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Zielsetzung und Anlass des Vorhabens

Der Einsatz der Uberkritischen Fluid-Extraktion (SFE) ermdglicht bei vielen Trennproblemen nachweisbar
die umwelt- und produktschonende Abtrennung von Wertstoffen aus einer Vorlage. Bei der SFE erfolgt
die Abscheidung des extrahierten Stoffes aus dem Ldsungsmittel bisher durch eine Entspannung des
Extraktionsgemisches in das Zweiphasengebiet. Das regenerierte Losungsmittel kann anschlieftend Gber
eine Pumpe bzw. einen Kompressor in den Losungsmittelreislauf zuriickgefiihrt werden. Nachteil dieses
Verfahrens ist der hohe Aufwand an Kompressionsarbeit fiir die Rekompression des Lésungsmittels. Die
Verwendung von speziell beschichteten Polymermembranen stellt eine interessante Alternative zur
Rickgewinnung von Extrakten aus Uberkritischen Fluidgemischen dar. Die Membrantrennung erlaubt
eine Abscheidung des Extrakts vom Uberkritischen Fluid ohne das Extraktionsgemisch entspannen zu
mussen, sodass der Gaskreislauf des SFE-Prozesses durch einen deutlich reduzierten Kompressions-
arbeit aufrechterhalten werden kann. Zielsetzung dieses Projektes ist es, die Abtrennung von Extrakten
aus uberkritischem CO, mit Hilfe von Polymermembranen durchzufiihren und den Einfluss einer Mal3-
stabsvergréRerung auf die Durchfihrbarkeit des Membrantrennverfahrens zu untersuchen.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

Zunachst wurden die Druck- und Temperaturabhangigkeit des CO,-Permeationsverhaltens und der
Trennleistung verschiedener Polymermembranen fir die Abtrennung von Extrakten aus Uberkritischem
CO, im Labormalstab untersucht. Zur Bestimmung der Trennleistung der ausgewahlten Membranma-
terialien wurden Versuche mit einem o-Tocopherolacetat-CO, Modellgemisch und mit den folgenden
realen Stoffsystemen durchgefihrt: Reis6l-CO, und Sanddornél-CO,. Nach der Auswahl einer Membran
mit der das gewlinschte CO,-Permeations- und Trennverhalten erzielt werden konnte, wurden industrie-
nahe Versuche mit den vom Projektpartner NWA GmbH zur Verfigung gestellten Membranmodulen bei
aktiven Membranflachen von 200 cm? und 0,2 m? im Pilotmafistab durchgefihrt mit dem Ziel die Funk-
tionstlchtigkeit beider Module im Hochdruckbetrieb zu testen. Auf Basis der gewonnenen Erkenntnisse
wurde die Wirtschaftlichkeit des betrachteten Prozesses im Rahmen einer Wirtschaftlichkeitsstudie
abschliefend untersucht, um einen Vergleich zwischen der konventionellen SFE und der SFE mit
integrierter Membranabscheidung aufzustellen.

Deutsche Bundesstiftung Umwelt [1 An der Bornau 2 [ 49090 Osnabriick [ Tel 0541/9633-0 1 Fax 0541/9633-190 [ http://www.dbu.de




Ergebnisse und Diskussion

Mit allen im Labormaflstab getesteten Membranen konnten spezifische CO,-Permeatfliisse grofRer als
der angestrebte Wert von 1000 mol/(m?h) erzielt werden. Selektivitaten kleiner als der gewlinschte Wert
von 0,1 wurden bei der Abtrennung von Sanddornél aus CO, mit einer kommerziell erhaltlichen Cellu-
loseacetat-Membran und bei der Abtrennung von Reisdl und o-Tocopherolacetat aus Uberkritischem
CO, mit vom Projektpartner GKSS zur Verfligung gestellten Teflon AF2400-PEI Membranen erzielt. Da
das System Reis6l-CO, die besten Perspektiven bot, wurden weiterfihrende Untersuchungen im Pilot-
malfstab mit diesem Stoffsystem durchgeflihrt. Bei der Wiederholung der im Labormalistab durchge-
fuhrten Untersuchungen an der vom Projektpartner NWA GmbH zur Verfligung gestellten Membran-
tasche bei aktiven Membranflaichen von 200 cm? wurde eine gute Ubereinstimmung zwischen den im
Labor- und Pilotanlagenmalstab gewonnenen Messdaten bzgl. des CO,-Permeationsverhalten mit den
Teflon AF2400-PEI Membranen erzielt. Flr die Abtrennung von Reisol aus Uberkritischem CO, wurden
Selektivitaten von 0,05 bei einer Temperatur von 40°C, einem Druck von 200 bar und einer transmem-
branen Druckdifferenz von 5 bar mit 2fach beschichteten Teflon AF2400-PElI Membranen erzielt. Bei
einer Erhéhung der Reistlkonzentration im Feedgemisch von 0,05 auf 0,7 Gew% wurde eine Verbesser-
ung der Trennleistung von 0,3 auf 0,05 beobachtet. Im Rahmen einen Langzeitversuches mit dem o-
Tocopherolacetat-CO, Modellgemisch wiesen die verwendeten Teflon AF2400-PElI Membrankissen ein
stabiles Verhalten (ber einen Zeitraum von 4% Monaten auf. Auf Basis dieser Ergebnisse wurde ein
Feldversuch beim Projektpartner Mothes Hochdrucktechnik durchgefiihrt. Hierbei wurde das vom
Projektpartner NWA GmbH zur Verfligung gestellte Membranmodul in den Lésungsmittelkreislauf einer
vorhandenen SFE-Apparatur integriert, in der die Extraktion von Reis6l und die Regenerierung mittels
2fach beschichteten Teflon AF2400-PElI Membranen bei einer aktiven Membranflache von 0,2 m?
durchgefiihrt wurde. Selektivitaten von ca. 0,25 wurden bei Drucken von 200 und 300 bar, einer
Temperatur von 45°C und transmembranen Druckdifferenzen von ca. 8 bar erzielt bei Permeat zu Feed-
Verhaltnissen von 90%. Bei den durchgefiuhrten Extraktionen lagen die Reisdlkonzentrationen im
Extraktgemisch aus anlagentechnischen Griinden jedoch bei ca. 0,1 Gew%. Gemal den im Pilotmaf-
stab gewonnenen Erkenntnissen ware eine bessere Trennleistung bei hdheren Reisdlkonzentrationen im
Extraktgemisch zu erwarten.

Offentlichkeitsarbeit und Prdsentation

Die Ergebnisse des Projektes wurden auf der ,3rd International Meeting on High Pressure Chemical
Engineering” vom 10. — 12. Mai 2006 in Erlangen, dem ,11. Aachener Membrankolloquium“ vom 28. —
29. Marz 2007 in Aachen und dem ,5th International Symposium in Chemical Engineering and High
Pressure Processes” vom 24. — 27. Juni 2007 in Segovia im Rahmen von Posterprasentationen prasen-
tiert. Des Weiteren wurde ein Manuskript mit einer Zusammenstellung einiger Projektergebnisse zur
Veroffentlichung im ,Journal of Supercritical Fluids” eingereicht. Das Manuskript befindet sich zur Zeit im
Begutachtungsprozess. Eine Ausstellung lber das Projektvorhaben fand im Rahmen des Gemein-
schaftsstandes der TUHH auf der ACHEMA 2006 statt. Die vom Projektpartner NWA GmbH angefer-
tigten Membranmodule wurden als Ausstellungsobjekte gezeigt.

Fazit

Im Rahmen dieses Projektes wurde ein Scale-up fir die Abtrennung von Extrakten aus Uberkritischem
CO, mittels Membranen auf Membranflachen von 0,2 m? durchgefiihrt. Die Funktionalitat beider im
Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Membranmodule konnten im Pilotmalistab nachgewiesen werden.
Die Durchfuhrbarkeit der Reisélextraktion mit anschlieRender Extraktabscheidung mittels 2fach be-
schichteten Teflon AF2400-PEI Membranen wurde erfolgreich im Feldversuch durchgefiihrt. Eine
detaillierte, am Beispiel der Reisdlextraktion durchgefiihrte Wirtschaftlichkeitsstudie zeigte jedoch, dass
eine Regenerierung von uberkritischem CO, mit Hilfe von Polymermembranen keine signifikante Ver-
besserung der Wirtschaftlichkeit des konventionellen SFE-Prozesses erzielen lasst. Gemal der Wirt-
schaftlichkeitsstudie Ubt der relativ hohe Membranpreis sowie die momentan noch begrenzte Lebens-
dauer der eingesetzten Teflon AF2400-PElI Membranen den entscheidenden Einfluss die Wirtschaft-
lichkeit der Membranabscheidung aus.
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1. Einleitung und Zielsetzung der Arbeit

Der Einsatz der tiberkritischen Fluid-Extraktion (SFE) erméglicht bei vielen Trennproblemen
nachweisbar die umwelt- und produktschonende Abtrennung des Wertstoffs aus der Vorlage.
Haufig wird als Losemittel verdichtetes Kohlendioxid (CO,) verwendet. Es ist im Gegensatz
zu vielen organischen Losemitteln physiologisch unbedenklich, durch simple Entspannung
aus dem Extrakt entfernbar sowie nicht entziindbar. Kohlendioxid erreicht seinen kritischen
Punkt bei einer fiir Naturstoffe substanzvertriaglichen Temperatur von 31°C und einem relativ
milden Druck von 74 bar. Die Extraktion findet im Allgemeinen bei Driicken um 200 bar
statt, bisher wird der extrahierte Stoff durch eine Entspannung auf unterkritische Werte
abgeschieden. Das entspannte Gas kann in den Kreislauf iiber eine Pumpe bzw. einen
Kompressor zuriickgefiihrt werden. Nachteil dieses Verfahrens ist bisher der hohe Aufwand
an Kompressionsarbeit, der hdufig die Entscheidung zugunsten des umweltfreundlichen SFE-
Verfahrens verhindert.

Gegenstand des geplanten Forschungsvorhabens ist der Einsatz spezieller Polymermembranen
zur Riickgewinnung von Extrakten aus iiberkritischen Fluidgemischen. Das im Projektantrag
beschriebene Membranverfahren erlaubt eine Abscheidung des Extrakts vom iiberkritischen
Gas bei relativ niedrigen osmotischen Druckdifferenzen (ca. 20 bar), womit der Gaskreislauf
des Extraktionsprozesses durch niedrige Kompressionsarbeit (z. B. von 180 bar auf 200 bar)
aufrechterhalten werden kann. Die potentielle Einsparung an laufenden Betriebskosten ist
beachtlich. Das Verfahren hat seine Vorteile in Labormallstab bewiesen, allerdings besteht
noch ein Forschungsbedarf hinsichtlich grofitechnischer Reproduzierbarkeit und Anwendbar-
keit. Im Rahmen dieses Projektes sollen folgende Punkte verifiziert bzw. bearbeitet werden:

Reproduzierbare Membranqualitit und Membranstabilitét.

Optimierung der Prozessparameter zum Erreichen bestmdglicher Membranselektivitéten.
Bau einer Membrantasche fiir industrienahe Versuche im Pilotmafstab.

Bau eines industriell einsetzbaren Membranmoduls fiir die Auftrennung im Feldversuch.

Zunichst sollten die Druck- und Temperaturabhéngigkeit des CO,-Permeationsverhaltens und
der Trennleistung verschiedener Polymermembranen fiir die Abtrennung von Extrakten aus
tiberkritischem CO, im Labormaf3stab untersucht werden. Zur Bestimmung der Trennleistung
der ausgewdhlten Membranmaterialien sollten Versuche mit einem o-TCA-CO, Modell-
gemisch und mit den folgenden realen Stoffsystemen durchgefiihrt werden: Reis61-CO, und
Sanddorn6l-CO,. Nach Auswahl einer Membran mit der das gewliinschte CO,-Permeations-
und Trennverhalten erzielt werden kann, sollten industrienahe Versuche im Pilotmalistab
durchgefiihrt werden, um die Durchfiihrbarkeit der Membranabscheidung im groferen
Malistab zu untersuchen. Ein Scale-up des Membrantrennverfahrens sollte dabei in zwei
Schritten durchgefiihrt werden. Beim ersten Scale-up Schritt sollten Messungen bei Mem-
branflichen von bis 200 cm? durchgefiihrt werden, mit dem Ziel die im Labormalstab
durchgefiihrten Untersuchungen zu wiederholen und zu bestitigen. Beim zweiten Scale-up
Schritt sollte die Durchfiihrbarkeit des Membrantrennverfahrens im Rahmen eines Feld-
versuches gepriift werden. Ein Membranmodul, der fiir aktive Membranfliche von 0,4 m?
ausgelegt ist, sollte dabei zum Einsatz kommen. Auf Basis der gewonnenen Erkenntnisse
sollte die Wirtschaftlichkeit des betrachteten Prozesses im Rahmen einer abschlieBenden
Rentabilititsstudie untersucht werden, um einen Vergleich zwischen der konventionellen SFE
und der SFE mit integrierter Membranabscheidung aufzustellen. Ziel dieser Untersuchung ist
es, den erzielbaren wirtschaftlichen Vorteil des Membrantrennverfahrens zu bestimmen.



2. Theoretische Grundlagen und Kenntnisstand

In diesem Kapitel sollen die Grundlagen erldutert werden, die fiir das Verstindnis der in den
nachfolgenden Kapiteln dargestellten Zusammenhinge notwendig sind. Im Mittelpunkt dieser
Arbeit steht die Extraktion mit liberkritischem CO, (SFE) und die energetische und wirt-
schaftliche Optimierung dieses Verfahrens durch die Integration eines Membrantrennschritts
in den Losungsmittelkreislauf dieses Prozesses. Die SFE kann zur Gewinnung von Speisedlen
aus Olsaat eingesetzt werden und stellt damit eine Alternative zur konventionellen Extraktion
mit organischen Losungsmitteln dar. Diese zwei Verfahren werden in den Abschnitten 2.1
und 2.2 vorgestellt und verglichen. In Abschnitt 2.3 folgt schlieBlich eine Darstellung einiger
Grundlagen der Membrantechnik.

2.1 Olgewinnung durch Lésungsmittelextraktion

Die Olgewinnung durch Lésungsmittelextraktion findet immer dann Anwendung, wenn der
Olgehalt im Rohstoff unter 2% gesenkt werden soll. Bei einem sehr hohen Olgehalt des Roh-
stoffes wird das Ol i.d.R. durch Pressen gewonnen, da es wirtschaftlicher ist. Ist der Gehalt an
Ol in der Saat jedoch gering, so stellen die 2 — 3% absolut nach dem Pressen im Schrot
verbleibenden Ols einen erheblichen Prozentsatz der Gesamtdlmenge dar. Diese hohen Rest-
gehalte machen die Extraktion attraktiv, da die Olausbeute bei der Extraktion wesentlich
hoher ist als bei der Olgewinnung durch Schraubpressen. Friiher wurde die Extraktion mit
einem Vorpress-Schritt kombiniert, in dem der Olgehalt von Olfriichten, die einen hohen
Olgehalt haben, auf 15 — 20% gesenkt wird. Man zieht so Nutzen aus den jeweiligen wirt-
schaftlichen Vorteilen beider Verfahren, ndmlich den geringeren Kosten der Pressung und der
besseren Olausbeute der Extraktion. In jiingerer Zeit gehr man allerdings bei vielen Saaten zur
alleinigen Extraktion {iber, um einen insgesamt einfacheren Prozess zu haben. Im Folgenden
soll dieses Verfahren kurz erldutert werden. Die Beschreibung erfolgt dabei in Anlehnung an
Bockisch [20].

Der Extraktionsprozess fiir die Olgewinnung mittels Extraktion mit organischen Losungs-
mitteln ist schematisch in Abbildung 2.1 dargestellt. Nach der Zerkleinerung werden die
Saaten konditioniert und flockiert. Ziel der Konditionierung ist es, den Wassergehalt des Fest-
stoffes einzustellen, vorhandene Enzyme zu inaktivieren, die Zellmembranen zu zerstdren und
die Viskositit des Ols zu erniedrigen. Diese MaBnahme triigt dazu bei die Ausbeuten bei der
Extraktion zu optimieren. Nach der Konditionierung werden die Saatpartikel flockiert. Hier-
bei handelt es sich um einen weiteren Zerkleinerungsschritt, bei dem die Partikel mit Hilfe
eines Walzwerks zu flocken von 0,2 — 0,35 mm Dicke ausgewélzt werden. Anschlieend wird
das Ol mit Hilfe eines geeigneten Losungsmittels extrahiert. In der Regel werden Hexan oder
Benzine engen Siedebereichs als Extraktionsmittel eingesetzt. Ublicherweise wird die
Extraktion in einem Zellenradextrakteur durchgefiihrt. Das anfallende Extraktgemisch, die
sogenannte Miscella, wird in einem Auffangbehidlter gesammelt. Die Abtrennung des
Losungsmittels vom Ol erfolgt anschlieBend in zwei Stufen. Zunichst wird der GroBteil des
Losungsmittels in einem Vakuumverdampfer abgetrennt. Die aufkonzentrierte Miscella
gelangt danach in eine Strippkolonne, in der die letzten Reste des Extraktionsmittels ebenfalls
unter Vakuum entfernt werden. Das regenerierte Extraktionsmittel wird nach der Abtrennung
kondensiert und in den Losungsmittelkreislauf zuriickgefiihrt. Das anfallende Rohol wird
anschlieBend raffiniert. Bei Bedarf kdnnen letzte Feuchtigkeitsreste noch vor der Raffination
durch Anlegen eines Vakuums ausgetriecben werden. Da das Extraktionsschrot nach der
Extraktion noch 25 — 35% Extraktionsmittel enthidlt, muss es ebenfalls vom Losungsmittel
befreit werden, bevor es weiterverarbeitet werden kann. Die Losungsmittelabtrennung erfolgt
dabei in einem sogenannten ,,Toaster”, in dem das Extraktionsmittel mit Hilfe von Wasser-
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dampf ausgetrieben wird. Das anfallende Dampfgemisch wird getrennt, das Extraktionsmittel
wird kondensiert und dem Losungsmittelkreislauf zugefiihrt. Das restliche Schrott wird
danach pelettiert, abgewogen und abgesackt. Durch den relativ hohen Proteingehalt wird das
Extraktionsschrot oft als Futtermittel eingesetzt. Fiir eine ausfiihrlichere Beschreibung der
einzelnen Prozessschritte wird auf Bockisch verwiesen [20].

Vorbereitete Olsaat

Zerkleinerm

Eonditionieren

Flockieren
Extrahieren -+ ry Estraleti onsmittel
Miscella
h J
Extraktionsmittel Extraktionsmittel
abtrennen abtrennen
Extralktionsmittel
¥ L J
E.ohél Eztralti onsschrott

Abbildung 2.1: Verfahrensschema der Olgewinnung durch Losungsmittelextraktion [20].

Ein Nachteil dieses Verfahrens ist jedoch, dass sdmtliche hexan- und benzinldslichen Sub-
stanzen, wie z.B. Wachse, Farbstoffe, Bitterstoffe, mit aus der Olsaat herausgeldst werden. Es
muss sich also eine sehr umfangreiche Nachbearbeitung anschlieBen, um das Ol genussfihig
zu machen. Ferner miissen solche Anlagen, aufgrund der leichten Entziindbarkeit der
verwendeten Losungsmittel, explosionsgeschiitzt aufgebaut werden [20].

2.2 Olgewinnung durch Extraktion mit iiberkritischen Fluiden

Um von den gebrduchlichen Extraktionsmitteln loszukommen, hat man immer wieder
versucht neue Verfahren zur Gewinnung von Olen und Fette zu finden. Die Extraktionsmittel
sind zwar nicht im Ol enthalten, aber dass sie mit dem Ol in Beriihrung kommen, empfinden
bestimmte Verbrauchergruppen schon als negativ. Ein alternatives Verfahren, das fiir die
Gewinnung von Fetten und Olen in Frage kommt, ist die Extraktion mit iiberkritischen
Fluiden (SFE). Bei diesem Verfahren wird anstelle eines fliissigen LOsungsmittels ein
komprimiertes Gas als Extraktionsmittel eingesetzt. GroBtechnisch wird die SFE zur
Entkoffeinierung von Kaffee, zur Entbitterung von Hopfen sowie zur Gewinnung von
natiirlichen Aromen eingesetzt. Hiufig wird CO, als Extraktionsmittel verwendet. Im
Folgenden sollen auf die Grundlagen der SFE und seine Vor- und Nachteile im Vergleich zur
konventionellen Losungsmittelextraktion eingegangen werden.
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2.2.1 Der iiberkritische Zustand

Ein Fluid befindet sich dann im iiberkritischen Zustand, wenn sowohl die Temperatur als auch
der Druck oberhalb der kritischen Parameter (Tisit, Piiit) liegen. Dieser Zustand wurde erstmals
1822 von Cagniard de La Tour entdeckt. Der fiir den {iberkritischen Zustand maBigebliche
kritische Punkt wird durch den Endpunkt der am Tripelpunkt beginnenden Dampfdruckkurve
charakterisiert. An diesem Punkt verschwindet die Phasengrenze; die Verdampfungsenthalpie
ist an diesem Punkt gleich null. Oberhalb der kritischen Temperatur ist es unmoglich, das
Fluid durch Druckerhéhung zu verfliissigen. Abbildung 2.2 zeigt das Druck-Temperatur-
Diagramm eines Reinstoffes am Beispiel von CO,. Die Werte fiir den Tripelpunkt TP und den
kritischen Punkt KP sind im Diagramm gekennzeichnet.

10000 :
10007 ogiig |
—_ 100 7 i supercritical
T :
s 101 | .~ S ]
N Pc E
17 |
gaseous E gaseous
0.17 i
T
0.01 —————
150 200 250 300 350 400
T [K]

Abbildung 2.2: P-T Diagramm fiir CO,.

In Tabelle 2.1 ist ein Vergleich der Dichte, der Viskositdt und des Diffusionskoeffizienten fiir
ein Gas, ein tiberkritisches Fluid und eine Fliissigkeit gegeben. Hinsichtlich der aufgefiihrten
Stoffeigenschaften erkennt man, dass ein iiberkritisches Fluid, eine Stellung zwischen einem
Gas und einer Flissigkeit einnimmt. Die Dichte eines tiberkritischen Fluids ist von der
gleichen GroBenordnung wie die einer Fliissigkeit, wihrend sich die Viskositét eines {iber-
kritischen Fluids im Bereich der Viskositdt eines Gases bewegt. Der Diffusionskoeffizient
eines iiberkritischen Fluids nimmt Werte zwischen denen einer Fliissigkeit und eines Gases
an. Diese Stoffeigenschaften wirken sich positiv auf die FlieBeigenschaften und das Losungs-
vermdgen von iiberkritischen Fluiden sowie auf den Stofftransport mit und in iiberkritischen
Fluiden aus. In Kombination mit der Variierbarkeit der Dichte und damit auch die Losefahig-
keit durch Druck- und Temperaturdnderung machen die giinstigen Stoffeigenschaften iiber-
kritische Fluide, vor allem bei der Feststoffextraktion, zu attraktiven Extraktionsmitteln.



Tabelle 2.1: Physikalische Eigenschaften von Gasen, Fliissigkeiten und {iberkritischen
Fluiden.

Dichte Dyn. Viskositiat | Diffusionskoeffizient
[kg/m’] [Pas] [m?/s]
Gase 0,6...2 10°...3-10” 10°...4-10”
Uberkritische Fluide 200...500 10°...3:10” 7-10°°
(bei T,,P.)
Fliissigkeiten 600...1600 0,2:10°...3-107 0,2:107...2:10”

2.2.2 Uberkritisches CO, in der SFE

Nicht jede Substanz ldsst sich auch praktisch in den iiberkritischen Zustand {iberfiihren, da
viele Substanzen so hohe kritische Temperaturen besitzen, dass diese vor Erreichen dieser
Temperatur bereits anfangen wiirden, sich thermisch zu zersetzen. CO, besitzt sehr niedrige
kritische Parameter: Durch eine kritische Temperatur von 31,1 °C und einen kritischen Druck
von 73,8 bar lasst sich das CO, mit relativ geringem apparativen Aufwand in den
tiberkritischen Zustand iberfilhren. Somit ist es besonders fiir die Extraktion
temperatursensibler Stoffe geeignet. Durch die geringe dynamische Viskositidt und einen
hohen Diffusionskoeffizienten wird die Extrahierbarkeit verschiedener Substanzen merklich
verbessert. Zudem lésst sich insbesondere die Losefdhigkeit von iiberkritischem CO, durch
Variation der Temperatur und des Druckes gezielt verdndern. Bei der Entspannung des
Extraktes auf Umgebungsdruck entweicht das ohnehin physiologisch unbedenkliche CO;
nahezu riickstandsfrei aus dem Produkt, wodurch es als Extraktionsmittel fiir Lebensmittel
insbesondere flir Babynahrung konventionellen Lésemitteln gegeniiber groB3e Vorteile besitzt.
CO, gilt als das wohl am weitesten erforschte und am héufigsten industriell eingesetzte
tiberkritische Fluid tiberhaupt, was auf im Folgenden noch einmal zusammengefasster
Eigenschaften beruht:

- niedriger kritischer Druck

- niedrige kritische Temperatur
- nicht toxisch

- nicht brennbar

- nicht explosionsgefihrlich

- glinstig

- gute Lagermoglichkeit

2.2.3 Extraktion mit iiberkritischem CO,

Eine schematische Darstellung des SFE-Prozesses ist in Abbildung 2.3 dargestellt. Prinzipiell
benotigt eine SFE-Anlage zwei Druckbehilter, einen in dem Extrahiert wird und einen in dem
der Extrakt abgeschieden wird. Das Extraktionsgut wird in den Extraktor vorgelegt. Danach
wird der Extraktionsbehélter mit iiberkritischem CO, gefiillt, bis der gewlinschte Extraktions-
druck erreicht ist. Zur eigentlichen Extraktion wird das tiberkritische Losungsmittel durch den
Extraktor gepumpt. Dort belddt es sich mit dem zu extrahierenden Stoff. Das Extraktions-
gemisch verldsst den Extraktor und wird anschlieBend iiber ein Entspannungsventil in einen
Abscheider auf einen Druck von ca. 50 bar entspannt. Bedingt durch das drastisch reduzierte
Losungsvermogen des CO, kommt es zu einer Kondensation des extrahierten Stoffes. Das in
den gasformigen Zustand iibergegangene CO, wird nach der Regenerierung iiber eine Pumpe
oder einen Kompressor in den Losungsmittelkreislauf zuriickgefiihrt. Nach der Kompression
wird das CO; in einem Erhitzer bzw. einem Kiihler auf die gewlinschte Extraktionstemperatur
gebracht und erneut durch den Extraktor gefordert.
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Abbildung 2.3: Schematische Darstellung des SFE-Verfahrens mit Losungsmittelregene-
rierung durch Entspannung. Darstellung des SFE-Prozesses im T-s-Diagramm.

