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1 Einleitung

1.1 Stand der Wissenschaft und Technik

Aufgrund wirtschaftlicher Anforderungen stellen die Effizienzsteigerung und die Optimierung
bereits bestehender chemischer Prozesse heute eine zentrale Herausforderung dar. In der
Technik laufen heterogen katalysierte Gas/Flussig-Reaktionen oft unter starker Limitierung
der Reaktionsgeschwindigkeit durch Stofftransportprozesse ab. Beim Einsatz technischer
Pellet-Katalysatoren begrenzt oft die Diffusion der Reaktanden im pordsen Katalysator die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit. Die Folge ist eine schlechte Ausnutzung des Katalysa-
tors und eine geringe Raum-Zeit-Ausbeute, was vor allem bei teuren Edelmetallkatalysatoren

unerwinscht ist.

Insbesondere fir schnell ablaufende Mehrphasenreaktionen muss bei der Wah! des Re-
aktortyps fiir einen intensiven Kontakt zwischen Gas- und Flussigphase, der Vorraussetzung
flr eine hohe Stofflibergangsgeschwindigkeit ist, gesorgt werden. Geringe Gaslslichkeiten
in der flissigen Phase kdnnen durch hohe Systemdriicke ausgeglichen werden. Zudem kon-
nen der Stofflibergang vom Kern der flissigen Phase auf die dufiere Oberflache des festen
Katalysators (Filmdiffusion) und die Diffusion der Reaktanden innerhalb des porésen Kataly-
sators (Porendiffusion) die effektive Reaktionsgeschwindigkeit, bzw. bei Folgereaktionen
auch die Selektivitdt zum gewlinschten Zwischenprodukt, begrenzen. Daher werden in kon-
ventionellen Rihrkessel-Suspensionsreaktoren feinkérnige Pulverkatalysatoren eingesetzt,
um die Diffusionswege im Katalysatorpellet zu verringern. Diesem Vorteil steht jedoch die
verfahrenstechnisch aufwendige, zeitintensive und somit teure Abtrennung des Katalysators
vom Produkt gegeniber. Eine weitere Moglichkeit der Diffusionsiimitierung entgegenzuwir-
ken besteht im Einsatz von Schalenkatalysatoren. Schalenkatalysatoren konnen jedoch nicht
ohne weiteres fir verschiedene Reaktionen verwendet werden, da ihre Geometrie an die Er-

fordernisse der Reaktion angepasst werden muss.

Ein technisch interessanter Ansatz, um die Katalysatorausnutzung durch Verringerung
der Stofftransportwiderstande zu verbessern und gleichzeitig die Selekfivitdt zu dem in den
meisten Fallen erwilinschten Zwischenprodukt zu erhdhen, besteht im Einsatz mikrostruktu-
rierter Reaktoren im Porendurchflussbetrieb (PFT) oder im Betrieb als katalytischen Diffusor
(CD) [1]. Durch Extrudieren und Sintern keramischer Massen hergestellte pordse keramische
Membranen oder Membrantrager, wie sie im Bereich der Filtrationstechnik verwendet wer-

den, bieten eine vergleichsweise kostengiinstige Méglichkeit diese Konzepte zu realisieren.

Fir den PFT-Betrieb werden symmetrische makropordse Membranen an den Poren-

wanden katalytisch beschichtet. Die Porengrofie und die Durchstromungsgeschwindigkeit
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werden dabei so gewahlt, dass der diffusive Stofftransport quer zur Strémungsrichtung kei-
nen inhibierenden Einfluss auslbt. Dadurch kann die Kontaktzeit an den aktiven Zentren ge-

nauer eingestellt werden, so dass eine héhere Selektivtitat erwartet wird.

Im CD-Betrieb Ubernimmt eine asymmetrische Membran neben der Aufgabe der Kata-
lysatorfixierung auch die Funktion der gezielten Dosierung des Gases (hier. Wasserstoff),
wodurch die katalytische Aktivitdt gesteuert werden kann. Die Zufuhr der Reaktanden in die
katalytisch aktive Zone, die feinporige Deckschicht der Membran, erfolgt getrennt voneinan-
der. Der zur Reaktion bendtigte Wasserstoff wird Gber den grobpordsen Trager herangefiinrt.
Die Flussigphase befindet sich auf der Katalysatorseite der Membran und wird aufgrund der
Kapillarkréfte in die Porenstruktur der katalytisch aktiven Schicht eingesaugt. Die Immobili-
sierung des Katalysators ausschiief3lich in der diinnen, pordsen Schicht ermdglicht, dhnlich

wie in einem Schalenkatalysator, kurze Diffusionswege.

1.1.1 Fachliteratur

In der Literatur sind verschiedene Arbeiten zur Anwendung des Porendurchflussreak-
tors und des katalytischen Diffusors fir Gas/Fllssig-Reaktionen dokumentiert. Das Einsatz-
gebiet erstreckt sich im Wesentlichen auf Hydrierreaktionen. Als Bewertungskriterium dieser
beiden Konzepte dient in den Arbeiten neben der Aktivitdt auch die Selektivitat bei Folgere-

aktionen.

