Dinnschichtfiltration mit Polymermembranen ermdglicht eine kontinuierliche und hydrostatische
Filtration auf einem Vakuumtrommelfilter. Die Abbildung A-9 zeigt ein Konstruktionsbeipspiel eines
Trommelfilters fir eine hydrostatischen Filtration. Die Filtratschlauche aus den Filterzellen sind mit
dem Filtratablauf verbunden. Durch die H6he dieser Wassersaule bildet sich ein Unterdruck im Filtrat,
das den Filtrationsdruck vorgibt. Diese Konstruktionsweise kann die Moglichkeit eines Gaseintrags

durch den Steuerkopf und somit einer Reduzierung der Héhe der Wassersaule unterbinden.
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