Product 2

Abbildung 2.3 zeigt den Gaskreislauf des SFE-Prozesses in einem T-s-Diagramm. Die
Extraktion findet bei den mit der (3) gekennzeichneten Prozessbedingungen statt. Zur
Abtrennung des Extraktes wird das Extraktionsgemisch isenthalp in den unterkritischen
Bereich gedrosselt (3 — 4) und das CO, isobar verdampft. Das gasformige CO, wird
anschlieend isentrop auf den Extraktionsdruck komprimiert (1 — 2) und auf Extraktions-
temperatur (2 — 3) gekiihlt. Die vom Kreislauf eingeschlossene Flache im T-s-Diagramm ist
proportional zum Energiebedarf dieses Verfahrens.

Der Energiebedarf des SFE-Verfahrens stellt einen wesentlichen Nachteil dieses Prozesses
dar. Der hohe Kompressions- und Energieaufwand fiir die Aufrecherhaltung des CO,-
kreislaufs fiihrt hiufig dazu, dass eine Entscheidung zugunsten dieses umweltfreundlichen
Verfahrens verhindert wird. Um mdglichst hohe Loslichkeiten fiir den zu extrahierenden
Stoffes im CO; zu erzielen, erfordert das SFE-Verfahren zudem sehr hohe Extraktionsdriicke.
Dies flihrt zu relativ hohen Investitionskosten fiir die Druckbehélter und Peripheriegeréte
einer SFE-Anlage. Die SFE ist der konventionellen Losungsmittelextraktion jedoch in einem
Punkt tliberlegen: Das Verfahren kommt ohne den Einsatz von organischen L&sungsmitteln
aus. Dies konnte bei steigendem Umweltbewusstsein zu groflen psychologischen Vorteilen
fir das Produkt fithren, so dass sich der Mehraufwand fiir die Investition lohnt. Sollte auch
bei einer Weiterentwicklung dieser Technologie hin zu hoheren Ausbeuten eine Raffination
unndtig bleiben, wiirde die Investition fiir die Hochdruckextraktion mit Sicherheit niedriger
liegen als die fiir die konventionelle Olgewinnung und die zusitzliche Raffination [20]. Des
Weiteren hat die SFE den prinzipiellen Vorteil, dass die Entfernung des CO, aus dem Extrakt
und der Saat einfacher ist und Restmengen an CO, im Produkt v6llig unbedenklich sind. CO,
kommt in der Luft und in Lebensmitteln vorhanden sind. CO, ist zudem als Losungsmittel in
der Lebensmittelindustrie zugelassen.

2.2.4 Losungsmittelregeneration mittels Membranen

Die in Kapitel 2.2.3 vorgestellte Variante des SFE-Verfahrens beruht auf eine Regenerierung
des Losungsmittels durch Entspannung. Neben dieser Regenerierungsmoglichkeit gibt es
weitere Alternativen zur Losungsmittelregenerierung und Extraktriickgewinnung. Der Extrakt
kann beispielsweise mittels Absorption oder Adsorption aus dem iiberkritischen Losungs-
mittel abgetrennt werden. Dies hétte den Vorteil, dass eine Regenerierung bei konstantem
Druck durchgefiihrt werden kann. Es kann auf eine Entspannung des Losungsmittels
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verzichtet werden. Zur Anwendung der Ab- oder der Adsorption muss jedoch ein geeignetes
Ab- bzw. Adsorptionsmittel gefunden werden, das eine hohe Selektivitit beziiglich des
Extraktes aufweist und die Qualitit des Extraktes nicht vermindert. Bei der Entkoffeinierung
von Kaffeebohnen mit iiberkritischem CO, wird das Koffein beispielsweise durch eine
Absorption mit Wasser aus dem CO,-Kreislauf entfernt. Ein Nachteil dieser Regenerierungs-
methode ist, dass ein zusitzlicher Trennschritt fiir die Riickgewinnung des Extraktes bzw. die
Regenerierung des Ab- oder Adsorptionsmittels notwendig ist. Die Zugabe einer Substanz mit
einem geringen Losungsvermdgen zum Extraktionsgemisch stellt eine weitere Alternative zur
Losungsmittelregenerierung dar. Durch die Zugabe eines geeigneten Stoffes kann die
Loslichkeit des Extraktes im Losungsmittel drastisch reduziert werden, so dass die Extrakt-
abtrennung durch eine isobare Ausfillung erfolgt. Eine Extraktabtrennung wére somit auch
ohne eine Entspannung mdglich. Bevor das Losungsmittel erneut in des Gaskreislauf zurtick-
gefilhrt werden kann, muss der hinzugegebene Stoff in einem zusitzlichen Trennschritt
abgetrennt werden. Die Anwendung dieser Regenerationsmethode wirft somit die gleiche
Problematik wie die Losungsmittelregenerierung mittels Ab- oder Adsorption auf.

Membrane
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Module |
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Retentate

Expansion .
Valea % Permeate

Regeneration| Product 1

Feed
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Precipitatian —[}Q—"
Gas :
O . P 4
Product 2 Make-up-Solvent

-

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung des SFE-Verfahrens mit Losungsmittelregene-
rierung mittels Membranen. Darstellung des Prozesses im T-s-Diagramm.

Die Regenerierung von tiberkritischem CO; mittels Membranen stellt eine Alternative dar, bei
der die Extraktabscheidung und die Losungsmittelregenerierung in einem Schritt durchgefiihrt
werden kann. Eine schematische Darstellung des SFE-Verfahrens mit Losungsmittelregene-
rierung mittels Membranen ist in Abbildung 2.4 dargestellt und soll im Folgenden vorgestellt
werden.

Bei der SFE mit Losungsmittelregenerierung mittels Membranen wird das Extraktgemisch
nach der Extraktion in ein Membranmodul geleitet, in dem der Feedstrom in zwei Strome
gespalten wird. Die Membran stellt dabei eine fiir den Extrakt nicht durchdringbare Barriere
dar, wihrend das CO, durch die Membran permiieren kann. Der Transport des CO, durch die
Membran wird durch das Anlegen einer transmembranen Druckdifferenz hervorgerufen. Das
vom Extrakt befreite Losungsmittel wird anschlieBend um die transmembrane Druckdifferenz
komprimiert und in den Losungsmittelkreislauf zuriickgefiihrt. Aufgrund der Selektivitdt der
Membran reichert sich der Extrakt membranseitig an. Zur Abtrennung des Extraktes und



Riickgewinnung des iibrigen Losungsmittels wird dieser Produktstrom in den unterkritischen
Bereich entspannt, dhnlich wie bei der SFE mit Losungsmittelregenerierung mittels
Entspannung. Das in dem Extrakt noch geloste CO, wird auf diese Weise zuriickgewonnen
und ebenfalls iiber eine Pumpe oder einen Kompressor in den Losungsmittelkreislauf
zuriickgefiihrt. Da die Hauptmenge an CO, bei dieser Verfahrensvariante nur eine geringe
Druckdifferenz beim permiieren durch die Membran erfahrt, ist der Kompressionsaufwand im
Vergleich zur konventionellen SFE mit Losungsmittelregenerierung durch Entspannung
deutlich niedriger. Die potentielle Energieeinsparung kann maximiert werden, indem der
durch die Membran permiierende Strom maximiert wird und die anzulegende transmembrane
Druckdifferenz minimiert wird. Dies wird deutlich, wenn man die Darstellung dieses
Prozesses im T-s-Diagramm betrachtet. Der Kreislauf des durch die Membran permiierenden
Stromes wird durch die Flache (3 = 1’ = 2’) dargestellt. Der zuriickgehaltene CO,-Strom
durchlduft die Zustandspunkte 1 bis 5 im Diagramm. Da die vom Kreislauf eingeschlossene
Flache im T-s-Diagramm proportional zum Energiebedarf dieses Verfahrens ist, wird die
Energieeinsparung umso grof3er, je mehr CO; durch die Membran regeneriert wird.

2.3 Grundlagen der Membrantechnik

Kernstiick aller Membrantrennprozesse ist die Membran selber, welche im Allgemeinen als
Diskontinuitit zwischen zwei Phasen definiert werden kann, also gasformig, fliissig oder fest
sein konnte. Gasformige Membranen sind bis jetzt jedoch noch nicht beobachtet worden,
fliissige Membranen sehr wohl [21]. Der Grossteil aller Membranen natiirlichen Ursprungs
oder vom Menschen hergestellt besitzen jedoch den festen Aggregatzustand. Hauptmerkmal
einer jeden Membran ist eine selektive Wirkung beziiglich spezifischer Losungszusammen-
setzungen. Die schematische Darstellung eines Membrantrennprozesses ist in Abbildung 3.1
dargestellt. Der die Membran durchdringende Stoffstrom wird Permeat genannt, der von der
Membran zuriickgehaltene wird als Retentat bezeichnet. In diesem Fall ist die Membran fiir
die Komponente A besser durchléssig, als fiir die Komponente B. Das treibende Gefille fiir
den Stofftransport durch die Membran ist der Unterschied des chemischen Potentials Ap
zwischen Feed- und Permeatstrom. Die Potentialdifferenz kann durch unterschiedliche
Prozessparameter aufgepriagt werden. Dazu gehdren Druckdifferenz, Absenkung des Partial-
druckes auf der Permeatseite, sowie das Anlegen eines elektrischen Feldes orthogonal zur
Membran. Bei dem passiven Stofftransport werden Partikel bzw. Komponenten von der Seite
mit dem hoheren chemischen Potential auf die Seite mit geringerem Potential transportiert.

Membran

Retentat

§::> Permeat
A

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung einer Membrantrennung.



2.3.1 Klassifizierung von Membranen

Ein Uberblick iiber die allgemeine Klassifizierung von Membranen ist in Abbildung 2.6 dar-
gestellt. Die erste Klassifizierungsebene unterscheidet zwischen in der Natur vorkommenden
biologischen und synthetischen Membranen. Biologische Membranen bestehen in der Regel
aus einer sich selbst organisierenden Doppellipidschicht, in die Proteine und andere Molekiile
eingebettet sind. In pflanzlichen, tierischen und menschlichen Zellen {ibernehmen biologische
Membranen eine iiberlebenswichtige Funktion. Sie schiitzen zum einen gegen duflere Ein-
wirkungen und lassen zum anderen die fiir den Stoffwechsel erforderlichen Stoffe passieren
und halten ebenfalls andere zuriick. Synthetische Membranen konnen weiter in fliissige und
feste Membranen unterteilt werden. Materialien zur Herstellung fester, synthetischer
Membranen konnen sowohl organischer, als auch anorganischer Natur sein, wobei letztere
ausschlieBlich nur zur Herstellung pordser Membranen, oder zur Herstellung einer
Tragerschicht fir Kompositmembranen Verwendung finden. Membranen, deren aktive
Trennschicht eine organische Matrix darstellt, konnen auch porenfrei hergestellt werden.
Diese werden oft auch als ,,dichte Membranen bezeichnet. Morphologisch kdnnen pordse
Membranen in symmetrische und asymmetrische klassifiziert werden. Nichtpordse
Membranen besitzen immer eine asymmetrische Struktur, da deren selektive Schicht zu diinn
ist, um sich selbst stabilisieren zu konnen. Gleiche oder iiber den Membranquerschnitt
veranderliche Eigenschaften der Struktur bestimmen dabei die Klassifizierung. Innerhalb der
asymmetrischen Membranen kann wiederum zwischen integralsymmetrischen und Komposit-
membranen unterschieden werden. Wihrend integralsymmetrische Membranen aus ein und
derselben Substanz mit einer sich {iber den Querschnitt andernden Porositét bestehen, setzen
sich Kompositmembranen aus einer sehr diinnen aktiven Polymertrennschicht, welche auf
einer mikropordsen Tragerschicht aufgebracht ist zusammen. Dabei kénnen Trennschicht und
Trégerschicht aus verschiedenen Substanzen bestehen [4].

biologisch
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Abbildung 2.6: Klassifizierung von Membranen [4].



2.3.2 Membrankenngrofien

Das Permeationsverhalten und die Trennleistung einer Membran konnen anhand des spezi-
fischen Permeatflusses, der Permeabilitit und der Selektivitit der Membran charakterisiert
werden. Der spezifische Permeatfluss J; ist definiert als der Fluss durch die Membran pro
Zeit- und Flacheneinheit und lésst sich mit Hilfe der folgenden Gleichung berechnen:

J = m, _n; kmol o0
M, -A A m?-h

Um den Stofftransport durch die Membran zu quantifizieren wird der Permeabilitétskoeffi-
zient, hdufig auch Permeabilitit P; genannt, definiert:

p it [kmol-um} 22)

m?-h-bar

Der spezifische Permeatfluss J; wird durch die transmembrane Druckdifferenz Ap geteilt und
mit der Dicke der Membran 1 multipliziert. Unter der Dicke der Membran ist der Teil der
Membran zu verstehen, der eine aktive Rolle im Trennprozess spielt. Da die Dicke der
aktiven Schicht nicht immer genau bekannt ist und/oder nicht homogen auf der Fldche
aufgebracht werden kann und deshalb nicht eindeutig zu quantifizieren ist, wird in manchen
Féllen der drucknormalisierte Fluss Q; zur Charakterisierung des Stofftransportes durch
Membran die verwendet:

P I kmol
Q=—"="0 | — (2.3)
t  Ap m?-h - bar

Die Permeabilitit quantifiziert den Stofftransport durch die Membran. Sie gibt keine Informa-
tion iiber die Qualitit der Trennung. Hierfiir dient die Selektivitit o, ;. Mit Hilfe dieser Grofe
wird die Fahigkeit einer Membran, zwischen den Komponenten eines Feedgemisches zu
unterscheiden, beschrieben. Sie ist definiert als das Verhéltnis der Permeabilititskoeffizient-
en. Berechnet wird die Selektivitdt aus dem Konzentrationsverhéltnis zwischen zwei im Feed
und im Permeat enthaltenen Komponenten. Die Trennung zweier Komponenten ist unmog-
lich, wenn die Selektivitdt gleich eins ist. Im Rahmen dieser Arbeit werden Selektivitdten
< 0,1 angestrebt.

_ (Y1 /yj')Permeat

(x; /Xj)Feed 24

ij

_h
Pj
2.3.3 Literaturiiberblick

Schon in der Vergangenheit war das Interesse an einer moglichen Regenerierung
tiberkritischer Losemittel mittels Membranen grofl, was unter anderem auch durch eine
Vielzahl von Patenten und Verdffentlichungen in der Fachliteratur deutlich wird. Das
folgende Kapitel stellt eine Zusammenfassung iliber Veroffentlichungen und Patentschriften
dar, die sich mit der Abtrennung von iiberkritischen Losemitteln mittels Membranen befassen.
Bereits Mitte der 80er Jahre erforschte Gehring die Abtrennung von Koffein aus einer
iiberkritischen CO;-Phase mittels einer Polyimid-Umkehrosmosemembran und erhielt 1986
ein Patent auf dieses Verfahren [22]. Bei diesem Verfahren fillt das Koffein infolge einer
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Ubersittigung an der Membranoberfliche aufgrund einer Konzentrationspolarisation aus,
bildet eine feste pordse Schicht und wird in regelmédBigen Abstinden mit Wasser entfernt.
Uber eine technische Anwendung oder weitere Versuchsergebnisse wurde allerdings nichts
bekannt.

1988 beschreibt Ersolmaz erstmals die Abtrennung von Naphthalin und Benzolderivaten aus
tiberkritischem CO, mit einer Nafion-Membran der Firma DuPont [23]. Trotz sehr hoher
Selektivititen (Permeatkonzentrationen unter der Nachweisgrenze) fand dieses Trennver-
fahren keine industrielle Anwendung, da die Permeatfliisse eindeutig zu niedrig waren, um
dieses Verfahren in einer technischen Anwendung wirtschaftlich betreiben zu kdnnen. Die
Permeatfliisse lagen bei einem Systemdruck von 100 bar, sowie einer Temperatur von ca.
30°C und einer transmembranen Druckdifferenz von 1 bar bei nur 0,6 kg CO, h'!m2.

Ungefidhr ein Jahrzehnt spéter beschiftigt sich Sarrade [24] ebenfalls mit Nafion-Membranen
zur Abtrennung schwerfliichtiger organischer Substanzen, allerdings mittels Rohrmembranen
aus einer keramischen Stiitzschicht, auf welche die aktive Trennschicht aus Nafion
aufgebracht wurde. Bei Feeddriicken von 110 bis 310 bar und Temperaturen von 40 bis 80 °C
wurden Permeationsversuche durch die Trigerschicht mit transmembranen Druckdifferenzen
von 10 bis 50 bar durchgefiihrt. Der CO,-Fluss konnte erfolgreich mit dem Poiseuille’schen
Fluss-Modell modelliert werden. Selektivititsmessungen an dieser Membran wurden mit
einer mit Polyethylenglykol gesittigten tiberkritischen CO,-Phase als Modellstoffsystem
durchgefiihrt. Die Trennversuche fiihrten jedoch nicht zum erwiinschten Erfolg.

Spiricigo et al. beschiftigte sich 2001 mit der Abtrennung von natiirlichem &therischen
Muskatnussdl aus iiberkritischem CO, mit einer Celluloseacetatmembran, wie sie auch in der
Meerwasserentsalzung/Umkehrosmose verwendet wird [16]. Dabei wurde der Einfluss
verschiedener Parameter wie der transmembranen Druckdifferenz, der Temperatur und der
Feedkonzentration auf die Trennleistung und Permeabilitdt der Membran untersucht. Dabei
konnte ein linearer Anstieg des Permeatflusses mit der transmembranen Druckdifferenz,
sowie eine Reduktion des Permeatflusses bei hoheren Feedkonzentrationen, jedoch kein
Einfluss auf die Trennleistung beobachtet werden.

Saramento et al. fiihrte dhnliche Versuche mit 3 verschiedenen kommerziell eingesetzten
Umkehrosmosemembranen durch, wobei er nicht nur die Abrennung von Muskatnussol,
sondern auch die von Zitronengras- und Orangendl aus iiberkritischem CO, untersuchte [25].
Im Vergleich zu Spiricigo et al. konnte er einen Einfluss der transmembranen Druckdifferenz
auf das Riickhaltevermdgen beobachten.

Satorelli [6] untersuchte 2002 die Trennung von a-Tocopherolacetat von iiberkritischem CO,
mit verschiedenen organischen und anorganischen Membranen. Als beste Membran
beschreibt sie eine INOTEF-Membran, welche aus einer Trennschicht aus Teflon AF2400 auf
einem AL,Os-Triagerrohr besteht. Membranen mit demselben Membranmaterial (Trenn-
schicht) zeigten auch bei Versuchen von Kulke [26] im Jahr 2001 die besten Trennleistungen.
Er untersuchte neben der Trennung von o-Tocopherolacetat auch noch die Trennung von
Fettsdureethylester aus iiberkritischem CO,, sowie neben CO,-Permeationsverhalten auch N,-
Permeationsverhalten.
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2.3.4 Modulkonstruktionen

Um Membranen im technischen Mal3stab nutzbar machen zu kénnen, miissen diese in einer
anwendungsspezifisch handhabbaren Form in den Prozess integriert werden. Die dabei
entstehenden Membrankonfigurationen werden als Membranmodule bezeichnet und bilden
das Kernstiick einer Membrantrennanlage. Technisch und 6konomisch ist es von groBem
Interesse, eine mdoglichst hohe Packungsdichte zu erzielen. Allerdings werden dieser
Optimierung hdufig anwendungsspezifische Einschrinkungen beziiglich der Realisierbarkeit
entgegengestellt. Bei der Modulentwicklung gilt es daher einen Kompromiss zwischen
diversen Anforderungen zu finden, welche sich oft gegenseitig ausschlieBen oder behindern.
Die hdufigsten Schliisselanforderungen an ein Membranmodul sind:

- gleichmiBige Uberstromung der Membran

- mechanische und thermische Stabilitét

- grofle Packungsdichte

- unsensibel gegen hohe feedseitige Feststoftbeladung
- kostengiinstige Fertigung

- gute Reinigungsmdglichkeit

- kostengiinstiger Membranwechsel

- geringe Druckverluste

- geringe Konzentrationspolarisationseffekte

Membranmodule konnen prinzipiell in Modulen mit Schlauchmembranen und Modulen mit
Flachmembranen eingeteilt werden. Module mit schlauchférmigen Membranen werden
wiederum in Rohrmodule, Kappilarmodule und Hohlfasermodule unterteilt. Module mit
Flachmembranen konnen ebenfalls verschiedene Konstruktionsmerkmale besitzen. Hier
werden zwischen Plattenmodul-, Kissenmodul- und Wickelmodulbauweise unterschieden. Im
folgenden werden der Aufbau und die Funktionsweise der folgenden Modultypen vorgestellt
und kurz beschrieben: Rohrmodul, Kappilarmodul, Hohlfasermodul, Wickelmodul und
Kissenmodul.

2.3.4.1 Rohrmodule

Bei Rohrmodulen liegt die Membran in Schlauchform auf der Innenseite druckfester Rohre
mit einem Durchmesser von ca. 5-25 mm. Wie Abbildung 2.7 veranschaulicht, durchstromt
das Feed die Rohre axial und das Permeat wird in radialer Richtung abgezogen. Aufgrund des
groBBen Stromungsquerschnittes hat der Rohrmodul eine sehr geringe Verblockungsneigung.
Dieser Modultyp ist somit unsensibel gegen hohen feedseitigen Feststoffbeladungen. Der
Druckverlust im Rohrmodul ist aufgrund des groen Stromungsquerschnitts zwar gering. Dies
fiihrt jedoch dazu, dass nur relativ geringe Packungsdichten (< 200 m*/m’) erzielt werden
konnen. Daraus resultieren hohe Modulkosten.
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Abbildung 2.7: Aufbau eines Rohrmoduls [4].
2.3.4.2 Kappilarmodule und Hohlfasermodule

Kappilarmodule und Hohlfasermodule sind prinzipiell baugleich mit Rohrmodulen, nur
besitzen sie aufgrund des geringeren Membrandurchmessers (Kappilarmembranen 0,5-5 mm,
Hohlfasermembranen 80-500 um) wesentlich hoéhere Packungsdichten (200-10000 m*/m’).
Dadurch steigen allerdings die Verblockungsneigung, der Stromungswiderstand und die
Sensibilitdt gegeniiber Feststoffe im Feed. Daher werden diese Membranen {iberwiegend bei
der Gastrennung und der Trinkwasseraufbereitung eingesetzt. Aufgrund des geringen Mem-
brandurchmessers kann sich bei ausreichend stabiler Stiitzschicht die aktive Trennschicht der
Membranen auch auf der AuBlenseite befinden und somit das Feed mantelseitig zugefiihrt
werden. Das kann sich unter Umstdnden sehr positiv auf die Verblockungsneigung des
Moduls auswirken. Der Aufbau eines Kappilarmembranmoduls zeigt Abbildung 2.8.

Mantelrohr

Kapillarmembran

Konzentrat

wp

Permeat

‘ Faserdurchmesser
0,5-5mm

T

Harz
Membran

Abbildung 2.8: Aufbau eines Kappilarmembranmoduls [4].

13



2.3.4.3 Kissenmodule

Der Aufbau eines Kissenmoduls ist in Abbildung 2.9 dargestellt. Bei diesem Modultyp
werden zwei Flachmembranen mit einem dazwischenliegenden Spacer an den Rindern zu
einem Kissen verklebt oder verschweif3t. Im Membranmodul erfolgt die Stapelung der Kissen
in der Regel abwechselnd mit feedseitigen Spacern oder Trédgerplatten. Das zu trennende
Feedgemisch wird am Kissenstapel entlang geleitet. Das Permeat passiert die Membran und
wird im Kissen zentral nach Innen abgeleitet und in einem Permeatsammelrohr aufgefangen.
Im Kissen zentrierte Bohrungen ermoglichen die Permeatabfuhr aus dem Innenbereich der
Kissen. Ein mit der zuriickgehaltenen Komponente angereichertes Retentat wird am Ausgang
des Moduls abgezogen. Pro Membrankissen sind bei diesem Modul 2 O-Ringe erforderlich.
Diese iibernehmen die Funktion der Abdichtung des Permeatraumes innerhalb der Kissen
gegeniiber dem auflen liegenden Feedraum. Ein innerhalb der Permeatabfiihrung angeordneter
Spannstab ermdglicht die erforderliche Abdichtung des Stapels. Vorteile des Membrankissen-
moduls sind, dass nur wenige Dichtungen erforderlich sind, geringe permeatseitige Druckver-
luste auftreten, eine geringe Verschmutzungsgefahr besteht und ein Einsatz dieses Modultyps
im Hochdruckbetrieb mdglich ist. Allerdings miissen die verwendeten Membranmaterialien
verschweiflbar oder verklebbar sein. Damit ist die Auswahl der zur Verfligung stehenden
Membranmaterialien bereits deutlich eingeschrénkt. Eine Packungsdichte von < 400 m*m?
lasst sich mit einem Membrankissenmodul realisieren [4].

Verbindungsflansch

Feed Permeat Rstentat P Membrankissen

=g

Membran Transportviies

Endflansch Hydraulikscheibe
Spannstab

Abbildung 2.9: Aufbau eines Kissenmoduls [4].
2.3.4.4 Wickelmodule

Prinzipiell ist ein Wickelmodul ein Membranmodul, in dem ein oder mehrere Membrankissen
zusammen mit jeweils einem feedseitigen Spacer um ein Permeatabflussrohr spiralformig
gewickelt werden (sieche Abb. 2.10). Die Feedzufuhr und Retentatabfuhr erfolgt in axialer
Richtung. Das Permeat durchstromt die Kissen in tangentialer Richtung bis zum Permeatab-
flussrohr, durch den es dann ebenfalls axial aus dem Modul herausgefiihrt wird. Von allen
Flachmembranmodulen besitzen Module der Wickelbauweise die mit Abstand hdochste
Packungsdichte, welche mit denen von Kappilarmodulen vergleichbar ist. Nachteile dieser
Bauweise sind die durch die feedseitig eingearbeiteten Spacer schlechte Spiilbarkeit, sowie
der hohe permeatseitige Druckverlust. Daher finden Wickelmodule in der Regel nur Einsatz
bei Trennprozessen mit geringem Foulingpotential, wie z.B. der Umkehrosmose.
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Abbildung 2.10: Aufbau eines Wickelmoduls [4].
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3. Materialien, Apparate und Methoden

In diesem Abschnitt werden auf die Eigenschaften der im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten
Materialien eingegangen. Weiterhin werden der Aufbau und die Funktionsweise der verwen-
deten Versuchsapparaturen und die Membrankissenherstellung erldutert.

