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Zusammenfassung

In einer Zeit, in der der menschengemachte Klimawandel omnipräsent ist und die End-

lichkeit der meisten Rohstoffe immer deutlicher wird, muss die Suche nach alternativen

Strategien intensiviert werden, um die Verschwendung dieser Ressourcen zu verhindern.

Dünnlauge, ein lignosulfonathaltiges Abwasser aus der Papierindustrie, fällt jährlich in

großen Mengen als Abfallstrom der Papierproduktion an und wird fast vollständig zur

Energiegewinnung durch Verbrennung genutzt. Trotz zahlreicher bekannter Weiterver-

arbeitungsmethoden konnte sich bisher keine Methode durchsetzen, um die in der Dünn-

lauge gelösten Lignosulfonate einer weiterführenden Verwendung zuzuführen.

Im Rahmen des Gesamtprojektes sollte auf Basis der in Dünnlauge gelösten Lignosul-

fonaten organische Elektrolyte für Redox-Flow-Batterien entwickelt werden und somit

ein entscheidender Beitrag für die nachhaltige Speicherung von elektrischem Strom gelegt

werden. Der Fokus dieser Arbeit beschäftigt sich mit der Nutzbarmachung der Lignin-

komponente, da zur Weiterverarbeitung eine stark aufkonzentrierte Lignosulfonatlösung

benötigt wird.

Die vorliegende Arbeit fokussiert sich dabei auf die Entwicklung und Intensivierung ei-

nes Cross-Flow-Filtrationsprozesses für Dünnlauge mit neuartigen keramischen Hohlfa-

sermembranen. Die Effekte der Prozessparameter (Reynolds-Zahl, Wandschubspannung,

Transmembrandruck, Membranporengröße) auf die Filtrationsleistung (Permeatfluss, Li-

gosulfonatretention, Molmassenverteilung) wurden in Cross-Flow-Filtrationsversuchen

untersucht und gleichzeitig der Filtrationsprozess charakterisiert. Es zeigte sich, dass

der Permeatfluss/Lignosulfonatretention mit steigendem Transmembrandruck/Reynods-

Zahl/Wandschubspannung ansteigt. Die maximale Filtrationsleistung ist folglich bei

möglichst hohem Transmembrandruck und Reynods-Zahl/Wandschubspannung zu er-

reichen.

In Aufkonzentrierungsversuchen wurde das Verhalten der Membranen unter Änderung

xvii



der Lignosulfonatkonzenatration auf die Filtrationsleistung untersucht. Mit einer 3 nm

Hohlfasermembran konnte die beste Kombination aus Lignosulfonatretention (68 %) und

Permeatflux (35 L · m−2 · h−1) bei einer angestrebten Volumenreduktion von 80 % erzielt

werden. Ebenso zeigte sich, dass durch die Zugabe unfiltrierter Dünnlauge die Filtrati-

onsleistung nur minimal beeinflusst wird und somit eine Filtration im kontinuiertlichen

Betrieb möglich ist.

Hohlfasermembranen zeigten eine besonders gute Eignung zur Filtration von Dünnlau-

ge. Aufgrund des geringeren inneren Durchmessers lassen sich mit diesen Membranen,

mit vergleichsweise geringerem Aufwand, deutlich höhere Wandschubspannungen erzeu-

gen, als mit herkömmlichen tubulären Membranen. Da der Flux maßgeblich mit der

Wandschubspannung ansteigt, lassen sich Lignosulfonate deutlich effizienter mit Hohl-

fasermembranen aufkonzentrieren.

Basierend auf einem alkalischen Reinigungsmittel, wurde eine effektive Reinigungsstra-

tegie für die keramischen Membranen entwickelt. Insgesamt konnte in Abhängigkeit der

Reinigungsdauer 95 % der initialen Wasserpermeabilität wieder hergestellt werden.

Basierend auf den Filtrationsergebnissen konnte ein Filtrationsmodell zur Vorhersage

des Permeatflusses in Abhängigkeit der Prozessparameter entwickelt werden.