Das Konzept des katalytischen Diffusors wurde erstmals von Cini et al. vorgestellt [2].
In dieser Arbeit wurde das Leistungspotenzial des CD-Konzeptes am Beispiel der Hydrierung
von o-Methylstyren studiert und die Ergebnisse mit konventionellen Systemen verglichen.
Eingesetzt wurden asymmetrische keramische Membranen mit Palladium als Aktivkompo-
nente. Es konnte gezeigt werden, dass fur den untersuchten Temperaturbereich (27-50 °C)
die Aktivitat im katalytischen Diffusor im Vergleich zu einem vollstédndig benetzten Schalen-
katalysator mit einer aktiven Schichtdicke von etwa 55 pm um den Faktor 20 hoher liegt. Be-

grundet wurde dies mit den verklrzten Diffusionswegen im katalytischen Diffusor.

Pereux et al. untersuchten die Hydrierung von Nitrobenzol zu Anilin an einer asymmet-
rischen, rohrférmigen Membran, bei der sich die Deckschicht aus y-Al,O; auf der Innenseite
befand [3]. Dabei wurden die gemessenen Aktivitdten bei unterschiedlicher Anordnung des
gasformigen und flissigen Reaktanden miteinander verglichen. Die Verfahrensvariante, bei
der das Wasserstoffgas von der Membraninnenseite und das Nitrobenzol iber den grobpo-
rosen Trager zugefuhrt wurde, fihrte zu hdheren Aktivitatswerten als im umgekehrten Fall,

da unter diesen Bedingungen der Wasserstoff nicht limitierend wirkte.
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Das Reaktorprinzip des Porendurchflussreaktors wurde fiir die Reduktion von Nitrat
und Nitrit in Wasser durch Wasserstoff zu Stickstoff an bimetallischen Pd/Cu- und Pd/Sn-
sowie monometallischen Pd-Katalysatoren verwendet, die in porose keramische Membranen
abgeschieden [4, 5, 6, 7] oder, auf Aluminiumoxidpartikeln als Trager fixiert, in organische
Polymermembranen [8] eingebettet wurden. Die Untersuchungen zeigten im PFT-Reaktor
unter moderaten Prozessbedingungen deutlich héhere Akfivitaten als mit konventionell ver-
fugbaren Pd/Cu-Pulverkatalysatoren (Trager: y-Al,O;). Dies wurde auf eine Verringerung von

Stofftransportlimitierungen, und hier insbesondere auf die bessere Kontrolle des pH-Wertes

(da bei der Reaktion OH -lonen entstehen), im Katalysator zuriickgefuhrt.

Das PFT-Prinzip wurde auch auf Gasphasenreaktionen angewandt. Durch den konvek-
tiven Transport in den Poren gelingt es auch in der Gasphase, den Einfluss der Porendiffusi-
on zu eliminieren. Die Kontaktzeit kann dadurch Uber die transmembrane Strdmungsge-
schwindigkeit praziser eingestellt werden als bei konventionellen Katalysatoren. Die Folge
sind héhere Selektivitaten. Fiir die Hydrierung von Toluol zu Methylcyclohexan bei 70-100 °C
an Pt als Aktivkomponente auf Membranen aus mesopordsem y-Aluminiumoxid bzw. Silici-
umdioxid [9] und fiir die partielle Hydrierung von Acetylen und 1,3-Butadien im Temperatur-
bereich 25-200 °C an Pd auf Membranen aus y-Aluminiumoxid mit Porendurchmessern von

etwa 3,5-4 nm konnte dies nachgewiesen werden [10].

Ahnliche Ergebnisse wurden bei der selektiven Hydrierung von Propin zu Propen unter
milden Temperaturbedingungen an Pd-Katalysatoren in Polymermembranen mit und ohne
Titandioxid-Partikeln als Filimedium beobachtet [11, 12]. Die erzielten Selektivitaten zum
gewlinschten Produkt Propen lagen im Bereich von 81-99 % bei einem Propin-Umsatz von
85-100 %.

Obwohl in den erwdhnten Arbeiten Gber die erfoigreiche Anwendung organischer und
anorganischer Membranen filir heterogen katalysierte Gas/Flissig- bzw. Gas/Gas-
Reaktionen unter Verwendung des CD- und PFT-Reaktors im Labormafistab berichtet wird,
hinkt die technologische Entwicklung hinterher, wodurch eine industrielle Anwendung dieser
Konzepte noch behindert wird. Diese Tatsache ist teilweise auf die Nichtverflgbarkeit von

kostenglinstigen thermisch belastbaren (anorganischen) Membranmodulen zurlickzufihren.

Vor diesem Hintergrund war es die primare Zielsetzung des Vorhabens, porGse kera-
mische katalytisch beschichtete Kapillarblindel flir Gas/Fllssig-Reaktionen zu entwickein
und deren Anwendungspotenzial an zwei Modellreaktionen im Pilotmafstab zu demonstrie-
ren. Bei der Hydrierung von a-Methylstyren zu Cumol liegt das Hauptaugenmerk dabei auf
der Aktivitat, wahrend fur die Hydrierung von 1,5-Cyclooctadien zu Cycloocten die Selektivi-

tat eine Ubergeordnete Rolle spielt, da das Nebenprodukt Cyclooctan unerwinscht ist. Im
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Teilprojekt ,Hydrierung“ des Gesamtvorhabens {ibernahm das Karl-Winnacker-Institut (KWI)
die Aufgabe, die AMS-Hydrierung unter Verwendung der beiden Konzepte CD und PFT-
Kontaktor zu untersuchen, wahrend an der Technischen Universitat Berlin (TUB) die COD-
Hydrierung im PFT-Kontaktor im Mittelpunkt stand.