3.1 Membranen
3.1.1 Teflon AF2400-PEI Membran

Die asymmetrisch aufgebaute Teflon AF2400-PEI Membran besteht aus drei Schichten: Eine
Polyetherimid (PEI) Schicht, aufgetragen auf ein Polyester Vlies, bildet die Stiitzschicht der
Membran. Die chemische Struktur des PEI ist in Abbildung 3.1 dargestellt. Dieses Material
besitzt eine Glastemperatur von 215°C und ist durch seine hohe thermische und chemische
Resistenz ausgezeichnet. Auf die PEI-Stiitzschicht wird eine Teflon AF2400 Schicht
aufgetragen. Diese Schicht, ein Copolymer aus 87 mol% PPD (2,2-bistrifluoromethyl-4,5-
difluoro-1,3-dioxole) und 13 mol% TFE (tetrafluoroethylene) ist maBgeblich fiir das Trenn-
verhalten der Membran verantwortlich. Teflon AF2400 weist eine hohe Gaspermeabilitdt im
Vergleich zu anderen Polymeren auf und es besitzt eine aullerordentliche chemische Bestin-
digkeit. Es lédsst sich in den meisten organischen Losungsmitteln nicht 16sen. Die Glastem-
peratur von Teflon AF2400 liegt bei 240°C.

F F
CF, = CF; C c
CF3><CF3
Tetrafluoroethylene 2,2-bistrifluoromethyl-4,5-difluoro-1,3-dioxol
(TFE) (PDD)
o] o]
Is) ¢ Q CH3 ¢ 0 i
Polyetherimid
(PEI)

Abbildung 3.1: Chemische Strukturen von TFE, PPD und PEL

Um den Einfluss der Schichtdicke auf die Membrankenngréf3en Permeabilitit und Selektivitat
zu untersuchen, wurden Teflon AF2400-PEI Membranen mit 1facher, 2facher, 5facher,
8facher und 10facher Beschichtung von der GKSS vorbereitet. Die Vorbereitung der Mem-
branproben erfolgte durch die manuelle Beschichtung der Stiitzschicht mit einer 0,9
Gew%igen Teflon AF2400 Losung. Die Qualitit der Teflon AF2400-PEI Membranen wurden
mittels N,/O,-Selektivititsmessungen kontrolliert [9]. Die gemessene Selektivitit gibt eine
Indikation iiber die Anwesenheit von Fehlstellen. Zur Bestimmung der Dicke der aktiven
Schicht der gelieferten Membranen wurden Rastenelektronenmikroskopische-(REM)-Auf-
nahmen von der GKSS angefertigt. In Abbildung 3.2 ist ein Vergleich der REM-Aufnahmen
der 1fach, 2fach, 5fach, 8fach und 10fach beschichteten Membranen dargestellt. Aus den
Aufnahmen wurde eine durchschnittliche Dicke einer Schicht von 1 pm ermittelt. Dieser Wert
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wurde bei der Berechnung der Membranpermeabilitidten zugrunde gelegt. Die Kosten fiir die
Herstellung einer Teflon AF2400-PEI Membran mit Sfacher Beschichtung wurden zu 1000
€/m? ermittelt [10].

Teflon AF2400-PEI
1fach 2fach Sfach &fach 10fach

PrimaryMag= 300K X EHT= 300kV SignalA=InLens OutputTo= Display/File
Image Plxel Slze=121.1 nm WD= 3mm SignalB=InLans Mixing= OfFf

Abbildung 3.2: REM-Aufnahmen der von der GKSS gelieferten Teflon AF2400-PEI Mem-
branen in Abhdngigkeit von der Dicke der aktiven Schicht.

Zur Reduktion der erforderlichen Anzahl Beschichtungsschritte bei der Membranherstellung
wurde die Beschichtungsmethode im Laufe der Arbeit verdndert. Die Teflon AF2400-PEI
Membranen wurden dabei durch eine zweistufige Beschichtung des Trigermaterials herge-
stellt, wobei eine 0,9 Gew%ige Teflon AF2400-Losung fiir die 1. Schicht und einer 2,0
Gew%ige Teflon AF2400-Losung fiir die 2. Schicht verwendet wurde. Der Aufwand bei der
Membranherstellung konnte durch die verdnderte Beschichtungsmethode stark reduziert
werden. Die nach der neuen Methode hergestellten Membranen wurden ebenfalls mittels
N,/O;-Selektivitdtsmessungen in der GKSS getestet. Nach Aussage der GKSS weisen die
nach der neuen Methode hergestellten Membranen die gleichen Eigenschaften wie eine, mit
einer 0,9 Gew%igen Teflon AF2400-Losung Sfach beschichteten Teflon AF 2400 Membran
auf [9].

3.1.2 PDMS-PAN Membran

Die verwendeten PDMS-PAN Membranen wurden von der GKSS in zwei Ausfiihrungen mit
unterschiedlich Dicken aktiven Schichten (2 pym und 10 pum) angefertigt. Die Herstellung
erfolgte maschinell. Bei diesen asymmetrisch aufgebauten Membranen besteht die aktive
Schicht aus Polydimethylsiloxane (PDMS) und die Stutzschicht aus Polyacrylnitril (PAN).
Die chemischen Strukturen dieser beiden Molekiile sind in Abbildung 3.3 dargestellt. PAN ist
als reiner Stoff hart und steif und bestindig gegeniiber den meisten Chemikalien und
Losungsmitteln; aullerdem liegt die Schmelztemperatur (317°C) iiber der Zersetzungstem-
peratur. Die Glastemperatur von PAN liegt unter Atmosphérendruck bei 120°C. PDMS ist
thermisch stabil bis Temperaturen von 250°C und besitzt eine hohe Gaspermeabilitit. Fiir
Kohlendioxid liegt die Permeabilitit bei 3200 Barrer [13]. Die CO,-Permeabilitit von Teflon
AF2400 liegt zum Vergleich bei 2800 Barrer [14].
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Abbildung 3.3: Chemische Strukturen von PAN und PDMS.

3.1.3 Polypropylen Membran

Die verwendeten Polypropylen Membranen wurden von der Firma Membrana GmbH bezo-
gen. Die Wahl fiel auf eine Accurell Polypropylen Flachmembran vom Typ 2E HF. Die che-
mische Struktur des Polypropylenmolekiils ist in Abbildung 3.4 dargestellt. Dieses von Natur
aus hydrophobe Material besitzt einen durchschnittlichen Porendurchmesser von 0,2 um und

weist eine hohe Resistenz gegen organische Losungsmittel, Sduren und Basen auf.

I—C—T
|

TO——T

I—C—T

|
i
-

3

TIT—i)—T
T—(—T

Abbildung 3.4: Chemische Struktur von Polypropylen.

3.1.4 Celluloseacetat Membran

Handelsiibliche Celluloseacetat Membranen
vom Typ CF wurden von der Firma Appli-
Chem GmbH bezogen. Dieses fiir die
Umkehrosmose konzipierte Material besitzt
einen hydrophilen Charakter und weist eine
gleichmifige PorengroBenverteilung auf. Es
ist auflerdem durch eine hohe thermische
Stabilitdt gekennzeichnet, bis Temperaturen
von 135°C bleibt das Material unverdndert
[12]. Ausgelegt ist die Celluloseacetat
Membran fiir eine 92 %ige Riickhaltung
einer 1000 mg/l NaCl-Losung bei einer
Druckdifferenz von 13,79 bar und einer
Temperatur von 25°C. In Abbildung 3.5 ist
eine mikroskopische Aufnahme des Mem-
branmaterials dargestellt. Abbildung 3.6
zeigt die chemische Struktur von Cellulose-
acetat.
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Abbildung 3.6: Chemische Struktur von Celluloseacetat.
3.1.5 Polyamid Membranen

Die im Rahmen dieser Arbeit verwendeten Polyamid Membranen wurden von der Firma
AppliChem GmbH bezogen. Bei den durchgefiihrten Experimenten wurden zwei Polyamid
Membrantypen eingesetzt: AD und AG. Diese Membranen werden bei der Aufbereitung von
Salzwasser industriell eingesetzt. Beide Membranen sind ausgelegt fiir eine 99,5 %ige
Riickhaltung einer 1000 mg/l NaCl-Losung bei einer transmembranen Druckdifferenz von
13,79 bar und einer Temperatur von 25°C. Die chemische Struktur von Polyamid ist in
Abbildung 3.7 dargestellt. Das hydrophile Material ist durch seine hohe mechanische
Stabilitdt sowie seine Stabilitét gegeniiber organischen Losungsmitteln gekennzeichnet.

0
\h.(\/\)L N
M
H n
o

Abbildung 3.7: Chemische Struktur von Polyamid.
3.1.6 Teflon AF2400-PAN SSM

Eine Moglichkeit die Trennleistung und —qualitdt einer Teflon AF2400-PEI Membran zu
verbessern wire durch den Einsatz einer entsprechenden Sub Surface Membran (SSM). Bei
einer SSM befindet sich die aktive Schicht der Membran vollstindig im oberen Teil des
Porensystems der Stiitzschicht, wodurch der Membran eine verbesserte mechanische Stabilitit
verliechen wird. Das Aufquellen des Polymermaterials bei hohem Druck, das zu einer
Verschlechterung der Trennleistung der Membran fiihrt, kann auf diese Weise verhindert
werden. Dieses Prinzip wurde bereits von der GKSS bei der Trennung von Methan und Butan
mit einer POMS-(Polyoctylmethylsiloxane)-SSM erfolgreich getestet [3]. In diesem Fall
konnte eine Verbesserung der Selektivitdt der Membran um 20 % und eine Steigerung der
Butan-Permeabilitdt um 60 % im Vergleich zu einer herkommlichen POMS Membran erzielt
werden.

Teflon AF2400-PAN SSM wurden von der GKSS vorbereitet, um zu untersuchen, ob eine
Verbesserung der Membranstabilitdt im Vergleich zur Teflon AF2400-PEI Membran erzielt
werden kann. Bei der Membranvorbereitung wurde ein offener PAN-Tréger 2fach mit Teflon
AF2400 beschichtet. Zur Membranherstellung wurde offener PAN aufgrund seiner grof3en
Porenstruktur als Material fiir die Stutzschicht ausgewéhlt. Durch die Verwendung eines
solchen Trigers sollte das selbststindige EinflieBen des Polymers in die Porenstruktur der
Stiitzschicht bei der Membranbeschichtung ermdoglicht werden. Bei den von der GKSS
durchgefiihrten N,/O, Selektivititsmessungen zur Qualitdtskontrolle wurden festgestellt, dass
bereits bei einer 2fach beschichteten Teflon AF2400-PAN SSM eine Permeabilitit, die mit
der einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran vergleichbar ist, erzielt wurde.
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Nach Aussage der GKSS ist das Erreichen einer vergleichbaren Permeabilitit bei einer
geringeren Anzahl Beschichtungsschritte eine Indikation dafiir, dass das Polymer bei der
Beschichtung in die Porenstruktur des PAN Triagers geflossen ist.

3.2 Chemikalien und Gemische
3.2.1 Kohlendioxid

Das verwendete Kohlendioxid wurde von Yara (Bad Honningen) bezogen. Die Reinheit wird
mit groBer als 99,95 Vol % angegeben. Das Kohlendioxid wird in einem 2 t fassenden
Kugeltank im Technikum der TUHH gelagert. Fiir die Versuche wurde das Kohlendioxid der
Gasphase verwendet. Eine Zusammenfassung der wichtigsten Stoffdaten des Kohlendioxids
ist in Tabelle 3.1 dargestellt.

Tabelle 3.1: Stoffdaten von Kohlendioxid.

Eigenschaft Wert
kritische Temperatur 304,20 K
kritischer Druck 73,81 bar
kritische Dichte 468,2 kg/m?
azentrischer Faktor 0,225
kritische Kompressibilitét 0,239
Molelulargewicht 44,011 g/mol
Siedepunkt bei Normalbedingungen | 194,68 K

3.2.2 o-Tocopherolacetat

o-Tocopherolacetat ist eine gelbe, hochviskose Fliissigkeit mit einer Dichte von 0,96 g/cm?
bei Raumbedingungen und eine Molmasse von 472,73 g/mol. Das im Rahmen dieser Arbeit
verwendete o-Tocopherolacetat wurde von Roth GmbH bezogen. Die Reinheit wird mit
> 99% angegeben. Die Strukturformel von a-Tocopherolacetat ist in Abbildung 3.8 darge-
stellt. In Tabelle 3.2 sind die wichtigsten Stoffeigenschaften von a-Tocopherolacetat zusam-
mengefasst. o-Tocopherolacetat wurde als Modellsubstanz eingesetzt, um die Trenneigen-
schaften der unterschiedlichen Membranen zu testen.

Abbildung 3.8: Strukturformel von o-Tocopherolacetat.
Das Phasengleichgewicht des Systems o-Tocopherolacetat-CO, wurde bereits von Pietzonka

[8] gemessen. In Tabelle 3.3 ist die Loslichkeit von o-Tocopherolacetat in CO, bei verschie-
denen Temperaturen und Driicken dargestellt.
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Tabelle 3.2: Stoffdaten von o-Tocopherolacetat.

Eigenschaft Wert
Summenformel C32Hs205
Molmasse 472,73 g/mol
Kritische Temperatur 605 °C
Kritischer Druck 9,4 bar
Kritische Dichte 302 kg/m?
Siedetemperatur bei 0,1013 MPa | 443 °C

Tabelle 3.3: Loslichkeit von a-Tocopherolacetat in CO; [8].

P[bar] | T[°C] | Gew% o-TCA | T[°C] | Gew% o-TCA | T[°C] | Gew% o-TCA
150 40 2,15 60 2,16 80 0,52
200 40 3,76 60 3,76 80 2,25
250 40 5,80 60 5,80 80 4,69
280 40 7,16 60 7,16 80 6,06
3.2.3 Reisol

Die Trennung von Reis6l und CO, kommt als mogliches reales Trennproblem im Rahmen
dieses Projektes
Batchextraktion mit iiberkritischem Kohlendioxid bei einem Druck von 300 bar und einer
Temperatur von 50°C aus Reisschleifmehl gewonnen. Das bei der Extraktion verwendete
Reisschleifmehl wurde von Euryza (Hamburg) zur Verfligung gestellt. Das gewonnene Reisol
wurde gaschromatographisch analysiert. In Tabelle 3.4 ist die mittlere Zusammensetzung des
ReisOls dargestellt. Das Phasengleichgewicht des Stoffsystems Reis6l-CO, wurde bei in
Abhéngigkeit vom Druck bei verschiedenen Temperaturen von Danielski et. al. [11]
gemessen. Abbildung 3.9 zeigt das P-x-y-Diagramm dieses Stoffsystems.

in Frage.

Das verwendete Reisol wurde an der TUHH mittels

P (bar)

250 A
240
230 o mA Am [ ]
220
A 40°C
m 60°C
210 ® 350°C
200 o | e
T ///I/ T T
0.2 0.3 0.985 0.990 0.995

xCO2, yCO2 (wt)
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Abbildung 3.9: P-x-y-Diagramm fiir das Stoffsystem Reis6l-CO; [11].
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Tabelle 3.4: Zusammensetzung von Reisol [2].

Komponente Zusammensetzung
[Gew%]

Palmitinsadure 14,0

Stearinsdure 2,0

Olein und Linolensiure 80,5

3.2.4 Sanddornol

Sanddorn gehért zu den Olweidengewiichsen und ist ein mittelgroBer Strauch mit weiden-
dhnlichen Blittern. Aus den Friichten lassen sich Ole gewinnen, die in letzter Zeit Bedeutung
in medizinischer und kosmetischer Sicht bekommen haben. Es wird gegen Verbrennungen
und Wunden der Haut verwendet. Das Fruchtfleischdl ist kréftig orangerot gefarbt, schmeckt
und riecht typisch nach Sanddorn. Das Kernol dagegen ist von gelbroter Farbe und weist
keinen Sanddorngeruch auf. Wenn von Sanddorndl gesprochen wird, handelt es sich um ein
Gemisch beider Ole. Es wird aus den Pressriickstinden der Fruchtschalen und der Samen
gewonnen und ist reich an fettloslichen Vitaminen und ungesittigten Fettsduren. Carotenoide
und Tocopherole sind im Produkt wertgebend. Sanddornél kann mittels Extraktion mit
organischen Losungsmitteln, mittels Extraktion mit pflanzlichen Olen oder mittels Extraktion
mit liberkritischem Kohlendioxid gewonnen werden.

Die Trennung von Sanddornél und CO; mittels Membran kommt als weiteres reales Trenn-
problem in Frage. Das im Rahmen dieser Arbeit verwendete Sanddornextrakt wurde vom
Projektpartner Mothes Hochdrucktechnik zur Verfiigung gestellt. Der Sanddornextrakt wurde
mittels Extraktion mit tiberkritischem Kohlendioxid bei einem Druck von 300 bar und einer
Temperatur von 50°C gewonnen. Der Extrakt ist bei Umgebungsbedingungen eine feste zéhe
Paste. Die Schmelztemperatur des Sanddornextrakts liegt bei 50°C. Eine grobe Zusammen-
setzung des Sanddorndls ist in Tabelle 3.5 zu sehen.

Tabelle 3.5: Zusammensetzung von Sanddornél [1].

Komponente Zusammensetzung
[Gew%]
Oleinsdure 16,55
Linolsaure 47,61
Linolensdure 18,30
Vitamin E 0,26
Carotin 0,04

Die Loslichkeit von Sanddornél in Kohlendioxid wurde von Stastova et al. (1996) [7]
gemessen. Es wurden die Loslichkeiten vom Kerndl und vom Fruchtdl in Kohlendioxid bei
Driicken von 174 bar und 270 bar und bei Temperaturen zwischen 20°C und 60°C ermittelt.
Die Ergebnisse sind in Tabelle 3.6 zusammengefasst. Im Durchschnitt lag die Kohlendioxid-
16slichkeit des Fruchtols um 19 % hdoher als die des Kerndls. Ein wesentlicher Einfluss der
Temperatur wurde nicht beobachtet.
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Tabelle 3.6: Loslichkeit von Sanddorndl in Kohlendioxid [7].

Loslichkeit [mgSanddomél/ gKohlendioxid]

Druck [bar] / Temperatur [°C]
270 /25 270/ 40 270/ 60 174 / 40
Kernol 6,8 6,9 6,4 3,5
Fruchtol 8,0 8,3 7,8 4,1

3.2.5 Mandarinenol

Das verwendete, durch Kaltpressen gewonnene Mandarinendl wurde von der Firma Sensient
Essential Oils Germany GmbH bezogen. Am Arbeitsbereich wurde eine gaschromatogra-
phische Analyse des Ausgangsstoffes durchgefiihrt. Die Zusammensetzung des Mandarinen-
0Ols ist in nachstehender Tabelle dargestellt.

Tabelle 3.7: Zusammensetzung von Mandarinendl [19].

Komponente Zusammensetzung
[Gew%]
Limonene 95,65
Decanal 0,21
o-Pinene 0,49
Myrcene 1,75
Linalool 0,40

3.3 Versuchsapparaturen

In diesem Abschnitt werden der Aufbau und die Funktionsweise der im Rahmen dieser Arbeit
verwendeten Versuchsapparaturen erldutert. Des Weiteren werden die Membrantestzelle und
die vom Projektpartner NWA gebaute Membranmodule, die bei den Untersuchungen im
Pilotanlagenmaf3stab eingesetzt werden sollten, beschrieben.

3.3.1 Membrantestzelle

Eine von der GKSS aus Edelstahl angefertigte Membrantestzelle wurde bei der Durchfiihrung
der Versuche im Labormafistab verwendet. Die Testzelle, mit der Membranen mit einem
Durchmesser von 47 mm getestet werden konnen, ist ausgelegt fiir Driicke bis 200 bar und
Temperaturen bis 80°C. Eine detaillierte Zeichnung der Testzelle ist in Abbildung 3.10
dargestellt. Die Abdichtung der Zelle erfolgt mit zwei Viton O-Ringe (40 mm x 3,55 mm und

55 mm x 4 mm, Otto Gehrkens GmbH). Unter der Voraussetzung, dass der Membran-O-Ring
beim Versuch nicht aufschwillt, betrdgt der aktive Membrandurchmesser 40 mm.
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Abbildung 3.10: Detaillierte Zeichnung der 47 mm Membrantestzelle.
3.3.2 Membran-Laboranlage

Eine schematische Darstellung der Membran-Laboranlage ist in Abbildung 3.11 zu sehen. Die
Anlage besteht aus einem Druckmodul, einer Extraktionskolonne, der Membrantestzelle und
einer Probenahmeeinheit. Die Membrantestzelle und die Extraktionskolonne, die den Kern
der Anlage darstellt, sind zur Temperierung in einem Ofen eingebaut. Die gewiinschte
Versuchstemperatur ldsst sich am Thermostat einstellen.

Die Anlage erhilt das CO, aus der Gasphase des Lagertanks, der sdmtliche Anlagen des
Arbeitsbereichs mit Kohlendioxid versorgt. Das Kohlendioxid wird in einem Druckmodul mit
Hilfe einer druckluftbetriebenen Pumpe zunéchst auf einen Druck von 250 bar komprimiert.
An dem dahintergeschalteten Druckminderer (V3) kann der gewiinschte Versuchsdruck
eingestellt bzw. angepasst werden. Hinter dem Druckminderer durchstromt das Kohlendioxid
ein 2 m langes, in den Ofen eingebautes 1/8 Rohr, um auf die gewiinschte Betriebstempe-
ratur gebracht zu werden. AnschlieBend wird das Kohlendioxid in das Membranmodul
geleitet, in dem der Feedstrom in ein Permeat- und ein Retentatstrom getrennt wird.

Heizblock
r---5 Permeat

_____

Retentat

Abbildung 3.11: Schematische Darstellung der Membran-Laboranlage. 1: Extraktionsko-
lonne, 2.: Membranmodul, 3: Massendurchflussmessgerit, 4: HPLC-Pumpe.
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Die Driicke bzw. Temperaturen an der Feed- und Permeatseite werden von zwei elektro-
nischen Druckaufnehmern bzw. zwei Thermoelemente gemessen. Messwerte werden mit
Hilfe eines GFA-Basic Programms erfasst. Die Retentatflussrate wird von einem elektro-
nischen Massenstrommessgerit angezeigt. Die Messung der Permeatflussrate erfolgt mit Hilfe
eines Rothameters, der vor jedem Versuch bei den entsprechenden Versuchsbedingungen zu
kalibrieren ist. Permeat- und Retentatflussraten werden mit Hilfe von Feinregulierventilen
eingestellt und kontrolliert. Um Eisbildung bei der Entspannung des Kohlendioxids zu
vermeiden, werden die Feinregulierventile mit Hilfe eines Heizblocks beheizt.

An der Anlage besteht die Mdglichkeit Gemischversuche und Reingasversuche durchzu-
fiihren. Bei der Durchfiihrung von Gemischversuchen wird die zu untersuchende Substanz in
die Extraktionskolonne vorgelegt. Nachdem eine neue Membran in das Membranmodul
gelegt wurde, wird die gewiinschte Versuchstemperatur eingestellt und der Druck langsam
(1 bar/min) auf den gewiinschten Versuchsdruck erh6ht. Um eine Beschddigung der Membran
beim Druckaufbau zu vermeiden wird das Bypassventil (V7) geoffnet, um den gleichen
Druck auf der Feed- und der Permeatseite der Membran zu haben. Bei diesem Vorgang wird
die Extraktionskolonne nicht durchstromt; das Kohlendioxid wird direkt ins Membranmodul
geleitet. Nach Erreichen der gewlinschten Versuchsbedingungen wird die Anlage iiber Nacht
bei konstanten Versuchsbedingungen gelassen.

Zur Durchfiihrung der Trennung wird das Kohlendioxid durch die Extraktionskolonne in das
Membranmodul geleitet, indem die Ventile V5 und V6 gedffnet und das Ventil V4
geschlossen wird. Zur Gleichgewichtseinstellung wird die Apparatur zundchst 30 min mit
dem zu trennenden Gemisch durchstromt. AnschlieBend kann mit der Probenahme begonnen
werden. In einer definierten Zeit wird der im Permeat- und Retentatstrom geldste Stoff in
separaten Probegldasern gesammelt und anschlieBend gewogen. Wéhrend dieser Zeit werden
die Massenstrome an Permeat und Retentat notiert. Aus diesen Daten kénnen die Zusammen-
setzungen aller Strome, der Permeatfluss und die Selektivitét (siche Abschnitt 2.3.2) ermittelt
werden. An jedem gefahrenen Betriebspunkt werden Messungen mindestens zwei Mal
wiederholt. Bei einer Verdnderung der Versuchsparameter (transmembrane Druckdifferenz,
Druck oder Temperatur) wird die Messung erst nach einer Wartezeit von 30 min fortgesetzt.

Bei den Messungen mit der Extraktionskolonne konnte die Feedkonzentration nicht gezielt
eingestellt werden. Um den Einfluss der Feedkonzentration auf die Trennleistung der Mem-
bran untersuchen zu koénnen, wurde die Apparatur um eine HPLC-Pumpe erweitert. Durch
eine Einstellung der CO,-Flussrate und der Flussrate der HPLC-Pumpe war es mdglich die
Zusammensetzung des Feedstroms einzustellen.

Die Durchfiihrung von Reingasversuchen erfolgt analog wie bei der Durchfiihrung von
Gemischversuchen. Das Kohlendioxid wird allerdings iiber das Ventil V4 direkt in die
Membrantestzelle geleitet. Beim Versuch bleiben die Ventile V5 und V6 geschlossen. Mit
dieser Konfiguration kann der Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz
gemessen werden. Aus den aufgenommenen Versuchsdaten lassen sich die Permeabilitdt und
der drucknormalisierte Fluss bestimmen. Die bei der Versuchsauswertung verwendeten
Gleichungen zur Bestimmung dieser Grof8en wurden in Abschnitt 2.3.2 vorgestellt.