Um effektiv Membranfouling zu verhindern, wurde eine chemischen Oberflächenmodifi-

zierung für keramische Membranen entwickelt. In den Filtrationsversuchen zeigte sich,

dass die Zeta-Potentialdifferenz zwischen Lignosulfonaten und Membranmaterial zu ei-

ner starken Adsorption der Lignosulfonate an der Membranoberfläche führt. Basierend

auf diesen Ergebnissen wurde die Membran mit 3-(Trihydroxysilyl)-1-propansulfonsäure

modifiziert und somit die Zeta-Potentialdifferenz verringert. Durch die Modifizierung

konnte der Permeatflux um ca. 20 % gesteigert sowie der Anteil des irreversiblen Fou-

lings von 12,0 % auf 1,3 % reduziert werden.

Schlüsselwörter:

keramische Hohlfasermembran, Lignin, Lignosulfonat, Dünnlauge, Permeatrückspülung,

chemische Oberflächenmodifizierung
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Abstract

At a time when man-made climate change is of great importance and the finiteness of

most raw materials is becoming increasingly apparent, the search for alternative strate-

gies must be intensified in order to prevent the waste of these resources.

Spent sulfite liquor, a lignosulfonate-containing waste water from the pulp and paper

industry, is generated annually into large amounts. Unfortunately the majority of the

waste stream, is incinerated to produce energy although different further-processing

methodes for the containing lignosulfonates are known.

Within the overall project, organic electrolytes for redox flow batteries, based on ligno-

sulfonates, should be developed. this would be a decisive contribution to the sustainable

storage of electricity. The primary objective of this work was the utilization of the lignin

component as a highly concentrated lignosulfonate solution which is necessary for the

further processing.

The present work focuses on the development and intensification of a cross-flow filtration

process for spent sulfite liquor with novel ceramic hollow-fiber membranes. The effects

of the process parameters (Reynolds number, wall shear stress, transmembrane pressure,

membrane pore size) on the filtration performance (permeate flow, ligosulfonate reten-

tion, molecular mass distribution) were investigated in cross-flow filtration experiments

and at the same time the filtration process was characterized. It was shown that the

flux as well as the lignosulphonate retention increases with increasing transmembrane

pressure and increasing Reynods number/wall shear stress. In order to maximize the

filtration performance, filtration at the highest possible transmembrane pressure and the

highest possible Reynods number/wall shear stress is therefore necessary.

In concentration experiments, the behavior of the filtration performance was investigated

under changing lignosulfonate concentration. With a 3 nm hollow fiber membrane, the

best combination of lignosulfonate retention and permeate flux could be achieved with
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a target volume reduction of 80 % compared to the other membranes tested. Overall, a

flux of 35 L · m−2 · h−1 could be achieved with a lignosulphonate retention of 68 %. It

has also been shown that the filtration performance is only minimally influenced by the

addition of unfiltered spent sulfite liquor and therefore filtration in continuous operation

is possible.

Hollow fiber membranes showed a particularly good suitability for the filtration of spent

sulfite liquor. Due to the smaller inner diameter, these membranes can generate a sig-

nificantly higher wall shear stresses with comparatively less effort than conventional

tubular membranes. Due to the fact that the flux increases significantly with the wall

shear stress, lignosulfonates can be concentrated much more efficiently with hollow fiber

membranes than with other membranes.

Based on an alkaline cleaning agent, an effective cleaning strategy has been developed for

the ceramic membranes. Overall 95 % of the initial water permeability could be restored,

depending on the cleaning duration. Based on the filtration results, a filtration model

for the prediction of the permeate flux as a function of the transmembrane pressure and

the wall shear stress was developed.

In addition to the fundamental work on the filtration process, a chemical surface modi-

fication for ceramic membranes was developed to effectively prevent membrane fouling.

In the filtration experiments it was shown that the zeta potential difference between lig-

nosulfonates and membrane material leads to a strong adsorption of the lignosulfonates

on the membrane surface. Based on these results, the membrane was modified with

3-(trihydroxysilyl)-1-propanesulfonic acid, thus reducing the zeta potential difference.

Through the modification the permeate flux could be reduced by approx. 20 % and the

proportion of irreversible fouling was reduced from 12,0 % to 1,3 %.

Keywords:

ceramic hollow fiber membrane, lignin, lignosulfonate, spent sulfite liquor, backflushing,

chemical surface modification
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