1.1.2  Patente

Katalytischer Diffusor

Das Reaktorprinzip des katalytischen Diffusors fir benetzbare, porése Membranen wird in
der Patentschrift DE 10064622 A1 fir die selektive Hydrierung von Nitrat in wassriger Lo-
sung zu Stickstoff beschrieben [13]. Die katalytisch aktiven Metalie, vorzugsweise Pd und
Sn, werden in der Deckschicht der asymmetrischen Membran immobilisiert, so dass sie fur
gasformige und flissige Reaktanden leicht zugénglich sind und kurze Diffusionswege, insbe-

sondere flir Wasserstoff, erreicht werden.

Porendurchflussreaktor

In der Literatur gibt es eine Reihe von Publikationen, die einen Porendurchflussreaktor er-
wahnen. In WO 98/10865 wird eine Porendurchflussreaktor mit einer amorphen mikropord-
sen Membran mit Porengréf3en von 0,5-2 nm beschrieben [14]. Das Ziel dieser Membran ist
die Unterdrickung von Folgereaktionen. Dies wird erreicht durch Verhinderung der Riick-
vermischung bedingt durch enge Poren, die nur etwa doppelt so grof? sind wie die beteiligten
Molekdle. Ein derartiger Reaktor weist jedoch aufgrund seiner geringen Porenabmessungen
einen sehr hohen Druckverlust auf, so dass ein groRtechnischer Betrieb unwirtschaftlich wa-
re. In US 5492873 wird ein Membrankontaktor mit einer Membran beansprucht, die jedoch
nur fir den gasférmigen Reaktionspartner und nicht fir die fiissigen Reaktanden und die Ka-
talysatorgifte permeabel ist, wodurch eine Katalysatorvergiftung verhindert werden kann [15].
Die Reaktionszone bei einer derartigen Anordnung ergibt sich lediglich durch die Oberflache

der Membran, so dass die Katalysatornutzung und die Raum-Zeit-Ausbeute sehr gering sind.

In RU 2083540 ist die Durchfihrung von Hydrierreaktionen beschrieben, bei denen die
organische Substanz in einem getrennten Rihrkessel mit Wasserstoff gesattigt, und dann
die Lésung durch eine externe Katalysatorschittung geleitet wird [16]. Dieses Konzept nutzt
zwar das Prinzip der Vorsattigung der organischen Ldsung, jedoch wird hier keine Uberwin-

dung der internen Stofftransportlimitierung erreicht.



1.1.3  Eigene Vorarbeiten und Profil der Arbeitsgruppe

Die Forschungsschwerpunkte der Arbeitsgruppe Technische Chemie des Karl-Winnacker-
Instituts (KWI) der DECHEMA e.V. liegen in den Bereichen Membranreaktoren, Brennstoff-
zellen und Mikroreaktionstechnik. Bei den Membranreaktoren stehen fiir den Anwendungsfall
Feststoff katalysierter Gas/Fliissig-Reaktionen insbesondere die Reaktorkonzepte katalyti-
scher Diffusor (CD) und Porendurchfluss-Membrankontaktor (PFT) im Mittelpunkt. Hierzu
werden porose Membranen, wie sie u.a. in der Filtrationstechnik verwendet werden, kataly-
tisch beschichtet und als strukturierte Katalysatoren eingesetzt. Untersucht wird neben expe-
rimentellen Fragestellungen hinsichtlich der Membranpraparation und der Charakterisierung
auch der Einsatz der Membranen in Reaktoren unter technisch relevanten Betriebsbedin-
gungen. Zudem werden mit dem Ziel der Aufklarung der limitierenden Teilschritte die gekop-

pelten Reaktions- und Transportvorgdnge mathematisch modelliert und analysiert.

Fur Membranen mit symmetrischer Struktur und fiir asymmetrische Membranen mit au-
Renliegender feinporiger Deckschicht wird als Beschichtungsverfahren anorganischer Tra-
germaterialien mit der Aktivkomponente Palladium die metallorganische chemische Gaspha-
senabscheidung (MOCVD) eingesetzt. Das in Vorarbeiten entwickelte Verfahren, das inzwi-
schen durch ein europdisches Patent geschiitzt ist (EP 1599613), ermdglicht neben hoher
Dispersitat des teuren Edelmetalls, verbunden mit einer guten Haftung der Palladium-Cluster
auf dem Tragermaterial, auch eine gezielte Abscheidung in Bezug auf den Abscheideort und
die GleichmaRigkeit. Bei asymmetrischen Membranen kann dadurch die Aktivkomponente
nahezu ausschlieBlich in der feinporigen Deckschicht platziert werden. Durch Verwendung
eines Losungsvermittlers lassen sich im Gegensatz zu der verbreiteten Nassimpragnierung
z.B. mit PdCl, auch bei inerten Oberflachen wie o-Al,O; hohe Beladungen mit der Aktivkom-
ponente erreichen. Darliber hinaus kdnnen mit Hilfe der MOCVD auf einfache Weise kom-

plexe Tragergeometrien wie z.B. Kapillarbiindel beschichtet werden.