3.3.3 Membrantasche
Zur Durchfithrung der ersten Scale-Up Versuche wurden 3 Membrantaschen vom Projekt-

partner New Ways of Analytics konstruiert und gebaut. Das Design der Membrantaschen
basiert auf dem Prinzip eines Membrankissenmoduls (sieche Kap 2.3.4). Eine detaillierte
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technische Zeichnung einer im Rahmen dieses Projektes gebaute Membrantaschen ist in
Abbildung 3.12 dargestellt. Die Membrantaschen wurden aus Edelstahl angefertigt und sind
fiir einen maximalen Betriebsdruck bis 300 bar und eine maximale Betriebstemperatur von
60 °C ausgelegt. Das Innenvolumen der Membrantasche betrdgt 390 ml. Die Membrantasche
wird mit einem Deckel, der mit 6 Sechskantschrauben befestigt wird, verschlossen. Die
Abdichtung der Membrantasche erfolgt mit einem O-Ring (102 mm x 4 mm). Fiir den
normalen Betrieb sollten die Schrauben mit einem Drehmoment von 150 Nm angezogen
werden. Das Permeat wird im zentral positionierten Permeatsammelrohr gesammelt. Fiir die
Ableitung des Permeats befinden sich zwei 3 mm Bohrungen, am unteren Ende des
Permeatsammelrohrs. Die Zu- und Ableitung fiir Feed, Permeat und Retentat erfolgen iiber
1/8* Rohrleitungen. Die Membrantasche wird mit Hilfe eines Heizbands temperiert. Im
Betrieb sollte darauf geachtet werden, dass die Temperaturdifferenz von AuBlendurchmesser
zum Innendurchmesser bei voller Druckbeaufschlagung maximal 10°C betrdgt. Die Auf-
heizzeit zum Erreichen der maximal zuldssigen Betriebstemperatur von 60°C betrigt etwa 1
Stunde. Die Kosten fiir die Fertigung einer Membrantasche beliefen sich auf € 1100.

Die Membrantaschen sind konstruktiv so gestaltet, dass neben einem einzigen Membran-
kissen auch mehrere Membrankissen eingebaut werden konnen. In eine Membrantasche
konnen maximal 3 Membrankissen integriert werden. Bei einer aktiven Fliche eines
Membrankissens von 100 cm? ldsst sich die aktive Gesamtmembranfldche somit zwischen
100 cm? und 300 cm? variieren. Fiir die Abdichtung zwischen den einzelnen Membrankissen
wurden Zwischenringe angefertigt. Ein Zwischenring besteht aus einer 3,4 mm dicken
Ringscheibe, (d; = 21,7 mm, d, = 39,5 mm) in die eine 1,2 mm tiefe und 2,85 mm breite
kreisformige Nut mit einem Innendurchmesser von 32,1 mm beidseitig eingefrést ist, in die
jeweils ein O-Ring eingelegt wird. Diese Dichtungsscheiben sorgen fiir die erforderliche
Abdichtung zwischen Feed- und Permeatraum und halten die einzelnen Membrankissen auf
einen Abstand von 3,4 mm. Membrankissen fiir die Durchfithrung der Versuche wurden von
der GKSS angefertigt. Auf eine Beschreibung der Membrankissenherstellung wird in Kapitel
3.4 eingegangen. Vor dem Verschweillen der Membrankissen werden 0,1 mm diinne
Ringscheiben zwischen der Membran und dem Polyestervlies gelegt, die als membranseitige
Dichtflache fiir den O-Ring dienen soll. Erste Versuche haben gezeigt, dass eine Abdichtung
zwischen Feed- und Permeatraum beim Weglassen der Ringscheiben nicht mdglich ist. Das
Dichtungsprinzip fiir die Abdichtung zwischen Feed- und Permeatraum ist in Abbildung 3.13
dargestellt.
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Abbildung 3.12: Technische Zeichnung der Membrantasche.
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Abbildung 3.13: Zeichnung des Dichtungsprinzips fiir die Abdichtung zwischen Feed- und
Permeatraum.

Vor Inbetriebnahme der Membrantasche wurde die Dichtigkeit der Membrankissen und die
Abdichtung zwischen Feed- und Permeatraum mittels CO,- und Wasserdruckproben bei der
GKSS iiberpriift. Die Dichtigkeit des Systems konnte fiir Driicke bis 60 bar und fiir Druck-
differenzen von bis zu von 40 bar nachgewiesen werden.

3.3.4 Membran-Pilotanlage

Zur Durchfiihrung der experimentellen Arbeiten mit der vom Projektpartner New Ways of
Analytics angefertigte Membrantasche wurde diese in den Losungsmittelkreislauf einer
bereits bestehenden Versuchsapparatur am Institut fiir thermische Verfahrenstechnik einge-
baut. Anhand der in Abbildung 3.14 gezeigten schematischen Darstellung der Versuchsappa-
ratur soll der Aufbau und die Funktionsweise dieser Pilotanlage erldutert werden. Die Anlage
besteht hauptséchlich aus einer Extraktionskolonne, die fiir Driicke bis 250 bar und Tempera-
turen bis 80°C ausgelegt ist, einem Kompressor, einer Kolbenpumpe, einem Vorlagebehilter,
der Membrantasche, 3 Probenahmestellen und einem Abscheider.

Die zu untersuchende Substanz wird in ein Vorlagebehélter, der mit der Sumpfberuhigungs-
zone der Kolonne iiber ein 3-Wege-Ventil verbunden ist, vorgelegt. Die Kolbenpumpe fordert
die fliissige Phase kontinuierlich in die Kolonne, in der sich die fliissige Phase auf einer 2 x 1
m Sulzerpackung verteilt. Im Laufe der Zeit sammelt sich Fliissigkeit in der Sumpfzone der
Kolonne, die bei normalem Betrieb in gleichmifBigen Zeitabstdnden (alle 20 Minuten) durch
manuelles Offnen des Ventils V1 in den Vorlagebehilter zuriickgeleitet wird. Dieser wird
durch ein Heizband geheizt und wird unter einem CO,-Druck von maximal 50 bar gehalten.

Das CO; wird zunidchst mit einem Kompressor verdichtet und tritt anschlieBend in die
Kolonne oberhalb der Sumpfberuhigungszone ein und flieft dann im Gegenstrom mit der
fliissigen Phase zum Kopf der Kolonne. Eine 1/8* Kapillare verbindet den Kopf der Kolonne
mit dem Membranmodul, in dem eine Auftrennung des Feedgemisches unter einer geregelten
Druckdifferenz stattfindet. Die Regelung des Permeatdruckes und der Druckdifferenz tiber die
Membran erfolgt mit Hilfe von pneumatischen Ventilen RV1 und RV2. Da die Summe aus
dem Permeatdruck und der Druckdifferenz den Feeddruck ergibt, ist der Feeddruck damit
gleichzeitig geregelt. Zur Bestimmung der Feed-, Retentat- und Permeatzusammensetzungen
sind Probenahmestellen vor und hinter der Membrantasche eingebaut. Die Feed- und
Permeatflussraten lassen sich durch 2 elektronische Massendurchflussmesser bestimmen. Um
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in einem geschlossenen Kreislauf arbeiten zu kdnnen, werden Permeat und Retentat nach den
Probenahmestellen wieder gemischt. Da das Mischen unter Umstéinden bei einem niedrigeren
Druck als in der Kolonne stattfindet, kann es an dieser Stelle zu einer Bildung einer fliissigen
Phase kommen. Zur Abtrennung der fliissigen Phase ist ein Abscheider in der Saugleitung des
Kompressors eingebaut. Das regenerierte CO, und die abgeschiedene fliissige Phase werden
der Extraktionskolonne anschlieBend wieder zugefiihrt.

Die Kolonne und die Membrantasche werden unabhingig voneinander temperiert, um den
Einfluss der Temperatur auf die Membraneigenschaften bei konstanten Extraktionsbeding-
ungen untersuchen zu konnen. Das Temperiergerdt Thl der Extraktionskolonne wird mit
Wasser betrieben. Temperaturen bis 60°C lassen sich einstellen. Die Membrantasche wird mit
einem Heizband geheizt. Die Temperatur der Membrantasche kann zwischen 30 und 60°C
geregelt werden. Drei Thermoelemente sind am Steuerschrank angeschlossen, um die
Permeattemperatur, die Temperaturen in der Membrantasche und der Extraktionskolonne
messen zu konnen. Der Kolonnendruck wird durch die Steuerung des Oldrucks auf das
Uberstromventil des Kompressors grob eingestellt. Eine prizisere Regelung wird indirekt
iiber die Regelventile RV1 und RV?2 realisiert. Druckanzeiger sind am Kopf der Kolonne, am
Eingang der Membrantasche, auf der Permeatseite und am Abscheider positioniert, sodass
alle in der Anlage herrschenden Driicke zu jeder Zeit bekannt sind.

! m

@
- .

Abbildung 3.14: Schematische Darstellung der Membran-Pilotanlage.
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3.3.5 0,4 m*>Membranmodul

Fiir die Durchfiihrung der Membranauftrennung im Feldversuch wurde ein industriell einsetz-
bares Membranmodul vom Projektpartner New Ways of Analytics geplant, konstruiert und
gebaut. Eine detaillierte technische Zeichnung des 0,4 m?>-Membranmoduls ist in Abbildung
3.15 dargestellt. Wie die Membrantasche basiert auch das 0,4 m?>-Membranmodul auf dem
Prinzip eines Membrankissenmoduls. Das Membranmodul besitzt einen Innendurchmesser
von 10 cm, eine Hohe von 30 ¢cm und ein Innenvolumen von 2,5 1. Es wurde aus Edelstahl
angefertigt und ist fiir einen maximalen Betriebsdruck von 300 bar und eine maximale
Betriebstemperatur von 60°C ausgelegt. Das Permeatsammelrohr, das mit 3 mm Bohrungen
fir den Permeatfluss versehen ist, ist zentral in dem Hochdruckautoklav integriert. Eine
technische Zeichnung des Permeatsammelrohrs ist in Abbildung 3.15 dargestellt. Im Mem-
branmodul ist es moglich 40 Membrankissen unterzubringen. Bei einer aktiven Membran-
fliche von 100 cm? pro Membrankissen betridgt die in diesen Modul integrierbaren Membran-
fliche 0,4 m?2. Dies entspricht einem Scale-up der Membranfliche um einen Faktor 13 relativ
zur Membrantasche. Zur Temperierung des Membranmoduls ist dieses mit einem Heizmantel,
der mit Wasser oder mit Heizol als Heizmedium betrieben werden kann, ausgestattet. An den
Stirnseiten des Moduls sind “4“Anschliisse fiir Feed, Retentat und Permeat angebracht. Die
Abdichtung des Hochdruckautoklavs erfolgt mit einem O-Ring. Im Autoklav wird zwischen
Feed- und Permeatraum nach dem gleichen Prinzip wie bei der Membrantasche abgedichtet.
Die Kosten fiir die Fertigung des 0,4 m?* Membranmoduls beliefen sich auf € 6000.
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Abbildung 3.15: Technische Zeichnung des 0,4 m*-Membranmoduls.
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3.3.6 SFE-Apparatur

Zur Uberpriifung der Funktionalitit des 0,4 m2-Membranmoduls wurde dieser in den Lo-
sungsmittelkreislauf der SFE-Apparatur des Projektpartners Mothes Hochdrucktechnik inte-
griert. Abbildung 3.16 zeigt eine schematische Darstellung der modifizierten SFE-Apparatur.
Sie besteht aus einem Kiihlsystem, einer CO,-Kreislaufpumpe, einem beheizten 121 Extrak-
tionsbehilter, dem 0,4m?-Membranmodul, einem Retentat- und einem Permeatabscheider.
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Abbildung 3.16: Schematische Darstellung der verwendeten SFE-Apparatur mit integrierter
Membranabscheidung.

Nach der Verfliissigung des CO, wird es mit Hilfe der CO,-Pumpe auf den gewiinschten
Extraktionsdruck komprimiert und mittels eines Vorheizers auf Extraktionstemperatur erhitzt.
AnschlieBend durchflieft das iiberkritische Losungsmittel den beheizten Extraktionsbehilter,
in dem sich das Extraktionsgut befindet. Zur Riickgewinnung des Extraktes und Regene-
rierung des iiberkritischen CO, wird das Extraktionsgemisch in das 0,4 m?> Membranmodul
geleitet und in einen Retentat- und einen Permeatstrom gespalten. Die transmembrane
Druckdifferenz wird dabei mit Hilfe vor Regelventilen eingestellt und reguliert. Nach der
Trennung im Membranmodul werden beide Produktstrome durch pneumatisch gesteuerten
Regelventile auf einen Abscheidedruck von 50 bar in den jeweiligen Abscheider entspannt.
Das gasformige CO, verlédsst die Abscheider und wird anschlieend wieder verfliissigt und
mit Hilfe der CO,-Pumpe in den Gaskreislauf zuriickgepumpt. Das in dem Permeat und dem
Retentat geloste Ol kondensiert bei der Entspannung aus und wird in den jeweiligen Abschei-
der aufgefangen. Wéhrend des Extraktionsversuchs werden beide Abscheider regelmafig
entleert und das Ol aufgefangen. Am Ende des Extraktionsversuches werden die Gesamt-
massen ermittelt. Uber die in der Apparatur eingebauten Massendurchflussmessgerite werden
die mittleren CO, Massenstrome im Feed und im Permeat ermittelt. Aus den Extraktmassen
im Retentat- und Permeatabscheider und den CO,-Massenstromen im Permeat und Retentat
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lassen sich die mittleren Zusammensetzungen des Permeats und des Retentats berechnen.
Hieraus ldsst sich die erzielte Trennleistung mit Hilfe von Gleichung 2.4 bestimmen.

3.4 Membrankissenherstellung

Mit der zunichst angewendeten Schweilmethode wurden die Membranen mittels 8 manueller
Schweillvorgdnge an den Ridndern zu Membrankissen verschweiit. Zum Verschweillen der
Membrankissen wurde eine speziell dafiir angefertigte Schweilmaschine der GKSS ver-
wendet. Es hat sich jedoch herausgestellt, dass diese Schweilmethode ungeeignet ist, da bei
vielen Membrankissen Undichtigkeiten an den Schweifindhten auftraten. Da die Schweilpa-
rameter und die Temperatur der Schwei3backen sich bei der verwendeten Schweilimaschine
nur ungenau einstellen und regulieren lassen, kam es hiiufig zu einer Uberhitzung des Geriites.
Dies filihrte haufig zu fehlerhaften Schweillndhten und Ausfillen bei der Membrankissen-
herstellung.

Zur Optimierung der Membrankissenherstellung wurde zu einer maschinellen Schweil3-
methode gewechselt, die eine VerschweiBung der Membranen in einem Schweil3schritt
ermoglicht. Bei diesem maschinellen Schweilverfahren werden die zu verscheiflenden
Membranen auf eine Isolierplatte zwischen zwei in der Schwei3vorrichtung eingebauten
SchweiBplatten gelegt. Diese werden dann mit einem konstanten Anpressdruck zusammen-
gefahren. Wihrend des darauffolgenden Schwei3vorganges wird die zum Verschweiflen der
Membranen erforderlichen Schweilwdrme mit Hilfe eines Schweilbandes zugefiihrt. Die
Schweilizeit und die fiir das Verschweillen benodtigte Warmemenge konnen gezielt eingestellt
und fiir das zu verschweilende Material optimiert werden. Um eine konstante Temperatur
wiéhrend der abschlieBenden Kiihlphase zu haben, wird die Temperatur der Schweil3platten
mittels einer Wasserkiihlung reguliert. Auf diese Weise wird fiir konstante Bedingungen bei
jedem Schweillvorgang gesorgt. Eine deutliche Verbesserung in der Qualitidt der Membran-
kissen wurde erzielt. Zur Verdeutlichung ist ein Vergleich des Schweillergebnisses mit der
manuellen (links) und der maschinellen (rechts) Schweilmethode in Abbildung 3.17 darge-
stellt. Mit dieser Methode war es mdglich fehlerfreie Membrankissen mit einer gleichméaBigen
SchweiBinaht herzustellen. Die bendtigten Schweillplatten, die von der GroBe der herzu-
stellenden Membrankissen abhdngig sind, wurden in den Werkstitten der TUHH und der
GKSS angefertigt.

Abbildung 3.17: Vergleich des Schweilergebnisses mit der manuellen (links) und der
maschinellen (rechts) Verschweiflung.
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4. Ergebnisse und Diskussion

4.1 Langzeitstabilitit des PEI und PAN Polymersupports

Bei den von der GKSS gelieferten Membranen werden PEI und PAN als Materialien fiir den
Polymersupport verwendet. Wie in Kapitel 3.1 erldutert, sind diese Materialien durch ihre
hohen mechanischen Festigkeiten und ihre gute thermische Stabilitidt ausgezeichnet. Zur
Untersuchung der Langzeitstabilitdt dieser Materialien unter CO,-Einwirkung wurden jeweils
3 PEI und PAN Membranproben mit Kohlendioxid beansprucht. Die Beanspruchung der
Membranproben erfolgte in zwei Stufen: Wihrend der ersten Beanspruchungsstufe wurden
die Membranproben iiber einen Zeitraum von einem Monat unter einer CO,-Atmosphére bei
Raumtemperatur und einem mittleren Druck von 150 bar in einen Vorlagebehdlter
eingeschlossen. Die zweite Beanspruchungsstufe erfolgte bei den gleichen Bedingungen. Um
die Einwirkung des Kohlendioxids auf die Membranproben zu quantifizieren, wurde der
Wasserfluss durch die Proben vor der CO,-Beanspruchung und nach jeder Beanspruchungs-
stufe gemessen. Bei den PEI Proben wurde der Wasserfluss nach Vorbenetzung mit Isopro-
panol mit enthértetem Leitungswasser mit einem filteraktiven Durchmesser von 6,8 cm und
einem Uberdruck von 3 bar gemessen. Die Wasserflussmessung durch die PAN Membranen
wurde wie bei den PEI Membranen durchgefiihrt, jedoch ohne Vorbenetzung mit Isopropanol.

In Tabelle 4.1 sind die gemessenen Wasserdurchflusswerte fiir die PEI und PAN Membran-
proben vor und nach der Beanspruchung mit iiberkritischem Kohlendioxid zusammengefasst.
Die Wasserdurchflusswerte vor der CO,-Beanspruchung sind in ihrer Gréf3e im produktions-
bedingten Schwankungsbereich. Nach der ersten Beanspruchungsstufe ist sowohl bei den PEI
Membranproben als auch bei den PAN Membranproben eine deutliche Abnahme in den
Wasserdurchflusswerten erkennbar. Die durchschnittliche Abnahme im Wasserdurchflusswert
bei den PEI Proben betrug 42 % und bei den PAN Proben 20 %. Diese starke Verdnderung
der Membraneigenschaften kann durch eine Kompaktierung der porésen Membranstruktur
unter dem hohen Druck erklart werden. Das geringere Ausmall der Kompaktierung bei den
PAN Membranproben kann auf die Tatsache, dass PAN wesentlich robuster als PEI ist,
zuriickgefiihrt werden [10].

Tabelle 4.1: Gemessene Wasserdurchflusswerte durch PEI und PAN vor und nach der Bean-
spruchung mit iiberkritischem CO, bei Raumtemperatur und einem Druck von 150 bar.

Material Vor CO, Nach 1. CO, Nach 2. CO,
Beanspruchung Beanspruchung Beanspruchung
PEI PAN PEI PAN PEI PAN

Wasserfluss 573 463 330 363 165 341

[1/(m?h-bar)] 606 485 330 385 176 330
529 463 330 374 165 286

Durchschnitt

[1/(m>-h-bar)] 569 470 330 374 169 319

Nach der erneuten Beanspruchung der Membranproben wurde die Wasserdurchflussmessung
wie oben beschrieben wiederholt. Die gemessenen Werte sind ebenfalls in Tabelle 4.1 darge-
stellt. Die Wasserdurchflusswerte zeigen, im Verhéltnis zu den nach der 1. Beanspruchung
gemessenen Werten, fiir alle Proben eine weitere Reduktion, die jedoch fiir die PAN Mem-
branproben mit etwa 15 % signifikant geringer ist, als die nahezu 50 % bei den PEI Mem-
branproben. Die Werte bestitigen eine weitere Kompaktierung der Membranproben und zei-
gen, dass PAN die bessere mechanische Stabilitdt gegeniiber einer CO,-Einwirking aufweist.
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4.2 Untersuchungen im Labormafistab

Ziel der Untersuchungen im Labormafistab war es, ein Membranscreening durchzufiihren, um
Membranen zu identifizieren mit denen spezifische CO,-Permeatfliisse > 1000 mol/(m?h) und
Selektivititen < 0,1 flir die Abtrennung von Extrakten aus tliberkritischem CO, erzielt werden
konnen. Ferner sollte die Stabilitdt dieser Membranen im Rahmen von Langzeitversuchen
untersucht werden. In Kapitel 4.2.1 wird zundchst das CO,-Permeationverhalten der getes-
teten Membranen vorgestellt. Auf die Ergebnisse der durchgefiihrten Trennversuche wird in
Kapitel 4.2.2 eingegangen.

4.2.1 CO;,-Permeationsmessungen

Das CO,-Permeationsverhalten der in Abschnitt 3.1 dargestellten Membranmaterialien wur-
den in Abhéngigkeit vom Druck und Temperatur an der Membran-Laboranlage untersucht.
In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse der CO,-Permeationsuntersuchungen dargestellt.
Die Ergebnisse sind in Unterkapiteln nach der untersuchten Membran eingeteilt.

4.2.1.1 Teflon AF2400-PEI-Membran

Die von der GKSS gelieferten Teflon AF2400-PEI Membranen wurden zunichst auf ihre CO,
Permeabilitdt getestet. Versuchsreihen wurden bei einem Feeddruck von 200 bar und bei
Temperaturen von 50°C bzw. 60°C mit den 1fach, 2fach, S5fach und 8fach beschichteten
Membranen durchgefiihrt. Der Permeatfluss wurde in Abhingigkeit von der transmembranen
Druckdifferenz gemessen. Abbildung 4.1 zeigt die bei einer Temperatur von 60°C ermittelte
Abhingigkeit des Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz. Fiir die hier
getesteten Membranen nimmt der Permeatfluss durch die Membran linear mit zunehmender
transmembranen Druckdifferenz zu. Mit zunehmender Dicke der Teflon AF2400 Schicht
nimmt die Durchléssigkeit der Teflon AF2400-PEI Membranen ab.
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Abbildung 4.1: Abhéngigkeit des Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz

fiir Teflon AF2400-PEI Membranen mit unterschiedlicher Beschichtung bei einem Druck von
200 bar und einer Temperatur von 60°C.



Die Druckabhéngigkeit des CO,-Permeatflusses wurde fiir eine Sfach beschichtete Teflon
AF2400-PEI Membran bei einer Temperatur von 60°C und Driicke von 160, 180 und 200 bar
untersucht. Die gemessene Druckabhingigkeit des CO,-Permeatflusses ist in Abbildung 4.2
dargestellt. Bei konstanter transmembranen Druckdifferenz wurde eine Erhohung des CO,-
Permeatflusses mit zunehmendem Druck beobachtet. In diesem Fall konnte der Anstieg des
CO,-Permeatflusses mit zunehmendem Druck durch die bessere Loslichkeit von CO, in
Teflon AF2400 bei hoheren Driicken erklart werden. Dieses Verhalten wurde auch von
Sartorelli [6] festgestellt. Sie untersuchte das CO,-Permeationsverhalten von Membranen, die
durch die Beschichtung einer rohrférmigen anorganischen Stiitzschicht aus o-Al,O3-TiO, mit
Teflon AF2400 hergestellt wurden.
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Abbildung 4.2: Abhéngigkeit des Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz
fiir eine 5fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran bei einer Temperatur von 60°C und
Driicke von 160, 180 und 200 bar.

4.2.1.2 PDMS-PAN-Membran

Die Druck- und Temperaturabhéngigkeit des Permeatflusses fiir die von der GKSS gelieferten
PDMS-PAN Membranen wurde bei Temperaturen von 50°C und 60°C und Feeddriicken von
180 bar, 200 bar und 220 bar gemessen. Bei den durchgefiihrten Versuchen wurde der
Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz aufgenommen. Abbildung 4.3
bzw. 4.4 zeigt die Abhingigkeit des Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz
fiir die getesteten PDMS-PAN Membranen mit einer Dicke von 2 um bzw. 10 pm.

Aus Abbildungen 4.3 und 4.4 erkennt man, dass es bei konstanter Temperatur kein wesent-
licher Druckeinfluss auf den Permeatfluss gibt. Bei den gewidhlten Versuchsbedingungen hat
auch die Temperatur nahezu keinen Einfluss auf den Permeatfluss. Mit beiden Membrantypen
wurden spezifische Permeatfliisse deutlich groBer als 1000 mol/(m?h) bei relativ niedrigen
transmembranen Druckdifferenzen erzielt.
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Abbildung 4.3: Permeatfluss durch eine PDMS-PAN Membran in Abhéngigkeit von der
transmembranen Druckdifferenz bei Temperaturen von 50°C und 60°C und Feeddriicken
von 180 bar, 200 bar und 220 bar bei einer Dicke der aktiven Schicht von 10 um.
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Abbildung 4.4: Permeatfluss durch eine PDMS-PAN Membran in Abhéngigkeit von der
transmembranen Druckdifferenz bei Temperaturen von 50°C und 60°C und Feeddriicken
von 180 bar, 200 bar und 220 bar bei einer Dicke der aktiven Schicht von 2 um.

4.2.1.3 Celluloseacetat-Membran

Das CO;-Permeationsverhalten der Celluloseacetat-Membran wurde bei einer Temperatur von
40°C {iiber einen Druckbereich von 120 bis 200 bar untersucht. In Abbildung 4.5 ist die
Abhingigkeit des CO,-Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz fiir Driicke
von 120, 140, 160, 180 und 200 bar dargestellt. Es besteht einen linearen Zusammenhang
zwischen dem Permeatfluss und der transmembranen Druckdifferenz. Weiterhin erkennt man,
dass eine Erhohung des Feeddrucks keinen Einfluss auf das CO,-Permeationsverhalten der
Celluloseacetat-Membran bei der hier gewidhlten Bedingungen hat. Mit einer Celluloseacetat-
Membran lésst sich der gewiinschte spezifische Permeatfluss von mindestens 1000 mol/m*h
bei einer transmembranen Druckdifferenz von 20 bar erzielen.

Untersuchungen zur Temperaturabhingigkeit des CO,-Permeatflusses durch eine Cellulose-
acetat-Membran wurden von Sarmento et al. [16] bei Temperaturen von 23°C, 40°C und 50°C
und einem Druck von 120 bar durchgefiihrt. Im Rahmen der von ihm durchgefiihrten
Messungen wurde keinen wesentlichen Einfluss der Temperatur auf den Permeatfluss bei den
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gewihlten Versuchsbedingungen festgestellt. In Abbildung 4.6 ist ein Vergleich der eigenen
Versuchsergebnisse mit den von Sarmento gemessenen Werten bei einem Druck von 120 bar
und einer Temperatur von 40°C dargestellt. Es herrscht eine gute Ubereinstimmung zwischen
den eigenen Messwerten und den Literaturwerten. Die im Rahmen dieser Arbeit, an einer
Celluloseacetat-Membran durchgefiihrten Untersuchungen zeigen, dass dieses Material eine
Stabilitét fiir Driicke bis 200 bar und transmembrane Druckdifferenzen bis 40 bar aufweist.
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Abbildung 4.5: Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz bei einer
Temperatur von 40°C und Driicken von 120, 140, 160, 180 und 200 bar fiir eine Cellulose-
acetat-Membran.

3500

@ 120bar, 40°C
3000 - @ 120bar, 40°C Spricigo et al. ®

2500 -

2000 -
1500 -
1000 -

Permeatfluss [mol/m?h]

500 -

0 10 20 30 40 50

Transmembrane Druckdifferenz [bar]

Abbildung 4.6: Vergleich der Versuchsergebnisse der eigenen CO;-Permeationsuntersuch-
ungen bei einem Druck von 120 bar und einer Temperatur von 40°C mit einer Cellulose-
acetat-Membran mit Literaturdaten.
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4.2.1.4 Polyamid AG Membran

Das CO,-Permeationsverhalten der Polyamid AG Membran wurde bei einer Temperatur von
50°C und iiber einen Druckbereich von 120 bis 200 bar untersucht. Abbildung 4.7 zeigt die
Abhingigkeit des Permeatflusses von der transmembranen Druckdifferenz bei unter-
schiedlichen Driicken. Bei konstanter transmembranen Druckdifferenz nimmt der CO»-
Permeatfluss mit zunehmendem Feeddruck ab. Die Membran wird mit zunehmendem Druck
stirker kompaktiert, mit der Konsequenz, dass das freie Volumen reduziert wird und der
Permeatfluss durch die Membran sinkt [15].
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Abbildung 4.7: Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz bei einer
Temperatur von 50°C {iber einen Druckbereich von 120 bis 200 bar fiir eine Polyamid AG
Membran.

4.2.1.5 Polypropylen Membran

Die von Membrana GmbH bezogene Polypropylen Membranen wurden ohne eine weitere
Vorbereitung eingesetzt. Es konnte jedoch keine transmembrane Druckdifferenz iiber die
Membranen eingestellt werden. Aus diesem Grund wurden keine weiteren Versuche mit
dieser Membran durchgefiihrt.

4.2.2 Gemischuntersuchungen

Zur Untersuchung der Trenneigenschaften der ausgewéhlten Membranmaterialien wurden
Gemischuntersuchungen mit dem Tocopherolacetat-CO, Modelgemisch sowie mit den
realen Gemischen Sanddorn6l-CO,, Reis6l-CO, und Mandarinen6l-CO, durchgefiihrt im
LabormaBstab. In diesem Abschnitt sind die Versuchsergebnisse je nach untersuchtem
Stoffsystem in 4 Unterkapiteln eingeteilt. In den einzelnen Unterkapiteln sind die Versuchs-
ergebnisse nach der getesteten Membran sortiert.
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4.2.2.1 a-Tocopherolacetat-CO,
Kondensationsversuche mit Teflon AF2400-PEI

Bei einer Membrantrennung werden alle Komponenten einer zu trennenden Mischung
entsprechend dem Permeatfluss konvektiv und diffusiv aus dem Kern der Strémung an die
Membranoberflidche transportiert. Bedingt durch die Selektivitit der Membran wird zumin-
dest eine Komponente stark zuriickgehalten, welches zu einer Ausbildung eines Konzen-
trationsprofils in der feedseitigen Grenzschicht fiihrt. Dieses Phanomen wird Konzentrations-
polarisation genannt [4]. Wird eine Trennung bei einer Feedkonzentration in der Nihe der
Loslichkeitsgrenze einer Komponente durchgefiihrt, kann es unter Umstinden zum Auskon-
densieren des gelosten Stoffes an der Membranoberfliche kommen. Um den Einfluss einer
Auskondensation eines geldsten Stoffes an der Membranoberfliche auf die Trenneigen-
schaften der Membran zu untersuchen, wurden Versuche mit einem o-Tocopherolacetat-CO,-
Gemisch bei unterschiedlichen o-Tocopherolacetat-Feedkonzentrationen durchgefiihrt. Die
Trennung wurde mit einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran bei einem
Druck von 200 bar, einer Temperatur von 50°C und 4 unterschiedlichen Permeatflussraten
von 1100, 1700, 2000 und 2500 mol/m*h durchgefiihrt. o-Tocopherolacetat-Feedkonzentra-
tionen von 0,4 Gew%, 0,9 Gew%, 1,5 Gew% und 2,8 Gew% wurden eingestellt. Die Ein-
stellung der gewiinschten o-Tocopherolacetat-Feedkonzentration erfolgte mit Hilfe einer
HPLC-Pumpe. Die sich einstellende transmembrane Druckdifferenz und die Selektivitit der
Membran wurden als Funktion der Feedkonzentration aufgenommen.
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Abbildung 4.8: Abhingigkeit der Selektivitdt von der transmembranen Druckdifferenz bei
einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir verschiedene o-Tocopherol-
acetat- Feedkonzentrationen mit einer 5fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran.

Abbildung 4.8 zeigt die Abhdngigkeit der Selektivitit von der transmembranen Druck-
differenz bei einem Feeddruck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir verschiedene
Feedkonzentrationen. Bei konstanter Feedkonzentration verschlechtert sich die Selektivitit
mit zunehmender transmembranen Druckdifferenz, da das treibende Gefille fiir den Stoff-
transport durch die Membran vergroBert wird. Mit zunehmender Feedkonzentration verbessert
sich die Selektivitit iberraschend von ca. 0,15 bei einer Feedkonzentration von 0,4 Gew% auf
ca. 0,05 bei einer Feedkonzentration von 2,8 Gew%. Dieses Verhalten ist ungewohnlich, da
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eine Konzentrationserhohung an der Membranfldche i.d.R. die Treibkraft fiir die bevorzugt
permeierende Komponente verringert und die der zuriickgehaltenen Komponente erhoht,
sodass es zu einer Verschlechterung der Trennqualitit kommt. In diesem Fall passiert das
Gegenteil. Dieses Verhalten kann mit Hilfe von Abbildung 4.9, in der der o-Tocopherol-
acetatfluss im Permeat in Abhéngigkeit von der transmembranen Druckdifferenz fiir
verschiedene Feedkonzentrationen dargestellt ist, erklart werden. Mit zunehmender
transmembranen Druckdifferenz nimmt der o-Tocopherolacetatfluss durch die Membran
aufgrund des gesteigerten treibenden Gefilles sinngemdll zu. Wird die Konzentrationsab-
hingigkeit des o-Tocopherolacetatflusses betrachtet, erkennt man, dass der Transport von -
Tocopherolacetat durch die Membran bei konstanter transmembranen Druckdifferenz sich bei
einer Erhohung der o-Tocopherolacetat-Feedkonzentration von 0,4 Gew% auf 0,9 Gew%
etwa verdoppelt. Bei Konzentrationen grofer als 0,9 Gew% ist der Transport von «-
Tocopherolacetat konzentrationsunabhingig. Aus diesem Grund fithrt die Erhohung der
Feedkonzentration auf Werte > 0,9 Gew% zu einer Verbesserung der Trennleistung der
Membran. Eine mogliche Erkldrung fiir dieses Verhalten, konnte darin liegen, dass die
Sattigungskonzentration fiir o-Tocopherolacetat in der Membran erreicht wird. Eine
Erhohung der feedseitigen o-Tocopherolacetat-Konzentration wiirde somit nicht zu einer
Erhohung der a-Tocopherolacetat-Konzentration in der Membran fiihren.
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Abbildung 4.9: Abhingigkeit des o-Tocopherolacetatflusses im Permeat von der transmem-
branen Druckdifferenz bei einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir
verschiedene Feedkonzentrationen.

In Abbildung 4.10 ist die Abhédngigkeit der transmembranen Druckdifferenz von der Feed-
konzentration bei spezifischen Permeatflussraten von 1100, 1700, 2000 und 2500 mol/m?h
dargestellt. Bei einem hoheren Permeatfluss stellt sich eine hohere transmembrane Druck-
differenz ein. Bei konstantem Permeatfluss nimmt die transmembrane Druckdifferenz mit
zunehmender o-Tocopherolacetat-Feedkonzentration zu und erreicht bei hoheren Konzen-
trationen einen konstanten Wert. Die sich einstellende transmembrane Druckdifferenz bei
einer a-Tocopherolacetat-Feedkonzentration von 2,8 Gew% liegt bei beiden untersuchten
Permeatflussraten ca. 65 % hoher als die sich einstellende transmembrane Druckdifferenz bei
der Permeation von reinem CO,. Mit zunehmender a-Tocopherolacetat-Feedkonzentration
wird der Transport von CO, durch die Membran beeintréchtigt und es muss somit eine immer
groflere transmembrane Druckdifferenz eingestellt werden, um den gewliinschten Permeatfluss
zu erzielen.
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Abbildung 4.10: Abhingigkeit der transmembranen Druckdifferenz von der o-Tocopherol-
acetat-Feedkonzentration bei einen Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir
verschiedene Permeatflussraten mit einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran.

Langzeitversuch mit Teflon AF2400-PEI

Zur Untersuchung der Langzeitstabilitidt der Teflon AF2400-PEI Membran bei Dauerbean-
spruchung wurde ein Langzeitversuch mit dem Stoffsystem o-Tocopherolacetat-CO, mit
einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran iiber einen Zeitraum von einem
Monat durchgefiihrt. Die experimentelle Durchfiihrung erfolgte bei einem Feeddruck von
200 bar, einer Temperatur von 60°C und einem konstanten Permeatfluss von 2000 mol/(m?h).
Da ein unbeaufsichtigter Betrieb an der Membrananlage nicht mdglich ist, wurde die
Versuchsanlage wahrend des Langzeitversuchs iiber Nacht immer unter Druck und bei
konstanter Temperatur gelassen. Tagsiiber wurden Trennversuche mit dem o-Tocopherol-
acetat-CO, Gemisch bei einem konstanten Permeatfluss von 2000 mol/(m?h) durchgefiihrt.
Die Versuchsanlage wurde am Tag ca. 5 Stunden mit dem Tocopherolacetat-CO, Gemisch
durchstromt. Die Probenahme erfolgte immer nach Einstellung des Gleichgewichts. Es
wurden die transmembrane Druckdifferenz und die Selektivitit der Teflon AF2400-PEI Mem-
bran als Funktion der Zeit aufgenommen. Nach jeder Messung wurde die Membrananlage ca.
eine Stunde mit CO; gespiilt, bevor der néchtliche Ruhezustand eingestellt wurde.

Abbildung 4.11 zeigt die zeitliche Abhédngigkeit der transmembranen Druckdifferenz und der
Selektivitdt der Teflon AF2400-PEI Membran iiber den Versuchszeitraum von 30 Tagen. In
den ersten 20 Tagen konnte eine Selektivitit < 0,1 erzielt werden. In den letzten 10 Tagen des
Versuchs hat sich die Selektivitit jedoch von 0,1 auf 0,2 verschlechtert. Im Gegensatz zur
Selektivitdt, hat sich die transmembrane Druckdifferenz tiber den gesamten Versuchszeitraum
nur unwesentlich veréndert.
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Abbildung 4.11: Zeitliche Abhédngigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druck-
differenz bei einem Feeddruck von 200 bar, einer Temperatur von 60°C und einem Permeat-
fluss von 2000 mol/(m?h) mit einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran.

Abbildung 4.12 zeigt REM Aufnahmen der verwendeten Teflon AF2400-PEI Membran vor
und nach dem Langzeitversuch. Eine deutliche Verdnderung der Struktur der aktiven Schicht
ist zu erkennen. Diese Verdnderung wurde vermutlich durch die Einwirkung des a-Tocophe-
rolacetat-CO, Gemisches wihrend des Versuchs verursacht. Das starke Aufquellen der
aktiven Schicht der Membran im Laufe des Versuchs und die damit verbundene hoéhere
Durchléssigkeit fiir o-Tocopherolacetat konnte die Abnahme der Trennleistung der Membran
erkléren.
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Abbildung 4.12: REM-Aufnahmen einer 5fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran
vor (links) und nach (rechts) dem Langzeitversuch.

Nach Aussage der GKSS kann keine bedeutende Verbesserung der Trenneigenschaften dieser
Membran durch eine maschinelle Beschichtung erwartet werden. Die einzige Mdoglichkeit die
Langzeitstabilitit der Teflon AF2400-PEI Membranen zu verbessern wiére der Einsatz einer
Teflon AF2400-SSM (siehe Kap. 3.1.6).
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4.2.2.2 Reisol-CO,
Teflon AF2400-PEI

Die Trennung von Reisdl und CO, wurde mit einer Sfach und einer 8fach beschichteten
Teflon AF2400-PEI Membran bei einem Druck von 200 bar, einer Temperatur von 50°C und
einem konstanten Permeatfluss von 1000 mol/(m?h) durchgefiihrt. Das Ziel dieser Untersuch-
ung war es, den Einfluss der Dicke der aktiven Schicht der Teflon AF2400-PEI Membran auf
die Selektivitit bei der Trennung von Reisdl und CO, zu untersuchen. Um gleichzeitig die
Stabilitit dieser Membranen bei Dauerbeanspruchung zu erfassen, wurde die zeitliche
Abhingigkeit der Selektivitdt fiir beide Membranen bei den oben genannten Versuchsbeding-
ungen iiber einen Zeitraum von 10 Tagen (mit der Sfach beschichteten Membran) bzw. 5
Tagen (mit der 8fach beschichteten Membran) gemessen. Die aufgenommene zeitliche
Abhingigkeit der Selektivititen beider Membranen ist in Abbildung 4.13 dargestellt. Es
wurden nur die Zeiten aufgetragen bei denen die Membranen mit dem zu trennenden Gemisch
beaufschlagt wurde. Zeiten bei denen die Versuchanlage bei konstanten Bedingungen (z.B.
iiber Nacht) gelassen wurde, wurden nicht zur Zeitskala hinzugefiigt.

Mit der 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran konnte eine Selektivitit < 0,1 tiber
den gesamten Versuchszeitraum erzielt werden. Bei den oben genannten Versuchsbedingung-
en stellte sich eine transmembrane Druckdifferenz von 35 bar ein. Bei der Trennung des
Reis61-CO, Gemisches mit einer 5fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran wurde
eine durchschnittliche Selektivitdt von 0,2 bei einer transmembranen Druckdifferenz von 13
bar erzielt. Fiir die Trennung des Stoffsystems Reis6l-CO; bei einem Druck von 200 bar und
einer Temperatur von 50°C liegt die optimale Dicke der aktiven Schicht zwischen einer
Sfachen und einer 8fachen Beschichtung. Bei einer Variation der Dicke der aktiven Schicht
zwischen 5 und 8 pum konnte eine weitere Optimierung beziiglich der transmembranen
Druckdifferenz und der Selektivitét erzielt werden.
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Abbildung 4.13: Zeitliche Abhingigkeit der Selektivitit bei einem Druck von 200 bar, einer
Temperatur von 50°C und einem Permeatfluss von 1000 mol/(m?h) mit einer Sfach und einer
8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran fiir das Stoffsystem Reis6l-CO,.

Bei beiden Versuchen konnte keine drastische Verschlechterung der Selektivitét festgestellt
werden. Um eine bessere Auskunft beziiglich der Stabilitit der Teflon AF2400-PEI Membran
gegeniiber das Reisdl-CO, Gemisch zu erhalten, sollte die zeitliche Abhdngigkeit der Selek-
tivitét iiber mehreren Wochen noch gemessen werden.
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Celluloseacetat-Membran

Die Trennung von Reisdl und CO, mit einer Celluloseacetat-Membran wurde bei einer
Temperatur von 50°C und einer Feeddruck von 200 bar untersucht. Es konnte jedoch keine
konstante transmembrane Druckdifferenz eingestellt werden. Beim Beaufschlagen der
Membran mit dem zu trennenden Gemisch ist die transmembrane Druckdifferenz innerhalb
von 20 Minuten auf iiber 100 bar angestiegen, vermutlich aufgrund einer Blockierung der
Membran. Nach einem Spiilschritt mit CO,, stellte sich nach etwa eine Stunde eine konstante,
der eingestellten Flussrate entsprechende, transmembrane Druckdifferenz ein. Ein erneutes
Beaufschlagen der Membran mit dem Reis6l-CO, Gemisch fiihrte jedoch erneut zu dem
rapiden Anstieg der transmembranen Druckdifferenz. Weitere Versuche zur Trennung von
Reis6l und CO; mit einer Celluloseacetat-Membran wurden nicht durchgefiihrt.

4.2.2.3 Sanddornol-CO,
Teflon AF2400-PEI

Das System Sanddorn6l-CO, wurde bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von
50°C und 60°C mit Hilfe einer 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran getrennt.
Die Abhingigkeit der Selektivitit von der transmembranen Druckdifferenz wurde untersucht.
Abbildung 4.14 zeigt die Abhidngigkeit der Selektivitit von der transmembranen Druck-
differenz bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von 50°C und 60°C. Bei einer
Temperatur von 50°C und einer transmembranen Druckdifferenz von 40 bar wurde eine
Selektivitidt von 0,1 bei einem Permeatfluss von 600 mol/m?h erzielt.
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Abbildung 4.14: Abhéngigkeit der Selektivitit von der transmembranen Druckdifferenz fiir
das System Sanddorndl-CO; bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von 50°C und
60°C mit einer 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran.

Zur Untersuchung der Stabilitdt der Teflon AF2400-PEI Membran wurde ein Langzeitversuch
iiber einen Zeitraum von 4 Tagen mit einer Sfach beschichteten Membran durchgefiihrt. Am
1. und 3. Versuchstag wurde die Membrananlage bei einem Druck von 200 bar und einer
Temperatur von 50°C gelassen. Trennversuche wurden am 2. und am 4. Versuchstag durch-
gefiihrt. Die Selektivitdit wurde als Funktion der transmembranen Druckdifferenz bestimmt.
Abbildung 4.15 zeigt die Abhédngigkeit der am 2. und am 4. Versuchstag ermittelten Selek-
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tivitditen von der transmembranen Druckdifferenz bei einem Druck von 200 bar und einer
Temperatur von 50°C. Wihrend die Selektivitdt am 2. Versuchstag zwischen 0,2 und 0,6 lag,
war eine Trennung von Kohlendioxid und Sanddorndl am 4. Versuchstag nicht mehr moglich.
Der Grund fiir den drastischen Einbruch der Selektivitét lag darin, dass die aktive Schicht sich
im Laufe des Versuchs vollstindig von der PEI-Stiitzschicht gelost hat.
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Abbildung 4.15: Abhingigkeit der am 2. und am 4. Versuchstag ermittelten Selektivitdten
von der transmembranen Druckdifferenz bei einem Druck von 200 bar und einer Temperatur
von 50°C fiir eine Sfach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran.

Ein Langzeitversuch mit einer 10fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran wurde mit
dem Stoffsystem Sanddorn6l-CO, wiederholt. Die Trennung wurde bei einem Druck von
200 bar, einer Temperatur von 60°C und einem konstanten Permeatfluss von 1000 mol/mh
durchgefiihrt. Bei diesen Versuchsbedingungen stellte sich eine konstante transmembrane
Druckdifferenz von 40 bar ein, die sich im Laufe des Versuchs (Abb. 4.16) kaum veridnderte.
In Abbildung 4.16 ist auch die gemessene zeitliche Abhédngigkeit der Selektivitidt und der
transmembranen Druckdifferenz dargestellt. Eine Selektivitdt < 0,1 konnte am Anfang des
Versuchs erzielt werden. Im Laufe des Versuchs hat sich die Selektivitit jedoch rasch von 0,1
auf ca. 0,5 verschlechtert. Die Ursache fiir den Einbruch der Selektivitdt konnte auch in
diesem Fall auf die Ablosung der aktiven Schicht zuriickgefiihrt werden.
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Abbildung 4.16: Zeitliche Abhingigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druck-
differenz bei einem Druck von 200 bar, einer Temperatur von 60°C und einem Permeatfluss
von 1000 mol/(m?h) mit einer 10fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran fiir das
Stoffsystem Sanddorn6l-CO,.
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Sowohl bei der 5fach beschichteten als auch bei der 10fach beschichteten Teflon AF2400-PEI
Membran ist es zu Ablosung der aktiven Schicht von der Stiitzschicht gekommen. In beiden
Féllen zeigte die Membran eine unzureichende Stabilitidt gegeniiber dem Sanddornol-CO,
Gemisch. Nach Aussage von Herrn Dr. Mdrsel [17] kdnnte die Menge der Phospholipide im
Sanddornél ein wesentlicher Einflussfaktor sein. Die Bindung zwischen Membran und Stiitz-
schicht konnte durch diese oberflichenaktiven Verbindungen zerstort werden. Zum anderen
sind in den Extrakten auch Seifen von Fettsduren enthalten, welche ebenfalls als Detergents
wirksam sind [17].

Teflon AF2400-PAN-SSM

Die Verwendung einer Teflon AF2400-PAN-SSM Membran wire eine Mdoglichkeit das
Ablosen der aktiven Schicht entgegenzuwirken und mdglicherweise eine Verbesserung der
Selektivitdit und des Permeatflusses zu erzielen. Zur Untersuchung der Stabilitdt dieser
Membran wurde die Trennung von Sanddorndl und CO, im Rahmen eines Langzeitversuchs
bei einem Druck von 200 bar, einer Temperatur von 50°C und einem konstanter Permeatfluss
von 1500 mol/(m?h) durchgefiihrt. Bei diesen Versuchsbedingungen stellte sich eine
transmembrane Druckdifferenz von 2 bar ein. Abbildung 4.17 zeigt die gemessene zeitliche
Abhingigkeit der Selektivitit. Zu Beginn des Versuchs lag die Selektivitit bei ca. 0,5. Im
Laufe des Versuchs verschlechterte sich diese auf ca. 0,8. Die erhoffte Verbesserung der
Selektivitit wurde mit der getesteten Membran nicht erzielt. Eine Ablosung der aktiven
Schicht wurde jedoch nicht beobachtet.
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Abbildung 4.17: Zeitliche Abhéngigkeit der Selektivitit bei einem Druck von 200 bar und
einer Temperaturen von 50°C mit einer 2fach beschichteten Teflon AF2400-PAN SSM fiir
das Stoffsystem Sanddorndl-COs,.

Die von der GKSS durchgefiihrte Selektivitditsmessung zur Qualitdtskontrolle hat gezeigt,
dass die fiir diesen Versuch hergestellte 2fach beschichtete Teflon AF2400-PAN-SSM
Membran eine Permeabilitit vergleichbar mit der einer S5fach beschichteten Teflon AF2400-
PEI Membran aufweist. Im Hochdruckbetrieb wurde dieses Verhalten allerdings nicht
beobachtet. Bei dem hier durchgefiihrten Versuch wurde ein CO,-Permeatfluss von 1500
mol/(m?h) bei einer transmembranen Druckdifferenz von 2 bar erzielt. Bei gleichem
Permeatfluss stellt sich bei einer Sfach beschichteten Teflon AF2400 PEI Membran eine
transmembrane Druckdifferenz von 20 bar ein. Die hohe Durchldssigkeit ldsst auf eine
Undichtigkeit der Teflon AF2400-PAN-SSM schlielen, die wie folgt erkliart werden kann:
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Bei einem tiefen Eindringen des Polymers in den PAN-Triager wiirde die oberste Schicht der
pordsen Struktur des Tridgermaterials frei liegen, sodass eine Abdichtung auf der
Membranoberfliche mit einem O-Ring unméglich wire. In diesem Fall konnte das
Feedgemisch zwischen dem Membran-O-Ring und der Membranoberfliche von der Feedseite
direkt auf die Permeatseite flieBen. Dies erklért die relativ schlechte Trennleistung bei dem
durchgefiihrten Versuch. Eine Mdglichkeit diese Undichtigkeit zu beheben ist durch eine
mehrfache Beschichtung des PAN-Tragers.

Celluloseacetat-Membran

Die Auftrennung des Sanddorndl-CO,-Gemisches wurde auch mit einer Celluloseacetat-
Membran untersucht. Ein Langzeitversuch wurde bei einem Druck von 200 bar und einem
konstanten Permeatfluss von 800 mol/(m?h) durchgefiihrt. Im Laufe des Versuchs wurde das
Einsatzgemisch bei drei Temperaturstufen (60°C, 50°C und 40°C) getrennt. Abbildung 4.18
zeigt die gemessene zeitliche Abhédngigkeit der Selektivitidt und der transmembranen Druck-
differenz. Bei den gewihlten Versuchsbedingungen stellte sich eine transmembrane Druck-
differenz zwischen 40 und 60 bar ein. Eine eindeutige Verbesserung der Selektivitit konnte
mit sinkender Temperatur festgestellt werden. Bei einer Reduktion der Temperatur von 60°C
auf 40°C verbesserte sich die Selektivitit von 0,35 auf 0,1.