1.2 Projektziele
Far das vom Karl-Winnacker-institut bearbeitete Teilvorhaben bestanden folgende Ziele:

»  Beschichtung von symmetrischen und asymmetrischen pordsen, keramischen Einzelka-

pillaren mit der Aktivkomponente Palladium.

= Scale-up des Beschichtungsverfahrens, um Kapillarbiindel mit bis zu 27 Einzelkapillaren

und einer Lange von bis zu 500 mm zu beschichten.

= Charakterisierung der Einzelkapillaren und Kapillarenblindel in Bezug auf die Poren-

struktur und die Pd-Verteilung. Die Grole der Palladiumpartikeln sollte ebenfalls be-
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stimmt werden. FUr diese Untersuchungen sollten neben elektronenmikroskopischen
Analyseverfahren wie z.B. REM, ESMA/WDX und TEM die Atomabsorptions-
Spektroskopie und CO-Pulschemisorption verwendet werden.

Ausprufen der beiden Reaktorkonzepte katalytischer Diffusor und Porendurchflussreak-
tor am Beispiel der Hydrierung von a-Methylstyren zu Cumol im Hinblick auf die erzielba-
re Reaktionsgeschwindigkeit. Die Messungen sollten an Einzelkapillaren und Kapillar-

blUndeln erfolgen.

Entwicklung von Simulationsmodellen fur den katalytischen Diffusor und den Poren-
durchfluss-Kontaktor auf der Basis einer eindimensionalen Beschreibung der Stofftrans-
portvorgange und Reaktionsschritte. Ziel dieses Arbeitspakets war es, leicht handhabba-
re Tools zur Verfligung zu stellen, die eine Potenzialabschatzung fir die CD- und PFT-

Konzepte ermoglicht. Hierzu wurde Matlab® als Software eingesetzt.

Ubertragung der mathematischen Modelle fiir den katalytischen Diffusor und den Poren-

durchflussreaktor in die Simulationsplattform Aspen Custom Modeler®.

Zusammenarbeit der Projektpartner

Gemal} der beschriebenen Zielsetzung war der Arbeitsplan fir das Teilprojekt ,Hydrierung”

auf eine Kooperation von Partnern mit spezieller Kompetenz in den Bereichen Membranher-

stellung und -charakterisierung, Beschichtungstechnologien, Reaktionstechnik und Verfah-

renstechnik ausgerichtet. Die Projektpartner waren:

a)

b)

Bayer Technology Services GmbH (BTS), Leverkusen: (Koordinator, Verfahrenstechnik)

BTS ubernahm die Projektkoordination und war als Anwender fir die Bewertung der
technologischen Umsetzbarkeit der beiden Membrankontaktorkonzepte zustdndig. Zu-
dem wurden ab der zweiten Projekthélfte die Aktivitdtsmessungen an katalytisch aktiven

Kapillarblindeln bei BTS am Standort Leverkusen in einer Pilotanlage durchgefiihrt.

HITK e.V. / Inocermic (HITK), Hermsdorf: (Herstellung der keramischen Kapillaren und

Kapillarbindel)

Die symmetrischen und asymmetrischen keramischen Membranen wurden vom HITK
produziert und den Projektpartnern zur Verfigung gestellt. Fir dieses Vorhaben wurden
Einzelkapillaren mit einem AuRen/Innen-Durchmesserverhaltnis von 2,9/1,9 mm und ei-
ner Lange von 250 mm eingesetzt. Die Porositat lag bei ca. 30-35 %. Ab der zweiten
Hélfte des Projekts standen gefiigte Kapillarblindel aus 27 Einzelkapillaren mit symmet-

rischer Membranstruktur zur Verfligung. Die 250 mm langen Bindel besalen einen Au-
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Rendurchmesser von 25 mm und waren an den Stirnseiten mit Glaslot Uberzogen. Fur
den Porendurchflussreaktor erstreckte sich der Einsatz auf symmetrische Kapillaren mit
mittleren Porendurchmessern von 0,6 um, 1,9 um und 3,0 um. Fur den katalytischen Dif-
fusor wurden asymmetrische Einzelkapillaren verwendet, wobei sich die diinne feinporé-
se Deckschicht auf der Membraninnenseite befand. Der grobporése Trager mit Poren-
durchmessern von 0,6 ym bis 3,0 um und die Zwischenschichten bestanden aus o-
AlLOs;. Der Porendurchmesser der feinporigen Deckschicht variierte im Bereich von 60-

100 nm; diese Schichten bestanden aus ZrO, oder TiO;.