Die Verbesserung der Selektivitdt mit sinkender Temperatur ldsst sich wie folgt erkliaren: Die
Losefahigkeit von Kohlendioxid steigt mit zunehmender CO,-Dichte. Da die CO,-Dichte mit
abnehmender Temperatur zunimmt, steigt somit die Tendenz fiir den geldsten Stoff bei
tieferen Temperaturen in der fluiden Phase geldst zu bleiben. AuBerdem wird die polymere
Struktur bei hoheren Temperaturen stirker gequollen. Die hieraus resultierende verbesserte
Mobilitdt der Ketten fiihrt zu hoheren Diffusionsgeschwindigkeiten fiir den in der Membran
gelosten Stoff und damit zu einer schlechteren Trennleistung der Membran bei hdheren
Temperaturen. Im Vergleich zu der Teflon AF2400-PEI Membran weist die Celluloseacetat-
Membran eine viel bessere Stabilitdt im System Sanddorndl-CO, auf. Allerdings spricht die
hohe, sich einstellende transmembrane Druckdifferenz von ca. 60 bar und die verhiltnismaBig
niedrige Permeatflussrate von 800 mol/(m?h) gegen eine groftechnische Anwendung dieser
Membran.
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Abbildung 4.18: Zeitliche Abhédngigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druck-
differenz bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von 40°C, 50°C und 60°C mit einer
Celluloseacetat-Membran fiir das Stoffsystem Sanddorn61-CO,.
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4.2.2.4 Mandarinenol-CO,
Celluloseacetat-Membran

Die Abtrennung von Mandarinendl aus einem Mandarinen6l-CO,-Gemisch wurde mit Hilfe
einer Celluloseacetat-Membran bei einer Temperatur von 40°C und einem Druck von
zunédchst 120 bar untersucht. Die Versuchsdurchfiihrung erfolgte bei einem konstanten Per-
meatfluss von 1000 mol/(m?h) und bei einer Mandarinendl-Feedkonzentration von 0,6 Gew%.
Die gewiinschte Mandarinendlmenge wurde mit Hilfe einer HPLC Pumpe zudosiert. Uber
einen Versuchszeitraum von 3 Tagen wurde die zeitliche Verdnderung der Selektivitidt und
der transmembranen Druckdifferenz aufgenommen. Im Laufe des Versuchs ist es zu einem
starken Anstieg der transmembranen Druckdifferenz gekommen (Abb. 4.19). Um zu gewéhr-
leisten, dass der Permeatdruck nicht unter dem kritischen Druck des Kohlendioxids fallt,
wurde der Feeddruck im Laufe des Versuchs auf 160 bar erhoht. Die Ursache fiir den starken
Anstieg der transmembranen Druckdifferenz von 30 bar zu Beginn des Versuchs auf 85 bar
am Ende des Versuchs war das Auftreten von Fouling. Wihrend des Versuchs hat sich eine
klebrige Schicht auf der Membranoberfldche aufgebaut, die nach dem Ausbau der Membran
zu beobachten war. Uber den gesamten Versuchszeitraum konnte eine Selektivitit < 0,1
erzielt werden. In Anbetracht der hohen und stetig steigenden transmembranen Druck-
differenz wire eine groftechnische Anwendung einer Membrantrennung bei diesem Stoff-
system unrealistisch.
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Abbildung 4.19: Zeitliche Abhéngigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druck-
differenz bei einer Temperatur von 40°C und Druckstufen von 120 und 160 bar fiir die
Trennung eines Mandarinen61-CO, Gemisches mit einer Celluloseacetat-Membran.

Um den Einfluss einer Senkung der Mandarinendl-Feedkonzentration auf die Selektivitit und
die transmembrane Druckdifferenz zu untersuchen, wurde ein weiterer Langzeitversuch bei
einer Mandarinendl-Feedkonzentration von 0,3 Gew% durchgefiihrt. Die experimentelle
Durchfiihrung erfolgte wie oben bei einem Druck von 160 bar, einer Temperatur von 40°C
und einem konstanten Permeatfluss von 1000 mol/(m?h). Abbildung 4.20 zeigt die gemessene
zeitliche Abhéngigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druckdifferenz. In diesem
Fall wurde eine anndhrend konstante Selektivitit von zwischen 0,1 und 0,2 {iber den gesamten
Versuchszeitraum erzielt. Die transmembrane Druckdifferenz schwankte im Laufe des
Versuchs zwischen 30 und 50 bar. Eine starke Zunahme der Druckdifferenz wurde nicht
beobachtet. Durch eine Absenkung der Mandarinendlkonzentration im Feed konnte das
Auftreten von Fouling auf der Membran vermindert werden. Eine transmembrane Druckdiffe-
renzen von 40 bar ist fiir eine technische Anwendung allerdings zu grof3. Ferner lagen die
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gewihlten Mandarinendlkonzentrationen im Feedstrom deutlich unterhalb der Sattigungs-
konzentration fiir Mandarinendl in CO,. Bei der Raffination von rohem Mandarinen6l mit
iiberkritischem Kohlendioxid, ein Verfahren bei dem eine Membranabscheidung eingesetzt
werden konnte, wiirden Mandarinendlkonzentrationen allerdings im Bereich der Sittigungs-
konzentration liegen. Bei Konzentrationen von dieser Groflenordnung wiirde in diesem Fall
eine hohe Fouling-Gefidhrdung bei der technischen Anwendung einer Membranabscheidung
bestehen.
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Abbildung 4.20: Zeitliche Abhingigkeit der Selektivitit und der transmembranen Druck-
differenz bei einer Temperatur von 40°C und einem Druck 160 bar fiir die Trennung eines
Mandarinenol-CO, Gemisches mit einer Celluloseacetat-Membran.

Teflon AF2400-PEI

Die Trennleistung einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran wurde bei einem
Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir das Stoffsystem Mandarinendl-CO,
untersucht. Bei diesen Versuchsbedingungen stellte sich eine transmembrane Druckdifferenz
von 20 bar ein. Mit Hilfe der HPLC Pumpe wurde eine Mandarinendl-Konzentration im Feed
von 0,6 Gew% eingestellt. Bei diesen Versuchsbedingungen konnte jedoch keine Trennung
zwischen Mandarinendl und CO,; erzielt werden. GC-Analysen von den im Raffinat und
Extrakt aufgefangenen Proben zeigten, dass auBlerdem keine Fraktionierung zwischen den
Gemischkomponenten bei den gewidhlten Versuchsbedingungen erzielt wurde.

4.2.3 Korrelation der a-TCA-CO; Trennung im Labormafistab

Im Rahmen dieses Abschnitts wird eine Mdglichkeit zur Korrelation der o-TCA-CO,
Trennung im Labormalstab auf Basis der Filmtheorie vorgestellt. Ziel dieser Korrelation ist
es, experimentelle Versuchsergebnisse zu beschreiben und nach Mdoglichkeit vorherzusagen.
Als Grundlage fiir die Korrelation dienen die Versuchsergebnisse, die in Abschnitt 4.2.2.1
(Kondensationsversuche mit Teflon AF2400-PEI) vorgestellt wurden.
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4.2.3.1 Stofftransport an die Membran heran

Aufgrund der Selektivitit einer Membran wird die Komponente,
die von ihr zuriickgehalten wird, an der Membran aufkonzentriert.

@
o
o
A o

Diese Komponente muss dann wieder in die Kernstrémung der zu retontot [* 2
trennenden Losung zurlicktransportiert werden. Dies kann nur 2

mittels Diffusion erfolgen. Im stationdren Zustand stellt sich ein m-’? ] = pemeat
Gleichgewicht zwischen konvektivem Antransport und diffu- - ( 2

sivem Abtransport ein, welches zu einer Ausbildung eines Kon- §____93°
zentrationsprofils in der feedseitigen Grenzschicht fiihrt (sieche E ]
Abbildung 4.21). Dieses Phdnomen wird Konzentrationspolarisa- E

tion genannt [4]. Da die Konzentrationspolarisation einer der Foed (oo Schiend
wichtigsten Einflussfaktoren auf die Effizienz von Membran-

trennverfahren ist, ist die Vorhersage des AusmaBes der Abbildung 4.21: Kon-
Konzentrationspolarisation von entscheidender Bedeutung bei der  zentrationspolarisation.
Auslegung von Membrantrennverfahren. Die Konzentrations-

iiberhdhung an der Membran kann aus einer Bilanz iiber ein

differentielles Volumenelement an der Membran hergeleitet

werden.

Jeop = Dag |n(‘”m ‘WPJ 4.1)

) WE —Wp

Gleichung (4.1) stellt das Ergebnis der sogenannten Filmtheorie dar und beschreibt den
Einfluss der Konzentrationspolarisation auf den Permeatfluss. Geht man davon aus, dass die
Grenz-schichtdicke nur von den Uberstrdmungsverhiltnissen der Membran und nicht vom
Permeatvolumenstrom abhingt, kann man statt der Grenzschichtdicke einen Stoffiibergangs-
koeffizienten k einfithren. Diese Grofle kann aus dem bindren Diffusionskoeffizienten Da
und der Dicke der laminaren Grenzschicht § ermittelt werden:

k= PA 42
2 (4.2)

Aus Gleichungen (4.1) und (4.2) erhélt man nach Substitution und Umformung die folgende
Beziehung mit der die an der Membranoberfliche herrschende Konzentration wy, ermittelt
werden kann. Gleichung (4.3) zeigt, dass die Konzentration fiir den gelosten Stoff an der
Membranoberfliche vom Permeatfluss durch die Membran Jco,, dem feedseitigen Stoft-
iibergangskoeftfizienten k, der Feed- wr und der Permeatzusammensetzung wp abhéngig ist:

JCOZ

w, =(w,—w,)-ek tw, (4.3)

Die Kenntnis der an der Membranoberfliche herrschenden Konzentration ist Voraussetzung
fir die Korrelation des Stofftransportes durch die Membran. Diese Grofie ldsst sich
experimentell nicht bestimmen. Es ist jedoch moglich einen von den Stoffeigenschaften des
zu trennenden Gemisches, den Stromungsverhéltnissen im Membranmodul und der Geo-
metrie des Moduls abhingigen Stoffiibergangskoeffizienten k mit Hilfe von geeigneten
Sherwood-Beziehungen mathematisch zu ermitteln. Mit Hilfe dieser Grof3e ist es moglich die
Konzentration an der Membranoberfliche zu bestimmen. Mit dem hier verwendeten Mem-
branmodul werden Membranen mit einem Durchmesser von d = 40 mm in einem Stromungs-
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kanal mit einer konstanten Hohe von h = 2 mm von dem zu trennenden Feedgemisch iiber-
stromt. Fiir die laminare Uberstrdmung einer kreisformigen Membranoberfliche, wie es bei
den durchgefiihrten Kondensationsversuchen der Fall war, existiert jedoch keine Sherwood-
Beziehung fiir die Beschreibung des Stoffiiberganges. Zur Abschitzung des feedseitigen
Stoffiiberganges wurde deshalb die vereinfachende Annahme getroffen, dass die Stromungs-
verhéltnisse im Membranmodul durch eine laminar iiberstromte Platte, die mit einer nicht
konstanten Stromungsgeschwindigkeit {iberstromt wird, angendhert werden koénnen. Die
Verianderung der Stromungsgeschwindigkeit in Stromungsrichtung wird dabei gemil3 der
Verdanderung des Stromungsquerschnittes in Stromungsrichtung beriicksichtigt. Die Her-
leitung einer Berechnungsgleichung fiir die Bestimmung des feedseitigen Stoffiibergangs-
koeffizienten fiir das hier verwendete Membranmodul wird im Folgenden beschrieben.

Fiir eine laminar iiberstromte Platte existiert die folgende Sherwood Beziehung fiir die
Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten [4,13]:

Sh:k-L

=0,646-Re"*-Sc"? (4.4)

AB

Aus Gleichung (4.4) lasst sich die folgende Beziehung fiir den Stoffiibergangskoeffizienten in
Abhingigkeit von den Gemischeigenschaften, der Stromungsgeschwindigkeit und der Orts-
koordinate ableiten:

12
k(x)=0,646-(v- D%, ) (#j (4.5)
- X

Der binédre Diffusionskoeffizient fiir die Diffusion eines in einem Losungsmittel geldsten
Stoffes kann nach der Wilke-Chang Korrelation [27] berechnet werden. Mit Hilfe dieser
Korrelation ldsst sich der bindre Diffusionskoeffizient Da g bei einer Temperatur T aus der
Molmasse Mg, der Viskositdt vg und dem Assoziationsfaktor ¢ des Losungsmittels und dem
molaren Volumen des gelosten Stoffes V4 ermitteln:

74107 . (¢-Mg)"? - T

06
Vg -V,

(4.6)

DA,B =

Die Stromungsgeschwindigkeit des zu trennenden Gemisches kann, wie Gleichung (4.7)
zeigt, aus dem Feedmassenstrom m, der Gemischdichte p und dem Stromungsquerschnitt A
berechnet werden. Die Verdnderung der Stromungsgeschwindigkeit des zu trennenden
Gemisches in Stromungsrichtung wird durch die Verdnderung des Stromungsquerschnittes in
Stromungsrichtung beriicksichtigt. Fiir die gegebene Geometrie des Membranmoduls lésst
sich die folgende Beziehung fiir Abhéngigkeit der Stromungsgeschwindigkeit von der Orts-
koordinate ableiten:

w(x)

_om i @
P(T.P)-A(X) p(T,P)-2-h-/x-d—x '

Fiir die Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten wird die vereinfachende Annahme
getroffen, dass kein Geschwindigkeitsprofil sich senkrecht zur Strémungsrichtung iiber den
Stromungsquerschnitt ausbildet. D.h. dass die Stromungsgeschwindigkeit iiber den gesamten
Stromungsquerschnitt konstant ist, und nur von der Ortskoordinate abhidngig ist. Unter dieser
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Voraussetzung ldsst sich die Abhidngigkeit des Stoffiibergangskoeffizienten von der Orts-
koordinate durch die folgende Beziehung beschreiben:

k(x)=0,646-(v- D2, (4.8)

12
)1/3. m
V-x-p-2-h-y/x-d—x*

Mit Hilfe dieser Gleichung kann ein mittlerer Stoffiibergangskoeffizient k berechnet werden,
mit dem der feedseitige Stoffiibergang beschrieben werden kann. Mit diesem Parameter lésst
sich dann die an der Membranoberfldche einstellende Konzentration fiir den geldsten Stoff w,
mit Hilfe von Gleichung (4.3) berechnen. Diese Gréfle dient dann als Eingangsparameter fiir
die Berechnung des Stofftransportes von CO, und o-TCA durch die Membran, die im nich-
sten Abschnitt beschrieben wird.

4.2.3.2 Stofftransport durch die Membran

Zur Beschreibung des Stofftransportes durch die Membran wird der Transport des CO, und
des a-TCA durch die Membran separat voneinander betrachtet. Bei der Reinstoffpermeation
ist der CO,-Transport durch die Membran direkt proportional zur angelegten transmembranen
Druckdifferenz. Eigene Untersuchungen haben dieses Verhalten bestétigt. Die Proportionali-
tatskonstante Pco; ist dabei gleich der CO,-Permeabilitidt der Membran bei den entsprechen-
den Versuchsbedingungen:

Jco2 = Peo, - AP (4.9)

Die durchgefiihrten Untersuchungen zeigten, dass der Transport von CO; durch die Membran
in der Anwesenheit von o-TCA beeintrdchtigt wird und, dass mit zunehmender o-TCA-
Feedkonzentration eine immer groflere transmembrane Druckdifferenz eingestellt werden
muss, um einen konstanten Permeatfluss zu erzielen (siehe Kap 4.2.2.1). Dieses Verhalten
wurde auch von Geraldes et al. [28] beobachtet. Zur korrekten Beschreibung des Losungs-
mittelflusses durch eine Membran in der Anwesenheit eines geldsten Stoffes schlug Geraldes
et al. vor einen von der an der Membranoberfldche herrschende Konzentration abhidngigen
Korrekturfaktor A einzufiihren. Mit Hilfe dieses aus experimentellen Daten zu ermittelnden
Parameters war es moglich den Losungsmittelfluss korrekt wiederzugeben. Die Korrektur des
CO;-Permeatflusses wird im Rahmen dieser Korrelation auch auf diese Weise durchgefiihrt.
Zur Beschreibung des CO,-Permeatflusses in der Anwesenheit von o-TCA é&ndert sich
Gleichung (4.9) damit wie folgt:

Jeor = A(Wm)'Pcoz -AP (4.10)

Der a-TCA Transport durch die Membran erfolgt aufgrund von einer Konzentrationsdifferenz
iiber die Membran. Gemia3 dem Losungs-Diffusions-Modell ist der Transport des o-TCA
durch die Membran proportional zur Konzentrationsdifferenz {iber die Membran. Die
Proportionalitdtskonstante entspricht in diesem Fall der o-TCA-Permeabilitit B der Membran
(Gleichung 4.11). Dieser experimentell zu ermittelnde Parameter ist eine wichtige Grof3e die
zur Korrelation der Versuchsergebnisse benétigt wird. Die Bestimmung dieses Parameters aus
den experimentellen Daten wird in Abschnitt 4.2.3.3 beschrieben.

Jg=B(w,) (e, —c,) 4.11)
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4.2.3.3 Bestimmung der Korrelationsparameter

Die Abtrennung von o-TCA aus CO, wurde mit einer 5fach beschichteten Teflon AF2400-
PEI Membran bei einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir o-TCA-
Feedkonzentrationen von 0,4, 0,9, 1,5 und 2,8 Gew% untersucht. Aus den aufgenommenen
Versuchsdaten wurden die folgenden fiir die Modellierung notwendigen Modellparameter
ermittelt: Der mittlere feedseitige Stoffiibergangskoeffizient k, der Korrekturfaktor A fiir die
Beschreibung der CO,-Permeation in Anwesenheit von o-TCA und die Membrankonstante B.
Die zur Ermittlung dieser Modellparameter bendtigte Reinstoffeigenschaften und Stoff-
eigenschaften des o-TCA-CO; Gemisches sind in Tabelle 4.2 dargestellt. Im Folgenden wird
auf die Bestimmung des Stoffiibergangskoeffizienten k, des Korrekturfaktors A und der
Membrankonstanten B eingegangen.

Tabelle 4.2: Eigenschaften des a-TCA-CO, Stoffsystems bei 200 bar und 50°C.

Binirer Diffusionskoeffizient Da g [m/s] 5,6:10° m%/s
CO;-Permeabilitit Pcos [kg/(m?-s-bar)] 0,01481972
Kinematische Viskositat fiir CO, v 0,068674 cP
Molares Volumen fiir a-TCA V4 492,43 [cm3/mol]

Stoffiibergangskoeffizient k

Fir die gegebene Geometrie des Membranmoduls wurde ein mittlerer Stoffiibergangs-
koeffizient fiir unterschiedliche Feedmassenstrome mit Hilfe von Gleichung 4.8 berechnet.
Bei der Berechnung der Stromungsgeschwindigkeit der Fluiden Phase wurde zur Verein-
fachung angenommen, dass die Dichte des a-TCA-CO,-Gemisches durch die Reinstoffdichte
des CO, bei 200 bar und 50°C angenidhert werden kann. Des Weiteren wurde die Verin-
derung des Feedstroms und dessen Anreicherung an o-TCA beim Durchstromen des Moduls
bei der Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten nicht berticksichtigt.
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Stoffiibergangskoeffizient k [m/s]
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Abbildung 4.22: Abhingigkeit des mittleren feedseitigen Stoffiibergangskoeffizienten vom
Feedmassenstrom bei einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C.
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Abbildung 4.22 zeigt die berechnete Abhdngigkeit des mittleren Stoffiibergangskoeffizienten
vom Feedmassenstrom flir Feedmassenstrome zwischen 2 und 10 g/min. Die
Kondensationsversuche wurden bei Feedmassenstromen zwischen 2,5 und 4,6 g/min
durchgefiihrt. Bei diesen Flussraten lag der mittlere Stoffiibergangskoeffizient zwischen 0,9
und 1,2-10° m/s. Die Berechnung der an der Membranoberfliche herrschende o-TCA-
Konzentration erfolgte mit Hilfe dieser Stoffiibergangskoeffizienten.

Korrekturfaktor A(wp)

Zur Korrelation des CO,-Transportes durch die Membran in Anwesenheit von o-TCA wird
der Korrekturfaktor in Abhéngigkeit von der an der Membranoberfliche herrschende
Konzentration benétigt. Zur Berechnung dieser Funktion wurde die an der Membranober-
fliche herrschende «a-TCA-Konzentration wy,, mit Hilfe von Gleichung (4.3) fiir jeden
gemessenen Datenpunkt aus den Versuchsdaten und dem ermittelten mittleren Stoffiiber-
gangskoeffizienten berechnet. Anschliefend wurde der Korrekturfaktor fiir jeden Datenpunkt
aus der Membranpermeabilitit Pcop, der eingestellten transmembranen Druckdifferenz AP
und dem experimentell ermittelten CO,-Permeatfluss Jco, mit Hilfe von Gleichung (4.10)
ermittelt. AbschlieBend wurde der ermittelte Korrekturfaktor als Funktion der an der
Membranoberfliche herrschende Konzentration aufgetragen. Das Ergebnis ist in Abbildung
4.23 dargestellt. Der funktionale Zusammenhang zwischen dem Korrekturfaktor und der an
der Membranoberfliche herrschende Konzentration ldsst sich mit Hilfe der folgenden
Potenzfunktion beschreiben:

A =1,4051- w 0?2 (4.12)

Mit Hilfe dieser Funktion ist es mdglich den CO,-Transport durch die Membran zu be-
schreiben und korrelieren. Auf die Ergebnisse der Korrelation des CO,-Transportes durch die
Teflon AF2400-PEI Membran und die Genauigkeit mit der der CO,-Fluss wiedergegeben
werden kann wird in Kapitel 4.2.3.4 eingegangen.
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Abbildung 4.23: Abhéngigkeit des Korrekturfaktors von der an der Membranoberfldche herr-
schenden o-TCA-Konzentration bei 200 bar und 50°C.
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Membrankonstante B

Wie in Abschnitt 4.2.3.2 beschrieben wird eine Membrankonstante B zur Korrelation des o-
TCA-Transportes durch die Membran benétigt. Die Membrankonstante wurde aus dem
experimentell gemessenen o-TCA-Fluss durch die Membran und der Konzentrationsdifferenz
iiber die Membran mit Hilfe von Gleichung (4.11) berechnet. Die Konzentrationsdifferenz
wurde aus der o-TCA-Konzentration an der Membranoberfliche und der o-TCA-Konzen-
tration im Permeat gebildet. In Abbildung 4.24 ist die Abhédngigkeit der ermittelten Membran-
konstanten von der a-TCA-Konzentration an der Membranoberflidche dargestellt. Der funk-
tionale Zusammenhang zwischen der o-TCA-Konzentration an der Membranoberfldche und
dem Membrankonstanten kann mittels der folgenden Potenzfunktion beschreiben werden.

B=1-10" w 4.13
m (4.13)

Das in Abbildung 4.24 dargestellte Ergebnis zeigt, dass die o-TCA-Permeabilitét der Teflon
AF2400-PEI Membran genau wie die CO,-Permeabilitidt von der o-TCA-Konzentration an
der Membranoberfldche abhingig ist. Die o-TCA-Permeabilitit nimmt mit zunehmender o-
TCA an der Membranoberfldche ab. Das bedeutet, dass der Widerstand gegen den Transport
des o-TCA durch die Membran mit zunehmender o-TCA-Konzentration an der Membran-
oberfliche grofer wird. Dieses Verhalten wurde auch von Drews et al [29] beobachtet. Sie
untersuchten die Reinigung jodhaltiger Spiilwasser aus der Rontgenkontrastmittelproduktion
mittels Nanofiltration. Sie erklirten diese Beobachtung durch das Adsorptionsverhalten der
von der Membran zuriickzuhaltenden Molekiile an der Membranoberfldche. Es scheint
moglich zu sein, dass mit zunehmender Feedkonzentration eine Abschirmung von weiteren
Molekiilen durch die Polaritidt der bereits adsorbierten Molekiile stattfindet, was zu einer
niedrigeren Permeabilitit fiir den gelosten Stoff fiihrt. Um zu beurteilen, ob das hier
beobachtete Verhalten auch auf diese Weise erkliart werden kann, bendtigt man Information
zum Sorptions-/Adsorptionsverhalten von o-TCA auf einer Teflon AF2400-PEI Membran.
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Abbildung 4.24: Abhéngigkeit der Membrankonstanten B von der o-TCA-Konzentration an
der Membranoberfliache fiir eine 5fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran bei 200 bar
und 50°C.
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4.2.3.4 Vergleich der Korrelationsergebnisse mit experimentellen Daten

Auf Basis des in Abschnitt 4.2.3.1 und 4.2.3.2 beschriebenen Korrelationsansatzes und mit
Hilfe der in Abschnitt 4.2.3.3 ermittelten Parameter wurden die Permeation von CO, und o-
TCA durch eine 5fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran korreliert. Abbildung 4.25
bzw. 4.26 zeigt einen Vergleich der mit Hilfe des Korrelationsansatzes berechneten und
experimentell ermittelten spezifischen CO,-Permeatfliisse bzw. o-TCA-Fliisse durch die
Sfach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran. Beziiglich der CO,-Permeation gibt es eine
relativ gute Ubereinstimmung zwischen den experimentellen Daten und den Korrelationser-
gebnissen. Die mittlere Abweichung zwischen dem berechneten und dem experimentell
gemessenen CO,-Permeatfluss betrégt 15 %.
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Abbildung 4.25: Vergleich der mit Hilfe des Korrelationsansatzes berechneten und experi-
mentell ermittelten spezifischen CO,-Permeatfliisse durch eine Sfach beschichtete Teflon
AF2400-PEI Membran bei 200 bar und 50°C.

Der in Abbildung 4.26 dargestellten Vergleich zwischen dem berechneten und dem experi-
mentell bestimmten spezifischen a-TCA-Permeatfluss zeigt, dass das Model die gemessenen
Versuchsergebnisse nicht sehr gut wiedergibt. Die mittlere Abweichung zwischen dem
berechneten und dem experimentell gemessenen o-TCA-Permeatfluss betrdgt in diesem Fall
33 %. Der Grund fiir die schlechte Ubereinstimmung zwischen den experimentellen Werten
und den Korrelationsergebnissen liegt vermutlich darin, dass die Anderung des Feed-
massenstroms und die Aufkonzentrierung der Feedlosung beim durchstromen des Membran-
moduls bei der hier vorgestellten Modellierung nicht beriicksichtigt wurden. Zur Optimierung
der Modellierung sollte diese Verdnderung des Feedstroms beim Durchstromen des Mem-
branmoduls mitberiicksichtigt werden. Des weiteren stellt die Berechnung des feedseitigen
Stoffiibergangskoeffizienten die grofite Unsicherheit bei diesem Modellierungsansatz dar. Die
Anndherung der Stromungsverhédltnisse im Membranmodul durch eine Kanalstromung wére
ein weiterer Ansatz zur genaueren Bestimmung des feedseitigen Stoffiibergangskoeffizienten.

Trotz der moderaten Ubereinstimmung zwischen den Versuchs- und Modellierungsergeb-
nissen zeigt diese Auffiihrung, dass eine Korrelation der o-TCA-CO,-Trennung im
LabormaBstab prinzipiell moglich ist. Mit den hier dargestellten Ergebnissen kann eine grobe
Vorhersage iiber die o-TCA-CO,-Trennung mit einer Sfach beschichteten Teflon AF2400-
PEI Membran bei einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C fiir o-TCA-
Konzentrationen im Feed von 0,4 bis 2,8 Gew% gemacht werden.
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Abbildung 4.26: Vergleich der berechneten und experimentell ermittelten o-TCA-Fliisse
durch eine Sfach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran bei 200 bar und 50°C.

4.3 Untersuchungen im Pilotmafistab

Die Ergebnisse der Laboruntersuchungen zeigten, dass eine Trennung des Sanddorndl-CO,-
Gemisches mit einer Celluloseacetat-Membran moglich ist und, dass die Abtrennung von
Reisol und o-TCA aus tiberkritischem CO; mit Teflon AF2400-PEI Membranen durchgefiihrt
werden kann. Im Rahmen des zweiten Projektabschnittes sollten diese drei Trennprobleme im
Pilotanlagenmafstab durchgefiihrt werden, um den Einfluss einer Mal3stabsvergroferung auf
die CO;-Regenerierung mittels Membranen zu untersuchen. Hierzu wurde die Membran-
tasche in den Losungsmittelkreislauf der Membran-Pilotanlage integriert und in Betrieb
genommen. Zur Uberpriifung der Funktionalitit der Membrantasche und die Durchfiihrbarkeit
des Prozesses wurden im Labormafstab durchgefiihrten Untersuchungen im Pilotanlagenmal-
stab wiederholt. In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse dieser Versuche dargestellt und
diskutiert. In Abschnitt 4.3.1 werden auf die Ergebnisse der Untersuchungen mit den Teflon
AF2400 Membranen eingegangen. Die mit den Celluloseacetat-Membranen erzielten
Versuchsergebnissen werden in Kapitel 4.3.2 gezeigt.

4.3.1 Teflon AF2400-PEI Membranen
4.3.1.1 CO,-Permeationsmessungen

Das CO,-Permeationsverhalten von 5fach und 8fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Mem-
branen wurde im PilotmaBstab untersucht. Bei den verwendeten Membranen handelte es sich
um Membranen, die durch 5- bzw. 8facher Beschichtung mit einer 0,9 Gew%igen Teflon
AF2400-Losung hergestellt wurden. Bei diesen Messungen wurden 2 Membrankissen in die
Membrantasche eingebaut, sodass die aktive Membranfliche 200 cm? betrug. CO,-Permea-
tionsversuche wurden bei Driicken von 140, 160, 180 und 200 bar fiir Temperaturen von 40,
50 und 60°C durchgefiihrt. Der sich einstellende CO,-Permeatfluss wurde in Abhingigkeit
von der transmembranen Druckdifferenz gemessen. Aufgrund von diversen anfinglichen
Schwierigkeiten bei der Inbetriebnahme der Pilotanlage mussten die meisten der mit den
Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membranen gewonnenen Versuchsdaten verworfen
werden. Probleme bei der Temperaturregelung und der Flussmessung fiihrten zu ungenauen
Messergebnissen. Es werden im Folgenden lediglich auf die Ergebnisse der Messungen mit
den 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membranen eingegangen.
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Abbildung 4.27 zeigt den gemessenen spezifischen CO,-Permeatfluss als Funktion der trans-
membranen Druckdifferenz bei einer Temperatur von 60°C und Driicken von 140 — 200 bar
fiir eine 8fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran. Ein linearer Anstieg des
spezifischen CO;-Permeatflusses ist mit zunehmender transmembranen Druckdifferenz
deutlich zu erkennen. Weiterhin erkennt man, dass der Permeatfluss durch die Membran mit
zunehmendem Feeddruck ansteigt. Dieses Verhalten ldsst sich durch die Zunahme der CO,-
Loslichkeit in Teflon AF2400 mit steigendem Druck erklidren. Ahnliche Beobachtungen zur
Druckabhingigkeit des CO,-Permeationsverhaltens wurden bereits bei Untersuchungen im
Labormafstab gemacht.
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Abbildung 4.27: Spezifischer CO,-Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druck-
differenz bei einer Temperatur von 60°C und Driicke von 140 — 200 bar fiir eine 8fach
beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran.

Abbildung 4.28 zeigt die Temperaturabhingigkeit des CO,-Permeationsverhaltens einer 8fach
beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen
von 40, 50 und 60°C. Auch in diesem Fall steigt der spezifische CO,-Permeatfluss linear mit
zunehmender transmembranen Druckdifferenz an. Man erkennt weiterhin, dass der spezifi-
sche Permeatfluss durch die Membran geringfiigig mit zunehmender Temperatur ansteigt. Die
Zunahme in der Permeabilitit kann auf die Temperaturabhéngigkeit der CO,-Diffusion
zuriickgefiihrt werden. Mit zunehmender Temperatur steigt der Diffusionskoeffizient von CO,
im Polymer, sodass der Transportwiderstand fiir die Permeation von CO, durch die Membran
mit zunehmender Temperatur abnimmt. Bei konstanter transmembranen Druckdifferenz fiihrt
dies zu einem hoheren CO,-Permeatfluss bei hoheren Temperaturen. Dieses Verhalten wurde
auch von Sartorelli [6] beobachtet, die die Abtrennung von a-TCA aus iiberkritischem CO,
mit Hilfe einer Teflon AF2400 Membran in einem Rohrmodul untersuchte.
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Abbildung 4.28: Spezifischer CO,-Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druck-
differenz bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von 40, 50 und 60°C fiir eine 8fach
beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran.

Abbildung 4.29 zeigt einen Vergleich der im Labor- und Pilotmallstab gemessenen CO;-
Permeatflussraten fiir Sfach und 8fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membranen bei
einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 50°C. Die gemessenen CO,-Permeat-
fliisse im Labor- und PilotmafBstab sind zwar von der gleichen Gréenordnung, man erkennt
aber, dass geringere Permeabilititen im Pilotmafistab gemessen wurden. Eine mogliche
Ursache fiir die unterschiedliche gemessene Permeabilititen konnte durch den Stromungs-
widerstand innerhalb der Membrankissen erklidrt werden. Beim Durchstromen des Polyester-
Spacermaterials konnten Druckverlusten bei hoheren Permeatflussraten auftreten und somit
zu den geringeren Permeabilitidten fiihren. Die Tatsache, dass die verwendeten Membranen
durch eine manuelle Beschichtung hergestellt wurden und somit unterschiedliche Eigen-
schaften aufweisen konnten, kann ein weiterer Grund fiir die Abweichungen zwischen den im
Labor- und Pilotmalstab gemessenen Permeabilitéten sein.

Weiterhin féllt auf, dass der im PilotmaBstab aufgenommene spezifische Permeatfluss linear
mit steigender transmembranen Druckdifferenz ansteigt, aber, dass die aufgenommenen
Kurven nicht durch den Ursprung verlaufen. Bei einer Extrapolation auf eine Druckdifferenz
von 0 bar wird die Ordinatenachse bei einem Wert von 500 mol/(m?h) geschnitten, sodass
eine Kurzschlussstromung vermutlich vorliegt. Da eine Leckage im Dichtungssystem
zwischen den Membrankissen ausgeschlossen werden konnte, konnte auf eine Undichtigkeit
der Membrankissen geschlossen werden.
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Abbildung 4.29: Spezifischer Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz

fur Sfach und &8fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membranen bei aktiven Membran-
flachen von 10 cm? und 230 cm?.

CO;-Permeationsmessungen wurden mit 2fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Mem-
branen bei Driicken von 200 und 240 bar und Temperaturen von 40 und 50°C durchgefiihrt.
Bei den eingesetzten Membrankissen handelte es sich um maschinell verschweiite Mem-
branen die nach der in Kapitel 3.4 vorgestellten Beschichtungsmethode hergestellt wurden.
Abbildung 4.30 stellt die Ergebnisse der Permeationsmessungen grafisch dar. Sowohl bei den
Isobaren von 200 bar, als auch bei denen von 240 bar Feeddruck wurden bei 40°C stets
niedrigere Permeabilititen als bei 50°C gemessen. Ebenso wurden bei allen Messungen der
40°C-Isothermen, als auch bei denen der 50°C-Isothermen bei 200 bar Feeddruck geringere
Permeabilititen gemessen werden, als bei 240 bar Feeddruck. Fiir die getesteten Teflon
AF2400-PEI Membranen nimmt die Permeabilitdt mit steigender Temperatur und steigendem
Druck zu. Dieses Verhalten ldsst sich dadurch erklaren, dass sich das CO, mit zunehmendem
Druck besser im Polymer 16st, was zu einem besseren Transport des CO, durch die Membran
fiihrt und dass eine Temperaturerh6hung in einer VergroBerung des CO,-Diffusions-
koeffizienten im Polymer resultiert. Ahnliche Beobachtungen wurden auch von Kulcke [5]
gemacht. Er beobachtete bei CO,-Permeationsversuchen an Membranen mit einer aktiven
Trennschicht aus Teflon AF2400 bei Driicken <60 bar mit steigender Temperatur abnehmen-
de Fliisse und bei Driicken >60 bar ein umgekehrtes Verhalten, was durch eine Uberlagerung
der Temperaturabhingigkeit des CO,-Diffusionskoeffzienten und der Temperaturabhéngigen
CO,-Loslichkeit im Membranpolymer erklédrbar ist [30]. Anhand der Messreihe bei 240 bar
und 50°c erkennt man, dass der spezifische Permeatfluss nicht linear mit zunehmender
transmembranen Druckdifferenz zunimmt. Dieses nicht lineare differenzdruckabhingige
Permeationsverhalten ldsst sich durch einen iiber den Radius der Membrankissen zunehmen-
den Stromungswiederstand in den Spacern erkliren. Bei hohen Druckdifferenzen driickt sich
die Membran immer stirker in die kleinen Stromungskanile der Spacer hinein, wodurch
deren Stromungsquerschnitt verringert wird. Ahnliche Beobachtungen an Membrankissen
derselben Konstruktionsart wurden auch von der GKSS auf dem Gebiet der Gastrennung
gemacht [9]. Dort wurden Versuche durchgefiihrt, bei denen Druckmesssonden in die Mem-
brankissen eingebaut wurden. Ergebnis dieser Untersuchung war, dass liber den Radius der
Membrankissen Druckverluste von bis zu 10 bar bei sehr durchldssigen Membranen bzw.
hohen Stromungsgeschwindigkeiten auftreten konnen.
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Abbildung 4.30: Spezifischer Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz
fiir 2fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membranen bei einer aktiven Membranfldche von
200 cm?.

Abbildung 4.31 zeigt einen Vergleich des CO,-Permeationsverhaltens fiir eine 2fach be-
schichtete Teflon AF2400-PEI Membran bei einer Temperatur von 50°C und einem Druck
von 200 bar fiir Membranflichen von 12 und 200 cm?. Eine sehr gute Ubereinstimmung
zwischen den im Labor- und Pilotanlagenmalstab liegen in diesem Fall vor. Die bei diesen
Messungen verwendeten Membranen wurden maschinell hergestellt und verschweifit. Hier-
durch konnten Membranen mit deutlich gleichméBigeren Eigenschaften hergestellt werden.
Dies erklirt die sehr gute Ubereinstimmung zwischen den hier gezeigten Versuchsdaten.
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Abbildung 4.31: Spezifischer Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz
fir 2fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membranen bei 200 bar, 50°C fiir aktive Mem-
branflichen von 10 cm? und 200 cm?.

62



4.3.1.2 a-TCA-CO,-Trennung mit 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membranen

Zur Bestimmung der mit der Membrantasche erzielbaren Trennleistung wurde das o-TCA-
CO; Modellgemisch bei Driicken von 160, 180 und 200 bar und Temperaturen von 40, 50 und
60°C mit 2 8fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membrankissen getrennt. Die Untersuch-
ungen wurden iiber einen Zeitraum von 5 Monaten durchgefiihrt, um zusétzlich die Langzeit-
stabilitdit der Membrankissen bei Dauerbeanspruchung zu untersuchen. Transmembrane
Druckdifferenzen wurden zwischen 15 und 40 bar variiert.
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Abbildung 4.32: Abhingigkeit der Selektivitidt von der transmembranen Druckdifferenz bei
einer Temperatur von 50°C und Driicken von 160, 180 und 200 bar (links) und bei einem
Druck von 200 bar und Temperaturen von 40, 50 und 60°C (rechts) fiir eine 8fach
beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran.

In Abbildung 4.3.2 ist die gemessene Abhdngigkeit der Selektivitit von der transmembranen
Druckdifferenz bei einer Temperatur von 50°C und Driicken von 160, 180 und 200 bar (links)
und bei einem Druck von 200 bar und Temperaturen von 40, 50 und 60°C (rechts) fiir eine
8fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membran dargestellt. Mit zunehmendem Feeddruck
und abnehmender Temperatur wurde eine Verbesserung der Selektivitit beobachtet.
Untersuchungen im Labormalstab zeigten, dass die Selektivitit sich mit zunehmender
Feedkonzentration verbessert. Da die Loslichkeit von o-TCA in CO, mit zunehmendem
Druck und abnehmender Temperatur steigt, kann die Abhédngigkeit der Selektivitdt von Druck
und Temperatur auf die o-TCA-Feedkonzentration zurlickgefiihrt werden.

Bei einem transmembranen Druckdifferenz von 15 bar, einem Druck von 200 bar und einer
Temperatur von 40°C konnte eine Selektivitit von 0,05 erzielt werden. Bei Untersuchungen,
die im Labormalistab durchgefiihrt wurden, wurden Selektivititen < 0,1 bereits mit einer
Sfach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membran bei dhnlichen Versuchsbedingungen
gemessen. Deutlich schlechtere Selektivititen wurden somit im Pilotmallstab erzielt. Die
Ursache hierfiir konnte auf die in Kapitel 4.3.1.1 bereits diskutierte Undichtigkeit der Mem-
brankissen zuriickgefiihrt werden.
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Abbildung 4.33: Zeitliche Abhdngigkeit der Selektivitdt fiir eine 8fach beschichtete Teflon
AF2400-PEI Membran bei einem Druck von 200 bar, einer Temperatur von 40°C und einer
transmembranen Druckdifferenz von 20 bar.

Zur Untersuchung der zeitlichen Abhangigkeit der Selektivitit der Teflon AF2400-PEI Mem-
bran wurde im Rahmen des Langzeitversuchs eine Referenzselektivitdt bei einem Betriebs-
punkt bei 200 bar, 40°C und einer transmembranen Druckdifferenz von 20 bar zu unterschied-
lichen Zeitpunkten gemessen. In Abbildung 4.33 ist die zeitliche Abhédngigkeit der Referenz-
selektivitdt tiber den Versuchszeitraum von 5 Monaten dargestellt. Die mittlere Standard-
abweichung der gemessenen Selektivititen, die im wesentlichen durch Schwankungen in der
o-TCA-Feedkonzentration verursacht wurde, ist als Fehlerindikator in das Diagramm einge-
tragen. Eine geringfiligige Verschlechterung der Selektivitit kann {iber den Versuchszeitraum
von 5 Monaten beobachtet werden. Im Vergleich zu der im Labormalstab gemessene
Stabilitdt der Teflon AF2400-PEI Membranen, die bereits nach 20 Tagen ein deutlicher
Abfall in der Trennleistung aufgewiesen haben, konnte hier eine deutlich verbesserte
Stabilitdt nachgewiesen werden.

In Abbildung 4.34 ist ein Bild eines unbenutzten Membrankissens und ein Bild von einem der
beim Langzeitversuch eingesetzten Membrankissen dargestellt. Ein Vergleich der Membran-
kissen zeigt, dass eine deutliche Verdnderung in der Struktur der Membranoberfliche im
Laufe des Langzeitversuchs aufgetreten ist. Beim Komprimieren der Versuchsanlage kommt
es zundchst zum Aufquellen des Polymers durch das Einlosen des CO; in die Membran. Beim
anschlieBenden Anliegen der transmembranen Druckdifferenz zur Durchfiihrung der
Trennversuche ziehen sich die Membranen wieder zusammen, was zu der Ausbildung der
Falten, die deutlich auf der Membranoberfliche zu sehen sind, fiihrt. Eine Uberpriifung der
Membrankissen auf Dichtigkeit nach dem Langzeitversuch zeigte, dass sie an den Falten
undicht waren. Es kann jedoch nicht eindeutig gesagt werden zu welchem Zeitpunkt diese
Undichtigkeit der Membrankissen aufgetreten ist. Das in Abbildung 4.33 dargestellte
Versuchsergebnis konnte eine Indikation dafiir sein, dass die Undichtigkeit der Membran-
kissen wihrend des Langzeitversuchs entstanden sind. Andererseits waren die gemessenen
Selektivititen von Anfang an deutlich schlechter als erwartet, sodass eine Beschidigung der
Membrankissen bereits zu Beginn des Versuches nicht ausgeschlossen werden kann.
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Abbildung 4.34: Bilder von einem unbenutzten Membrankissen (rechts) und von einem der
beim Langzeitversuch eingesetzten Membrankissen (links).

4.3.1.3 Reis6l-CO,-Trennung mit 2fach beschichteten Teflon AF2400-PEI Membranen

Nachdem Laboruntersuchungen gezeigt haben, dass Reis6l mit einer Teflon AF2400-PEI
Membran aus liberkritischem CO; abgetrennt werden kann, wurde dieses Trennproblem auch
im PilotanlagenmafBstab untersucht. Zur Durchfithrung dieser Trennung wurden 2fach
beschichtete Teflon AF2400-Membranen eingesetzt. Ziel dieser Untersuchung war es, die
Durchfiihrbarkeit dieser Trennung im PilotanlagenmaBstab zu iiberpriifen und die Abhédngig-
keit der Selektivitdt von der Reisdlkonzentration im Feedgemisch zu untersuchen. Trennver-
suche wurden bei einem Druck von 200 bar, einer Temperatur von 40°C und transmembranen
Druckdifferenzen von 5 bis 20 bar durchgefiihrt. Die Reisdlkonzentration im Feedstrom
wurde zwischen 0 und 0,6 Gew% variiert.
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Abbildung 4.35: Abhédngigkeit der Selektivitit von der ReisOlkonzentration im Feed bei
einem Druck von 200 bar und einer Temperatur von 40°C fiir unterschiedlichen transmem-
branen Druckdifferenzen.
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In Abbildung 4.35 ist die Abhéngigkeit der Selektivitit von der Reisdlkonzentration im Feed-
gemisch bei unterschiedlichen transmembranen Druckdifferenzen dargestellt. Bei den durch-
gefiihrten Untersuchungen wurde kein Einfluss der transmembranen Druckdifferenz auf die
Selektivitit der Membran beobachtet. Eine eindeutige Abhédngigkeit der Selektivitdt von der
Reisolkonzentration im Feed ist jedoch erkennbar. Mit zunehmender Feedkonzentration
nimmt die Selektivitit ab und konvergiert gegen einen Wert von ca. 0,05 bei Reisdlkonzen-
trationen im Feed von 0,6 Gew%. Feedkonzentrationen als hoher 0,6 Gew% konnten
aufgrund der geringen Loslichkeit des Reisols im iiberkritischen CO, bei den gewihlten
Versuchsbedingungen nicht realisiert werden. Wie Abbildung 3.9 (Kap. 3.2.3) zeigt, liegt die
Loslichkeit von Reisdl in iiberkritischem CO, bei 200 bar und 40°C ungefdhr in dieser
GroBenordnung. Eine &dhnliche Abhéngigkeit der Selektivitit von der Konzentration des
gelosten Stoffes im Feedstrom wurde bei der Trennung von a-Tocopherolacetat und CO; im
LabormaBstab beobachtet (Kap 4.2.2.1). Dort wurde ebenfalls eine bessere Trennleistung mit
zunehmender Feedkonzentration erzielt. Eine mogliche Erklarung fiir dieses Verhalten kann
auf das Adsorptionsverhalten, bzw. die Loslichkeit von Reisdl und a-Tocopherolacetat in
Teflon AF2400 zuriickgefiihrt werden, da es zu einer gegenseitigen Behinderung unter den
adsorbierten Molekiillen kommen kann. Bereits adsorbierte Molekiile schirmen dabei
adsorbierende Molekiile ab, wodurch der Stofftransport durch die Membran beeintrachtigt
wird [29]. Eine weitere Erklarung fiir dieses beobachtete Verhalten konnte sein, wie bereits in
Kap. 4.2.2.1 diskutiert, dass mit zunehmender Feedkonzentration eine Sattigungskonzentra-
tion fiir den gelosten Stoff in der Membran erreicht wird, was bedeutet, dass die Permeabilitit
fiir den gelosten Stoff bei hoheren Feedkonzentrationen konstant wird. Der Transport fiir den
gelosten Stoff ist dann unabhingig von der Feedkonzentration.

4.3.2 Celluloseacetat-Membran
4.3.2.1 CO,-Permeationsmessungen

Die einzige Membran mit der vielversprechende Versuchsergebnisse bei der Trennung des
realen Systems Sanddorndl-CO, im Labormalstab erzielt wurde, war die kommerziell erhalt-
liche Celluloseacetat Membran der Firma Osmonics. Eine fehlerfreie Verschweilung der
Celluloseacetat-Membranen mit der in Kapitel 3.4 beschriebenen, maschinellen Schweil3-
methode war leider nicht moglich. Untersuchungen haben gezeigt, dass Undichtigkeiten in
der Schweillnaht auftreten, wenn die Celluloseacetat Membrankissen mit CO, beaufschlagt
werden. Es hat sich herausgestellt, dass sich beim Schweilen eine instabile Verbindung
zwischen der Celluloseacetat-Membran und dem Polyester-Spacermaterial bildet. Dies hatte
zur Folge, dass Undichtigkeiten in der Schweillnaht wéihrend des Betriebs der Membran
auftraten. Zur Abdichtung der Schweillndhte der Celluloseacetat-Membrankissen wurden
diese nach dem Verschweillen zusitzlich mit Epoxidharz behandelt, um mdgliche Fehlstellen
in der SchweiBinaht zu versiegeln. Durch diesen zusdtzlichen Arbeitsschritt bei der Membran-
kissenanfertigung war es moglich dichte und fehlerfreie Celluloseacetat-Membrankissen
herzustellen. Ein Nachteil dieser Methode ist, dass sich die Membranfldche geringfiigig redu-
ziert. Eine zuverldssige Bestimmung der aktiven Membranfliche war somit nicht mehr
moglich.

Trotz der anfinglichen Schwierigkeiten bei der Membrankissenherstellung konnten Unter-
suchungen zum CO,-Permeationsverhalten mit den zusétzlich abgedichteten Celluloseacetat-
Membrankissen durchgefiihrt werden. Um einen Vergleich zu den im Labormafstab durchge-
fiihrten Messungen aufzustellen, wurden CO,-Permeationsversuche bei einem Druck von 180
bar und einer Temperatur von 50°C durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4.36
dargestellt. Weitere Messungen bei anderen Driicken und Temperaturen wurden nicht durch-
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gefiihrt, da die Versuchsergebnisse, die im Labormafistab gewonnen wurden, gezeigt haben,
dass keine Druck- und Temperaturabhingigkeit bei der CO,-Permeation durch die
Celluloseacetat-Membran vorliegt. Wie auch bei den Teflon AF2400-PEI Membranen wurde
eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen dem im Labor- und PilotanlagenmaBstab
gemessenen CO,-Permeationsverhalten mit der Celluloseacetat-Membran erzielt. Fiir die
Auswertung der Messungen wurde die aktive Membranfldche zu 160 cm? (entspricht zwei
Membrankissen) geschitzt. Durch die Versiegelung der Membrankissen mit Epoxidharz hat
sich die aktive Membranfldche eines Membrankissens um 20% von 100 auf 80 cm? reduziert.
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Abbildung 4.36: Vergleich des CO,-Permeationsverhaltens der Celluloseacetatmembran
zwischen Labormessungen und Messungen an der Pilotanlage.

4.3.2.2 Sanddornol-CO;,-Trennung

Zur Untersuchung der Trennleistung der Celluloseacetat-Membranen wurden Selektivitits-
messungen bei Driicken von 200 und 240 bar und Temperaturen von 40 und 50°C im
PilotanlagenmaBstab durchgefiihrt. Abbildung 4.37 gibt eine grafische Ubersicht iiber die
gemessenen Selektivititen der Celluloseacetat-Membran fiir die Trennung eines CO,-
Sanddorn6l-Gemisches. Es konnten keine Abhingigkeiten der Selektivitit von der transmem-
branen Druckdifferenz im Bereich von 10-60 bar beobachtet werden. Ebenso konnte keine
Abhingigkeit der Selektivitit vom Systemdruck im Bereich von 200-240 bar und der Tempe-
ratur im Bereich von 40-50°C festgestellt werden. Die gemessenen Selektivitdten fiir dieses
Stoffsystem lagen alle zwischen 0,3 und 0,55. Die im Labormalstab erzielten Selektivitdten
von < 0,1 konnten im Pilotanlagenmafstab somit nicht erreicht werden. Die Labormessungen
wurden jedoch mit deutlich untersittigten Gemischen durchgefiihrt, wahrend die Sanddorndl-
konzentration im Feed bei den Trennversuchen im Pilotanlagenmafstab im Bereich der
Sattigungskonzentration (1 Gew%) lag. Im Vergleich zur Teflon AF2400-PEI Membran weist
die Celluloseacetat-Membran ein umgekehrtes Verhalten beziiglich der Konzentrations-
abhéngigkeit der Selektivitdt auf. Eine Erh6hung der Sanddorndlkonzentration fiihrt bei dieser
Membran zu einer Verschlechterung der Trennleistung. Dieses Verhalten deutet auf unter-
schiedliche Transportmechanismen von Sanddornél bzw. Reisol durch die Celluloseacetat
bzw. Teflon AF2400-PEI Membranen hin.
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Abbildung 4.37: Abhéngigkeit der Selektivitit von der transmembranen Druckdifferenz fiir
die Trennung des Sanddorndl-CO,-Gemisches mit einer Celluloseacetat-Membran bei
Driicken von 200 und 240 bar und Temperaturen von 40 und 50°C.
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Abbildung 4.38: Spezifischer Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz
vor, wiahrend und nach Trennversuchen mit dem Sanddorn6l-CO, Gemisch bei unterschied-
lichen Versuchsbedingungen.
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Bei den Gemischuntersuchungen mit der Celluloseacetat-Membran wurde ein deutlicher Ab-
fall im COj,-Permeatfluss wihrend der Trennversuche beobachtet. Durch die Anwesenheit
von Sanddorn6l im System reduzierte sich der spezifische CO,-Permeatfluss durch die
Membran um einen Faktor 5 im Vergleich zu den Versuchsdaten fiir die CO,-Reinstoft-
permeation. Dies wird anhand von Abbildung 4.38 verdeutlicht. Sie zeigt den spezifischen
CO,-Permeatfluss als Funktion der transmembranen Druckdifferenz vor und wahrend den
Trennversuchen mit dem Sanddornol-CO, Gemisch. Wihrend der Trennversuche wurden
spezifische Permeatfliisse von lediglich 500 mol/(m?h) bei transmembranen Druckdifferenzen
erreicht. Nach den durchgefiihrten Trennversuchen mit dem Sanddorndlgemisch wurden die
Membranen 8 Stunden mit reinem CO; gespiilt, um die Regenerierbarkeit der Membranen zu
untersuchen. In Abbildung 4.38 ist der spezifische CO,-Permeatfluss als Funktion der trans-
membranen Druckdifferenz nach dem Spiilschritt aufgetragen. Wie Abbildung 4.38 zeigt,
konnten die Celluloseacetat-Membranen durch Spiilen mit reinem CO; nicht komplett
regeneriert werden. Die gleichen Permeatfliisse, die vor dem Trennversuch gemessen wurden,
wurden nach dem Spiiler der Apparatur und den Membranen nicht mehr erreicht. Auch nach
dem Ausbau der Membranen konnte eine Schmutzschicht auf der Membranoberfliche
beobachtet werden, was auf ein irreversibles, durch Spiilen nicht entfernbares Fouling
hinweist. Die hier dargestellten Ergebnisse zeigen somit, dass eine Celluloseacetat-Membran
fiir eine groBtechnische Anwendung vermutlich nicht in Frage kommt. Die relativ kleinen
Permeatfliisse (< 500 mol/m?h), die sich bei verhdltnismdBig grofle transmembranen Druck-
differenzen (30 — 60 bar) einstellen und die Selektivititen, die nur im Bereich von 0,3 — 0,55
liegen sprechen gegen die Verwendung einer Celluloseacetat-Membran.