Technische Universitat Berlin (TUB), Berlin: (Beschichtung, Charakterisierung der
Membranen, Aktivitdtsmessung am Beispiel der Hydrierung von Cyclooctadien)

Seitens der TUB erfolgte die Pd-Abscheidung in symmetrische Kapillaren durch Nassim-
pragnierung mit PdCl,. Die Aktivitdtsmessungen im Porendurchflussreaktor wurden flr
die Hydrierung von Cyclooctadien zu Cycloocten zunéchst an Einzelkapillaren und in der
zweiten Projekthalfte an Kapillarblindeln durchgefihrt. Im Mittelpunkt des Interesses
standen bei der COD-Hydrierung die erzielten Selektivitdten. Um den Einfluss des Po-
rendurchmessers auf Selektivitdt und Aktivitat zu untersuchen, erfolgten Messungen an
Einzelkapillaren und Kapillarblindeln mit verschiedenen Porendurchmessern von 0,6 um,

1,9 ym und 3,0 um.

Karl-Winnacker-Institut (KW1), Frankfurt am Main: (Beschichtung, Charakterisierung der
Membranen, Aktivitatsmessung fir die Hydrierung von o-Methylstyren, Reaktionstech-
nik)

Am KW! wurde zur Pd-Abscheidung in symmetrische Einzelkapillaren und Kapillarbindel
sowie in asymmetrische Kapillaren mit auflen liegender Deckschicht die metallorgani-
sche chemische Gasphasenabscheidung eingesetzt. Fur asymmetrische Membranen
wurde eine neue Beschichtungsmethode entwickelt, die eine gezielte Abscheidung der
Aktivkomponente in der Deckschicht auch auf der Innenseite der Kapillaren erméglicht.
Basierend auf Aktivitdtsmessungen mit Einzelkapillaren und Kapillarblindeln fur die Hyd-
rierung von o-Methylstren (AMS) wurden die beiden neuen Konzepte CD und PFT-
Reaktor bewertet. Fiir den PFT-Betrieb wurde auch der Einfluss des Porendurchmessers
auf die Aktivitat untersucht. Hierzu standen Einzelkapillaren und Kapillarbindel mit
0,6 um, 1,9 um und 3,0 ym Porendurchmesser zur Verfigung. Darliber hinaus wurden
Untersuchungen zur Reaktionskinetik der AMS-Hydrierung durchgefiihrt sowie mathe-
matische Modelle in Matlab® und Aspen-Custom-Modeler® erstellt, um den Reaktionsver-

lauf in beiden Reaktortypen zu simulieren.
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e) Rheinisch-Westfélische Technische Hochschule Aachen (RWTH), Aachen: (Dimerisie-

rung von Propen zu 1-Hexen)

An der RWTH Aachen erfolgte eine Optimierung von Ubergangsmetallkatalysatoren fir
die Dimerisierung von Propen zu Hexen in ionischen FlUssigkeiten. Ziel war es, eine
Technik flr das Ein- bzw. Aufbringen ionischer Filssigkeiten in keramische Einzelkapilla-
ren mit asymmetrischer Struktur zu entwickeln. Durch katalytische Tests wurde das An-
wendungsprinzip der ionischen FlUssigkeiten als Membranschicht fur den Einsatz techni-
scher Propen/Propan-Gemische sowie verdinnter Propen/Propan-Gemische demonst-

riert.

2 Eingesetzte Membrankontaktor-Konzepte

Porose keramische Membranen, wie sie in der Mikro-, Ultra- und Nanofiltration eingesetzt
werden, sind als spezielle strukturierte Trager zu betrachten, in die katalytisch aktive Kom-
ponenten in fein verteilter Form eingebracht werden kénnen. Daraus resultieren katalytisch
aktive Membranen, die nach zwei verschiedenen Prinzipien vorteilhaft flir Gas/Flissig-
Reaktionen eingesetzt werden konnen. Diese sind in der Literatur unter der Bezeichnung ka-
talytischer Diffusor und Porendurchfluss-Membrankontaktor bekannt [1]. Beide Konzepte zie-
len auf eine Intensivierung des Kontaktes zwischen den in der Gas- und Flissigphase vorlie-
genden Reaktionspartnern und dem festen Katalysator, d.h. auf eine Verringerung von Stoff-
transportlimitierungen, wodurch bei entsprechend schnellen Reaktionen eine Steigerung der
Raum-Zeit-Ausbeute und somit eine Verringerung des bendtigten Reaktorvolumens bzw. der
Investitionskosten moglich wird. Bei Folgereaktionen ist zudem eine erhdhte Selektivitat zu

den Zwischenprodukten zu erwarten.

Standardmaterialien fir grobporige Membrantrager mit Porengrofien um 1-5 uym sind o-
Al2Os, TiO2 und ZrOg, fir Beschichtungen mit Porengrof3en bis in den Bereich von einigen
Nanometern werden y-Al20s, TiOz2 und ZrO2 eingesetzt. Zudem kdnnen keramische Memb-
ranen durch Kohlenstoffabscheidung in die Poren hinsichtlich ihrer Oberflacheneigenschaf-
ten modifiziert werden, so dass neben den keramischen Tragermaterialien auch Kohlenstoff

als typischer Katalysatortrager in Membranform zur Verfligung steht.

2.1 Katalytischer Diffusor (CD)

Dieses Konzept beruht auf der Verwendung poroser, asymmetrisch strukturierter Membra-
nen, die aus einem grobporigen Trager und einer feinporigen Deckschicht bestehen. Je nach

Porengrélie in der Deckschicht und im Trager sind aus Herstellungsgriinden eine oder meh-
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rere Zwischenschichten mit abgestufter PorengrofRe erforderlich. Die katalytisch aktive Kom-
ponente wird moglichst ausschliellich in die Deckschicht eingebracht. Die Membran wird von
der Flissigkeit, hier: a-Methylstyren (Edukt) bzw. Cumol (Produkt) benetzt, d.h. die auf der
Deckschichtseite geflihrte Flissigkeit dringt aufgrund von Kapillarkraften in die Poren ein.
Auf der Tragerseite wird der gasformige Reaktionspartner (hier: Wasserstoff) unter Uber-
druck gegeniiber der Fliissigkeit zugefiihrt (Abb. 2.1). Der Uberdruck wird so gewéhit, dass
er noch unter dem Ausblasdruck (bubble-point) der Deckschicht, aber bereits Giber dem Aus-
blasdruck der Zwischenschicht liegt. Dadurch werden keine Gasblasen in die Flussigkeit ein-
getragen und die Gas/Fliissig-Phasengrenze stellt sich innerhalb der Membran am Ubergang
von der Zwischenschicht zur Deckschicht ein. Die Folge sind kurze Diffusionswege fur den
flissigen Reaktanden in der Gréflenordnung der Deckschichtdicke. Da die Flissigkeit durch
den Uberdruck aus dem Tréger verdrangt wird, liegt auch fiir den gasfoérmigen Reaktions-

partner kein hoher Diffusionswiderstand vor.

Flussigkeit
{p.=1 bar} e jﬁf Produkt

5- 50 um Deckschicht

Poren-&: 5 - 100 nm

10 - 100 um ;
Poren-@: 60~ 200 nm gm;sccr::?;;)
. i § FlussigiGas N
-3 mm : Phaseng(enzexg Trager
Poren-@: 1000 nm_ _i &
" Gas {Uberdruck)

Ap=>0)

Abb. 2.1: Links: schematisch dargestellt die Kontaktierung der katalytisch aktiven Zo-
ne. Die FlUssigkeit wird von der Membraninnenseite der katalytisch aktiven Zone aus
zugeflhrt und benetzt die feinporése Deckschicht. Rechts: Das Gas stromt von der
Auflenseite durch den grobporbdsen Trager bei erhohtem Gasdruck, so dass sich die
Gas/Flussig-Phasengrenze innerhalb der Membran ausbildet.

Prinzipiell entspricht der katalytische Diffusor einem Schalenkatalysator in Membran-
form. Neben einer hoheren effektiven Reaktionsgeschwindigkeit im Vergleich zu gewdhnli-
chen Voll-Katalysatoren mit Pelletabmessungen im Millimeterbereich bietet er als zuséatzliche
Funktionalitdt eine Dosierung des gasférmigen Reaktionspartners direkt in die Reaktionszo-
ne ohne den Umweg Uber einen vorgeschalteten Sattiger. Hierdurch vereinfacht sich die Ver-
fahrensgestaltung und es wird moglich, nur das Volumen auf der Gasseite der Membran auf
hohem Druck zu halten, wahrend im Reaktor selbst ein wesentlich geringerer Druck, z.B.
Atmospharendruck, herrscht. Der hohe Druck in der Membran sorgt dabei flr eine hohe

Konzentration an geldstem Gas in der Reaktionszone und so fur eine hohe Reaktionsge-
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schwindigkeit. Uber den Druck in der Membran ist es dariiber hinaus mdglich, die Reakti-
onsgeschwindigkeit an die Erfordernisse anzupassen. Die Reaktion kann innerhalb kurzer
Zeit gestartet bzw. beendet werden. Dadurch, dass nicht die gesamte Flissigphase mit Gas
gesattigt werden muss, wird zudem ein minimaler bzw. stéchiometrischer Gasverbrauch

moglich.

2.2 Porendurchfluss-Membrankontaktor (PFT)

Im Porendurchfluss-Kontaktor wird der symmetrische pordse Trager entweder selbst aus ka-
talytisch aktivem Material hergestellt oder mit katalytisch aktiven Komponenten belegt. Der
Kontakt der Reaktanden mit der Aktivkomponente erfolgt wahrend der konvektiven Durch-
stromung. Bei entsprechender Anpassung des Porendurchmessers und ausreichend hoher
Durchstromgeschwindigkeit kann der inhibierende Effekt der Diffusion auf die Reaktionsge-
schwindigkeit unterbunden oder sogar ganz unterdrlickt werden. Dadurch kann die Kontakt-
zeit an den aktiven Zentren genauer eingestellt werden, so dass im Vergleich zu konventio-
nellen Katalysatoren bzw. Reaktorkonzepten neben einer hoheren Aktivitat auch eine héhere
Selektivtitdt erwartet wird. Bei differentiellem Umsatz pro Durchgang wird die maximale (in-

trinsische) Aktivitat erhalten.