4.4 Untersuchungen am 0,4 m*>-Membranmodul

Nachdem im Rahmen der Untersuchungen im Pilotanlagenmallstab an der TUHH gezeigt
werden konnte, dass eine Abtrennung von Reisdl aus iiberkritischem CO, mit Teflon
AF2400-PEI Membranen moglich ist, sollte im letzten Projektabschnitt die Durchfiihrbarkeit
der CO,-Regenerierung mittels Membranen im Feldversuch getestet werden. Hierzu wurde
die Extraktion von Reisol aus Reisschleifmehl und die anschlieBende Losungsmittelregene-
rierung mittels Teflon AF2400-PEI Membranen in der modifizierten SFE-Apparatur des
Projektpartners Mothes Hochdrucktechnik durchgefiihrt. Fiir die Extraktabscheidung im
0,4 m? Membranmodul wurden 2fach beschichtete Teflon AF2400-PEI Membranen
eingesetzt. Aufgrund der hohen Permeabilitit dieser Membranen und der Tatsache, dass die
CO,-Pumpe der SFE-Apparatur eine maximale Forderleistung von 20 kg/h hat, wurde eine
Membranfliche von lediglich 0,2 m? in das Membranmodul integriert. Im Rahmen des
Feldversuches wurde die Extraktion des Reisdls bei Driicken von 200 und 300 bar und bei
einer Temperatur von 45°C durchgefiihrt. Das iiberkritische CO, wurde bei transmembranen
Druckdifferenzen zwischen 7 und 11 bar regeneriert. Eine Zusammenfassung der erzielten
Ergebnisse ist in Tabelle 4.3 dargestellt.

Wie Tabelle 4.3 zeigt, wurden Selektivitdten zwischen 0,2 und 0,3 wurden fiir die Abtrennung
von Reisol aus iiberkritischem CO, erzielt. Fiir die hier durchgefiihrten Versuche lagen die
mittleren Reisdlzusammensetzungen im Feedstrom je nach Betriebsdruck bei 0,05 bis 0,10
Gew%. Das Extraktgemisch war bei den durchgefiihrten Versuchen deutlich unterséttigt. Aus
einem Vergleich mit dem in Abbildung 4.35 dargestellten Ergebnis, das die Konzentrations-
abhingigkeit der Selektivitit zeigt, erkennt man, dass eine gute Ubereinstimmung zwischen
dem im Pilotmafistab und im Feldversuch erzielten Versuchsergebnisse vorliegt. In Pilotan-
lagenmaBstab wurden Selektivititen von 0,2 — 0,3 bei Reisdlkonzentrationen im Feed von
0,05 Gew% bei transmembranen Druckdifferenzen von 5 — 20 bar erzielt. Dieses Ergebnis
bestdtigt die Abhédngigkeit der Selektivitdt von der Reisdlkonzentration im CO; und zeigt
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gleichzeitig, dass eine Regenerierung mittels Membranen bei Membranflichen von 0,2 m?
moglich ist. Nennenswert ist aulerdem, dass die Regenerierung des iiberkritischen CO, im
Rahmen dieser Untersuchungen bei Verhiltnissen vom Permeatfluss zu Feedfluss von ca. 80
—90% durchgefiihrt wurden. Der GroBteil des liberkritischen CO, permiierte somit durch die
Membranen. Dies stellt, neben der Stabilitit der Membranen, einer der wichtigsten Voraus-
setzungen flir den Erfolg dieses Membrantrennverfahrens dar, denn die potentielle Energie-
einsparung durch die Anwendung dieses Verfahrens wird maximal, wenn der durch die
Membran permiierende Strom maximiert wird.

Tabelle 4.3: Zusammenfassung der Ergebnisse des vom Projektpartner Mothes Hochdruck-
technik durchgefiihrten Feldversuches.

Versuch 1 | Versuch 2 | Versuch 3 Versuch 4
Extraktionsdruck [bar] 200 200 300 300
Extraktionstemperatur [°C] 45 45 45 45
Druckdifferenz [bar] 11 7 8 9
Membranefliache [m?] 0,2 0,2 0,2 0,2
Extraktionsdauer [h] 29,2 33,1 26,5 27
Ausbeute [%] 15,7 16,9 14,5 15,5
Feedfluss [g/min] 346 337 183 236
Permeatfluss [g/min] 306 316 143 205
Jcoz [mol/(m?h)] 2360 2300 975 1400
Feedzus.[wt%] 0,052 0,050 0,100 0,081
Permeatzus. [wt%] 0,003 0,011 0,027 0,018
Selektivitt [-] 0,06 0,22 0,26 0,22

Gemadll Abbildung 4.35 wire eine Verbesserung der Trennleistung durch eine Erhdhung der
Reisdlkonzentration im Feedstrom zu erwarten. Trennversuche bei noch hoéheren Reisdl-
konzentrationen konnten im Rahmen des Feldversuches aus anlagentechnischen Griinden
nicht durchgefiihrt werden. Aus dem folgenden Grund sollten dies jedoch noch untersucht
werden: Eine Regenerierung von iiberkritischem CO, bei einer hohen Olkonzentration im
Feed und einem hohen Verhiltnis vom Permeatfluss zum Feedfluss wiirde eine sehr starke
Aufkonzentrierung und eine Ubersittigung des Feedgemisches zur Folge haben. Dies wiirde
zu einer Kondensation der im CO, geldsten Substanz und zur Bildung einer Fliissigkeits-
schicht auf der Membranoberfliche fiihren, welche ein zusétzlicher Transportwiderstand fiir
die Permeation von CO; durch die Membran darstellten wiirde. Dies konnte dazu fiithren, dass
die Trennung zusammenbricht und eine CO,-Regenerierung nicht mehr moglich ist. Die
Untersuchung dieser Problematik und die Erarbeitung moglicher Losungsansétze zur Ver-
meidung dieses Problems sollte das Ziel von weiteren Untersuchungen sein.
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5. Wirtschaftlichkeitsstudie

Zur Bestimmung der moglichen Kostenersparnis bei einem Extraktionsverfahren mit tiber-
kritischem Kohlendioxid mit einer Losungsmittelregenerierung mittels Membran im Ver-
gleich zu einer Extraktion einer LOsungsmittelregenerierung mittels einer konventionellen
Entspannung, wurde eine Wirtschaftlichkeitsrechnung am Beispiel der Reisolextraktion
durchgefiihrt. Abbildungen 5.1 und 5.2 zeigen schematische Darstellungen der beiden
Verfahrensvarianten. Gesamtinvestitionskosten und Produktionskosten wurden fiir die Verar-
beitung von 5000 Jahrestonnen Reisschleifmehl fiir die oben genannten Verfahrensvarianten
berechnet. Die folgenden Annahmen wurden bei der Berechnung getroffen:

- Das Losen von Reisdl im System wurde vernachldssigt. Zur Bestimmung der Stoff-
daten des Systems wurden die Reinstoffdaten des Kohlendioxids angenommen.

- Anderungen der potentiellen und kinetischen Energie wurden vernachlissigt. Zur
Bestimmung der zu leistenden technischen Arbeit und der zu- und abzufiihrenden
Wirmemengen wurde die folgende Gleichung verwendet:

Qi=hy—h; + Wy, (5.1)

- Druckverluste des stromenden Losungsmittels wurden vernachldssigt, so dass Er-
wiarmungs- und Kiihlvorginge beim stationdren Betrieb als isobare Zustandsdnder-
ungen betrachtet werden konnten.

- Die gesamte Anlage wurde als adiabat betrachtet.

- Die Verdichtung erfolgt einstufig und hat einen isentropen Wirkungsgrad von 0,72.

80 bar, 50 °C

300 bar, 50°C
Reisschleif- y y y %

mehl, 806 kglh
v ¥ v

| Reisél,
Z}) 162 kaih

Entdltes Reis- 4 Y [ % v

schleifmehl, -«

645 kglh )@ ) D_ I‘élgke-up
300 bar, 50 °C ?

Abbildung S5.1: Schematische Darstellung der Extraktion von Reisdl mit Losungsmittel-
regenerierung mittels Entspannung und interner Warmeriickgewinnung.

71



80 bar, 50°C

300 bar, 50°C ,/—\ ﬁ 280 bar, 50°C
o
Reisschleifmehl, i 300 bar, ?D c - ._\
soekaih 80 bar, 50 °C

v ¥ v T,

Reisél,
162 kalh

| [ [ r Y
= y - Entdltes
Make-up Reisschleifmehl,
€02 300 bar, 50 °C 645 kgih

Abbildung 5.2: Schematische Darstellung der Extraktion von Reisdl mit Losungsmittel-
regenerierung mittels Membran.

Zur Auslegung des Extraktionsprozesses wurden die folgenden Parameter festgelegt:

- Die Extraktion erfolgt bei einem Druck von 300 bar und einer Temperatur von 50°C.
- Losungsmittelverhiltnis betragt 32 kgcoa/Kgreisschleifmehl-

- Der CO,-Bedarf betragt 25.800 kg/h.

- Abscheidung erfolgt bei einem Druck von 80 bar und einer Temperatur von 50°C.

- Ausbeute an Reisol bei der Extraktion betragt 20 %.

- Produktionsmenge von 1000 Jahrestonnen Reisol.

- Betriebszeit von 6200 h/a.

- Der spezifische Permeatfluss durch die Membran betrdgt 2000 mol/(m?h).

Die Gesamtinvestitionskosten beider Verfahrensvarianten wurden auf Basis der Anschaff-
ungskosten der Haupt-Anlagenteile iiber Zuschlagsfaktoren nach Peters, Timmerhaus und
West [5] abgeschitzt. In Tabelle 5.1 sind die Zuschlagsfaktoren, die zur Abschidtzung der
direkten und der indirekten Kosten angesetzt wurden, dargestellt. Die Gesamtinvestitions-
kosten wird aus der Summe der direkten und der indirekten Kosten ermittelt. Diese betragen
ca. das Sfache der Apparatekosten.

Die Bestimmung der Anschaffungskosten der Haupt-Anlagenteile wurde nach Peters,
Timmerhaus und West [5] berechnet. Zur Berechnung der Anschaffungskosten wurden die
Anlagenteile grob ausgelegt. Warmetauscherflichen und Kompressorleistungen wurden aus
einfachen Energiebilanzen (Gleichung 5.1) und Auslegungsgleichungen berechnet. In Tabelle
5.2 sind die ermittelten Anschaffungskosten fiir die Anlagen-Hauptkomponenten zusammen-
gefasst. GeméB der hier durchgefiihrten Rechnung sind die beiden Verfahrensvarianten
hinsichtlich der Anschaffungskosten gleichwertig.
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Tabelle 5.1:

Zuschlagfaktoren zur Abschitzung der Gesamtinvestitionskosten [5].
Direkte Kosten Zuschlagfaktor [%]
Hauptanlagenteile 100
Installation der Hauptanlagenteile 39

Mess- und Regeltechnik 26
Verrohrung 31

Strom 10
Gebéude 29

Land 12
Anlagen flir Heizdampf, Kiihlwasser, Elektrik 55
Indirekte Kosten

Engineering und Projektiiberwachung 32
Konstruktionskosten 34
,Behordenengineering* 4
Honorar Bauunternehmer 19
Unvorhergesehenes 37
Gesamte indirekte Kosten 302
Gesamte direkte Kosten 126
Working Capital 75
Gesamte Investitionskosten 503

Tabelle 5.2: Ermittelte Kosten der Haupt-Anlagenteile fiir die Batchextraktion mit und ohne
Membraneinheit.
Batchextraktion ohne Membran Batchextraktion mit Membran
Haupt-Anlagenteile Kosten Haupt-Anlagenteile Kosten
3 Extraktionsautoklaven € 1.050.000 3 Extraktionsautoklaven € 1.050.000
CO,-Kompressor € 400.000 2 CO,-Kompressoren € 330.000
2 Wirmetauscher € 60.000 2 Wirmetauscher € 10.000
Druckbehélter € 350.000 2 Druckbehilter €530.000
Abscheider € 200.000 Abscheider € 50.000
Membranmodul € 120.000
Summe € 2.060.000 Summe € 2.090.000

Die operativen Kosten beider Verfahrensvarianten wurden aus Energiebilanzen, Auslegungs-
gleichungen und der angesetzten jdhrliche Betriebszeit von 6200 h berechnet. Die zugrunde

gelegten spezifischen Kosten der Betriebsmittel sind in Tabelle 5.3 dargestellt.

Tabelle 5.3: Zugrunde gelegte Preise zur Bestimmung der operativen Kosten.

Betriebsmittel Spezifische Kosten
Stromkosten 0,05 €/kWh
Heizdampf 3,70 €/t
Kiihlwasser 0,07 €t
Kohlendioxid 200 €/t
Membranmaterial 650 €/m?
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In Tabelle 5.4 sind die ermittelten operativen Kosten fiir die Reisschleifmehlaufbereitung
mittels Batchextraktion mit Losungsmittelregenerierung einer einfachen Entspannung und
mittels Membran zusammengefasst. Die operativen Kosten bei der Batchextraktion mit L&-
sungsmittelriickgewinnung mittels Membran sind um einen Faktor 1,6 groBer als die opera-
tiven Kosten der Batchextraktion mit Losungsmittelriickgewinnung ohne Membran. Von
grofler Unsicherheit bei der Bestimmung der operativen Kosten bei der Batchextraktion mit
Losungsmittelriickgewinnung mittels Membran ist die angesetzte Lebensdauer und die
Kosten fiir das Membranmaterial. Bei der Berechnung der operativen Kosten wurde eine
Membranlebensdauer von 6 Monaten angesetzt. Es ist denkbar, dass die Lebensdauer der
Membranen mehr als 6 Monaten betragen kann. Bei einer Lebensdauer der Membran von 2
bis 3 Jahren, wie bei der Umkehrosmose iiblich, kdnnte mit deutlich geringeren Membran-
kosten gerechnet werden.

Tabelle 5.4: Zusammenfassung der ermittelten Produktionskosten fiir die Batchextraktion mit
und ohne Membran.

Betriebsmittel Batchextraktion Batchextraktion
ohne Membran mit Membran
Stromkosten 187.000 €/a 31.000 €/a
Kiihlwasser 9.800 €/a 2.000 €/a
Kohlendioxid 166.000 €/a 166.000 €/a
Membranmaterial - 390.000 €/a
Summe 362.800 €/a 590.000 €/a

Mit Hilfe der Rentabilitdtsmethode und Kapitalwertmethode wurden die minimalen Produkt-
preise aus den abgeschitzten operativen Kosten und Investitionskosten ermittelt. Die fol-
genden Randbedingungen wurden fiir die Berechnung angesetzt:

- Ertragssteuersatz: 25 %

- Minimal Acceptable Rate of Return (MARR): 20 %

- Abschreibungszeitraum: 7 Jahre (lineare Abschreibung)
- Betrachtungszeitraum: 10 Jahre

- Produktion im 1. Jahr: 50 %

Tabelle 5.5 zeigt eine Zusammenfassung der berechneten minimalen Produktpreise fiir eine
Reisolextraktion mit Losungsmittelregenerierung mit und ohne Membran. Bei einem Produkt-
preis von 8 — 12 €/kggeissi ist die Wirtschaftlichkeit des Extraktionsverfahrens mit tiberkri-
tischem Kohlendioxid gegeben. Ein Vergleich der beiden hier beriicksichtigten Verfahrens-
varianten zeigt, dass die Batchextraktion mit Losungsmittelriickgewinnung mittels Membran
gegeniiber einer Extraktion mit Losungsmittelregenerierung mittels einer einfachen Ent-
spannung um etwa 7 % teuerer ist. Wie bereits erwéhnt sind die angesetzten Membrankosten
und die Membranlebensdauer vor grof8er Unsicherheit. Um den Einfluss der Membranlebens-
dauer und der Membrananschaffungskosten auf die Gesamtwirtschaftlichkeit der Batch-
extraktion mit LOsungsmittelregenerierung mittels Membran zu untersuchen, wurde eine
Sensitivitdtsanalyse auf Basis der Kapitalwertmethode durchgefiihrt. Der minimale Produkt-
preis zur wirtschaftlichen Extraktion fiir Reisdl wurde fiir diese Verfahrensvariante bei
spezifischen Membrananschaffungskosten von 325, 650 und 1300 €/m? und bei einer ange-
nommenen Membranlebensdauer von zwischen 1 und 24 Monate ermittelt. Das Ergebnis der
Sensitivitdtsanalyse ist in Abbildung 5.3 dargestellt. Der ermittelte minimale Produktpreis fiir
die Reisolextraktion mit Losungsmittelregenerierung ohne Membran ist zum Vergleich eben-
falls in Abbildung 5.3 eingetragen.
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Tabelle 5.5: Nach der Kapitalwertmethode und der Rentabilitdtsrechnung ermittelten mini-
malen Produktpreise fiir eine Reisextraktion mit Losungsmittelregenerierung mit und ohne
Membran.

Minimaler Produktpreis €/kg
Batchextraktion | Batchextraktion
ohne Membran mit Membran
Rentabilitdtsrechnung 4,38 4,68
Kapitalwertmethode 3,59 3,89

Der minimale Produktpreis steigt logischerweise mit zunehmendem Anschaffungspreis fiir
das Membranmaterial und abnehmender Membranlebensdauer an. Anhand der Auftragung
erkennt man, dass eine Paritit beider Verfahrensvarianten beziiglich des minimalen Produkt-
preises bei einer Membranlebensdauer von mehr als 6 Monate und Anschaffungskosten fiir
das Membranmaterial von 325 €/m? erreicht wird. Mit steigendem Membranpreis verlédngert
sich die erforderliche Mindestlebensdauer der Membran, um die gewiinschte Rentabilitéts-
grenze zu erreichen. Die Membranlebensdauer und die Anschaffungskosten fiir das Membran-
material sind somit entscheidend fiir die Wirtschaftlichkeit einer Membranabscheidung im
grof3technischen Einsatz.

9
—e—325 €/m?
8 —B— 650 €/m?
1300 €/m?

Minimaler Produktpreis [€/kg]
(o]

3 L N N s
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24

Membranlebensdauer [Monate]

Abbildung 5.3: Abhingigkeit des minimalen Produktpreises von der Membranlebensdauer
bei spezifischen Membrananschaffungskosten von 325, 650 und 1300 €/m?.

Eine weitere Sensitivitdtsanalyse wurde auf Grundlage der Kapitalwertmethode fiir die Batch-
extraktion mit und ohne Membran durchgefiihrt. Der Einfluss einer Variation der Investitions-
kosten, der operativen Kosten, der Ertragssteuer und des MARR-Wertes auf den minimalen
Produktpreis wurde untersucht. In Tabelle 5.6 ist das Ergebnis der Sensitivititsanalyse darge-
stellt. Je nach Parameter liegen die Schwankungen im minimalen Produktpreis bei ca. £ 1 %
bis + ca. 34 %.
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Tabelle 5.6: Ergebnis der durchgefiihrten Sensitivitdtsanalyse.

Verdanderung Parameter Veridnderung Produktpreis [%]
Batchextraktion Batchextraktion
ohne Membran mit Membran

Investitionskosten £ 10 % +£6,5% +79%

Operative Kosten £ 10 % +29% +1,5%

Ertragssteuer £ 1 % +0,7 % +0,8 %

MARR + 10 % +31% +37 %
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6. Offentlichkeitsarbeit

Die Ergebnisse des Projektes wurden auf der ,,3rd International Meeting on High Pressure
Chemical Engineering” vom 10. — 12. Mai 2006 in Erlangen, dem ,,11. Aachener Membran-
kolloquium® vom 28. — 29. Mérz 2007 in Aachen und dem ,,5th International Symposium in
Chemical Engineering and High Pressure Processes* vom 24. — 27. Juni 2007 in Segovia im
Rahmen von Posterprésentationen présentiert. Des Weiteren wurde ein Manuskript mit einer
Zusammenstellung einiger Projektergebnisse zur Veroffentlichung im ,,Journal of Super-
critical Fluids* eingereicht. Das Manuskript befindet sich zur Zeit im Begutachtungsprozess.
Eine Ausstellung iiber das Projektvorhaben fand im Rahmen des Gemeinschaftsstandes der
TUHH auf der ACHEMA 2006 statt. Die vom Projektpartner NWA GmbH angefertigten
Membranmodule wurden als Ausstellungsobjekte gezeigt.

7. Fazit

Im Rahmen dieses Projektes wurde die Abtrennung von Extrakten aus iliberkritischem CO;
mittels Membranen untersucht. Die Ergebnisse der Labor-, Pilot- und Feldversuche zeigten,
dass eine MallstabsvergroBBerung bei diesem Trennverfahren auf Membranfldchen von 0,2 m?
moglich ist. Die Ergebnisse der durchgefiihrten Versuche im Labormalfstab, im Pilotanlagen-
mafstab und im Feldversuch stimmten ferner gut iiberein. Die Funktionalitit beider im
Rahmen des Projektes entwickelten Membranmodule konnten im Pilotmafistab bzw. im
Feldversuch nachgewiesen werden.

Zur Herstellung der fiir die Pilot- und Feldversuche benétigten Membrankissen wurde das
verwendete Schweillverfahren weiterentwickelt und optimiert. Dieses ist einsatzbereit und
kann zur Herstellung von weiteren Membrankissen angewendet werden. Durch die Opti-
mierung des Schweillverfahrens konnte eine deutliche Verbesserung in der Qualitdt der
Membrankissen erzielt werden. Dies trifft jedoch nur fiir die Teflon AF2400-PEI Membranen
zu. Die Celluloseacetat-Membranen lieBen sich nicht einwandfrei verschweilen. Eine zusétz-
liche Abdichtung der SchweiBinaht mit Epoxidharz war notwendig um das Auftreten von
Undichtigkeiten in den Membrankissen zu vermeiden.

Eine optimale Abtrennung von Sanddorndl aus iiberkritischem CO, mit Celluloseacetat-
Membranen war nur im Labormafistab moglich. Untersuchungen im Pilotanlagenmalstab
zeigten, dass Selektivititen < 0,1 bei hoheren Sanddorndlkonzentrationen im Feedgemisch
nicht erreicht werden konnen. Zudem kam es, aufgrund der hohen Feedkonzentrationen, zu
einem sehr starken Einbruch des CO,-Permeatflusses bei den Pilotversuchen. Transmembrane
Druckdifferenzen von 50 bar mussten eingestellt werden um spezifische Permeatfliisse von
500 mol/(m?h) zu erreichen. Dieses Ergebnis und die aufwendige Membrankissenherstellung
spricht gegen eine Verwendung der Celluloseacetat-Membranen filir die Abtrennung von
Sanddornoél aus iiberkritischem CO, im grof3technischen Malstab.

Die Abtrennung von Reisol aus iiberkritischem CO, mit Teflon AF2400-PEI Membranen
wurde erfolgreich durchgefiihrt und bietet die besten Perspektiven fiir eine groftechnische
Anwendung. Bei Langzeitversuchen mit dem a-TCA-CO,- und dem Reis6l-CO,-Gemisch im
Pilotanlagenmalstab wiesen die Teflon AF2400-PEI-Membranen ein stabiles Verhalten {iber
Zeitrdume von bis zu 5 Monaten auf. Im Feldversuch konnte die Durchfiihrbarkeit der Reisol-
extraktion mit anschlieBender Extraktabscheidung mittels 2fach beschichteten Teflon
AF2400-PEI Membranen nachgewiesen werden. Deutlich bessere Selektivititen wurden im
Vergleich zu den Laboruntersuchungen erzielt, vermutlich aufgrund der Verdnderung der
angewendeten Beschichtungsmethode und der Optimierung des Schwei3verfahrens. Die
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relativ hohe Permeabilitdt der eingesetzten Teflon AF2400-PEI Membranen ermdglichte eine

Regenerierung des iiberkritischen CO, bei transmembranen Druckdifferenzen zwischen 7 und
11 bar.

Eine detaillierte, am Beispiel der Reisdlextraktion durchgefiihrte Wirtschaftlichkeitsstudie
zeigte jedoch, dass eine Regenerierung von iiberkritischem CO, mit Hilfe von Membranen
keine signifikante Verbesserung der Wirtschaftlichkeit des konventionellen SFE-Prozesses
ermoglicht. Gemif der Wirtschaftlichkeitsstudie {ibt der relativ hohe Membranpreis sowie die
momentan noch begrenzte Lebensdauer der eingesetzten Teflon AF2400-PEI Membranen den
entscheidenden Einfluss die Wirtschaftlichkeit der Membranabscheidung aus. Ferner ist der
apparative Aufwand fiir die SFE mit Membranabscheidung deutlich hoher als bei der konven-
tionellen SFE. Die zusétzlichen Kosten fiir die vom Membranverfahren benétigten Peripherie-
gerite stellen einen entscheidenden Einflussfaktor dar. Die Energieeinsparung durch den
reduzierten Kompressionsaufwand konnen die hoheren Investitionskosten im Vergleich zur
konventionellen SFE momentan noch nicht kompensieren.
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