Das Flie3bild des Porendurchflussreaktors ist in Abb. 2.2 schematisch dargestelit. Die
Prozessflhrung entspricht der eines Schlaufenreaktors. In der Sattigungseinheit (Rihrkes-
sel: Gas/Flussig-Reaktion) erfoigt der Gaseintrag in die Flussigkeit, bevor das Reaktionsge-
misch Uber eine Pumpe in den Membrankontaktor dosiert wird. Bei der Durchstrébmung des
Porensystems kommt es zum Kontakt der gasgesattigten Flissigkeit mit dem Katalysator,
der nanodispers an den Porenwanden immobilisiert vorliegt; dabei findet die Reaktion statt.
Wird die Stromungsgeschwindigkeit ausreichend hoch gewéhlt, kann auf diese Weise der
Diffusionswiderstand im strukturierten Katalysator vollstandig eliminiert werden. Zur Wieder-
aufsattigung mit dem gasférmigen Edukt wird die Flissigkeit anschliefend der Sattigungs-
einheit zugefiihrt. Uber einen Warmetauscher in der Riickfiihrung kann durch Energiezufuhr

oder -abfuhr die Prozesstemperatur gesteuert werden.
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Edukt Wirme- ’ EdLIkt / Produkt

tauscher
l Edukt /
Produkt
O O—
Sittigungs-
einheit Gas e R f
G I ‘ gasgesattigte Flusgigkeat
4 Membran-
reaktor
Pumpe

Abb. 2.2: Links: schematische Darstellung des Reaktorkreislaufs mit den Hauptkomponenten,
Kreislaufpumpe, Sattiger und Membrankontaktor. Uber einen Warmetauscher kann dem System
Energie zu- bzw. abgefiihrt werden. Rechts: die mit Gas angereicherter Fllssigkeit durchstromt die
symmetrische Membran. Der Katalysator befindet sich an den Porenwanden. Langs der Poren
dominiert der konvektive Stofftransport gegenliber der Diffusion.

2.3 Membranmaterialien und -geometrien

Fur beide Reaktorkonzepte bietet sich der Einsatz von in der Membranfiltration blichen
Membrangeometrien an. Die Membranen wurden vom Hermsdorfer Institut fir Technische
Keramik e.V. (HITK) bezogen. Fiir den Einsatz im kleinen Mafistab wurden Einkanalrohre mit
einem Auflendurchmesser von 2,9 mm und einem Innendurchmesser von 1,9 mm gewahlt.
Diese sind kommerziell in L&ngen bis zu ca. 500 mm erhaltlich. Fir die Mehrzahl der im Fol-
genden beschriebenen Untersuchungen wurden 250 mm lange Kapillaren dieses Typs ver-
wendet (Abb. 2.3), von denen jeweils 3 oder 6 in Edelstahimodulen dhnlicher Bauart einge-
setzt werden konnten (Abb. 2.4). Als Sattiger diente ein bis 140 bar zugelassener Rihrau-
toklav mit ca. 0,6 L Fassungsvermogen (Abschnitt 6.1.1). Zur besseren Handhabung der Ka-
pillaren beim Einbau in die Edelstahimodule und zur Abdichtung Edelstahl / Keramik war die

auRere Schicht an beiden Enden ber eine Lange von 15 mm mit einem Glaslot versehen.

2,9 mm
|
i T

i {
@ < 250 mm

¥
o

1,9 mm

Abb. 2.3: Abmessungen der im Labormalstab eingesetzten porosen Kapilla-
ren. Die beiden Enden waren (iber eine Lange von 15 mm mit einem Glaslot
versiegelt.
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Als symmetrische Membranen kamen unbeschichtete Grundkdrper aus a-Alz03 zum
Einsatz. Um einen moglichen Einfluss des Porendurchmessers auf die Aktivitat, bzw. bei der
COD-Hydrierung auch auf die Selektivitat, zu untersuchen, wurden Kapillaren mit drei ver-

schiedenen Porendurchmessern von 0,6 um, 1,9 um und 3,0 um verwendet.

Die asymmetrischen Kapillaren besallen grobporige Trager mit mittleren Porendurch-
messern zwischen 0,6 und 3 ym und waren ebenfalls aus a-Al203 hergestellt; die feinporige
Deckschicht befand auf sich der Innenseite. Als Deckschichtmaterialien wurden y-Al20s, TiO2
und ZrO2 genutzt, mit nominellen Porengrofien zwischen 60-100 nm. Membranen mit kleine-
rem Porendurchmesser wurden wegen der in diesem Fall geringen Deckschichtdicke von
maximal 5 ym nicht eingesetzt. Zudem waren wegen der zusétzlichen erforderlichen Zwi-
schenschichten mit abgestufter Porengréfle héhere Differenzdriicke notig geworden, um die
Flussigkeit bis zur Deckschicht zurtckzudrangen und die Gas/Flissig-Phasengrenze dort zu

etablieren. Die Deckschichtdicke der verwendeten Membranen lag zwischen 15 und 30 um.

Abb. 2.4: Fir die im Labormalfistab durchgefiihrten Aktivitatsmes-
sungen wurde ein Edelstahimodul verwendet, in das bis zu 6 Ein-
zelmembranen eingebaut werden konnte. Die Dichtungsringe
werden an den mit Glaslot versehenen Membranenden positio-
niert. Das Innenvolumen des Moduls betragt bei einer Lange von
250 mm 72 ml. Das Verhalinis aus Membranoberfilache zu Modul-
volumen liegt bei 167 m™.

In der zweiten Halfte des Vorhabens wurden von HITK Membranmodule entwickelt und
den Projektpartnern fUr die experimentellen Untersuchungen zur Verfligung gestellt
(Abb. 2.5). Diese bestanden aus 27 symmetrischen Kapillaren mit 2,9 mm AuRendurchmes-
ser und etwa 0,5 mm Wandstarke. Der mittiere Porendurchmesser betrug wahlweise 0,6 um,

1,9 um oder 3,0 ym. Bei der Fertigung werden die Kapillaren im Griinzustand in Stirnplatten
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mit einer Tiefe von 15 mm eingesetzt und das entstehende Blindel gesintert. Um die Spalt-
bildung beim Sintern aufgrund unterschiedlicher Schwindung von Kapillaren und Stirnplatte
zu verhindern, sind die Stirnplatten poros ausgefiihrt. Sie miissen daher nach dem Sintern
noch mit einer geeigneten Glasur versiegelt werden. Im Rahmen des Projekts wurden Biin-
del mit 250 mm Lange untersucht. Geplant waren zudem L&ngen von 500 mm bis 1000 mm.
Fertigungstechnische Probieme bestanden zum Teil noch in der Vermeidung von Spalten an
den Verbindungsstellen der Kapillaren mit den Stirnplatten und in der Durchbiegung der Ka-

pillaren bei langeren Bindeln.

250- 500 mm

AuRen- der Ka;ﬁs%iia{é:zé? mim

Abb. 2.5: Unbeschichtete Kapillarblindel, die aus 27 symmetrischen keramischen
Kapillaren mit 2,9 mm AuRendurchmesser und etwa 0,5 mm Wandstarke bestehen.
Der Porendurchmesser betragt jeweils 0,6 ym, 1,9 ym oder 3,0 um. Die Module be-
sitzen einen Aullendurchmesser von 25 mm und kénnen bis zu einer Lange von
500 mm angefertigt werden. In dieser Arbeit wurden Kapillarblindel mit einer Lange
von 250 mm eingesetzt, wodurch sich eine Netto-Anstromflache von 540 cm? ergibt
(ohne Berlicksichtigung der Stirnplatten).

3 Beschichtung von Kapillaren und Kapillarbiindeln mit Palladium

3.1 Metallorganische chemische Gasphasenabscheidung (MOCVD)

Die Palladiumbeschichtung der pordsen, keramischen Trager nach der MOCVD-Methode er-
folgt in einem abgeschlossenen, evakuierbaren Gefély, das in einen temperaturprogram-
mierbaren Rohrofen bzw. Trockenschrank eingebracht wird. Fir einzelne Kapillaren mit ei-
nem AuBendurchmesser von 2,9 mm wurde ein einseitig geschlossenes Quarzglasrohr ent-

sprechender Lange eingesetzt (Abb. 3.1).
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Glashehilter Precursor in
Aceton gelist

Abb. 3.1: Quarzglasrohr mit Normschliff 14,5 zur Durchflihrung der MOCVD-Beschichtung mit
Palladium bei rohrformigen Membranen mit einem Aulendurchmesser von 2,9 mm und einer
Lange von bis zu 250 mm.

Fur die Simultanbeschichtung von bis zu 15 Kapillaren sowie der in Abb. 2.5 dargestell-
ten gefugten Membranbindel wurde ein grofleres Quarzglasrohr mit Normschliff 45 und
300 mm Lange (Abb. 3.2-Abb. 3.4) eingesetzt.

|
|
i
[

Abb. 3.2: Quarzglasapparatur zur simultanen Beschichtung mehrerer
Kapillaren und von Kapillarblindeln. Das Glasrohr besitzt einen Innen-
durchmesser von 45 mm und ist 300 mm lang.

Abb. 3.3: Stirnseite der Haltevor- Abb. 3.4: Stirnseite der Haltevorrichtung.

richtung zur  Aufnahme  von Zum Einspannen werden die Membran-
7 Einzelmembranen. enden in die Bohrungen eingefihrt.
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Als Prekursor diente Palladium-ll-Hexafluoracetylacetonat (CAS-Nr.: 64916-48-9,
Pd(CsHFs02)2, Molekulargewicht 520,52 g'mol ™). Dessen Sublimationstemperatur bei redu-
ziertem Druck liegt bei etwa 80 °C, die Zersetzung erfolgt bei ca. 250 °C. Dabei bildet sich
metallisches Palladium, die organischen Liganden werden abgespalten (Abb. 3.5).

- ~

RO _ SR LR |
c=0- 0—C HO—C
ST N 250°C N

N\ - R 7/
FiC N CFs

Abb. 3.5: Der fir die MOCVD-Methode verwendete Prekursor: Pal-
ladium-il-Hexafluoracetylacetonat

Der Beschichtungsvorgang erstreckt sich iber insgesamt vier Schritte:

1. Einbringen und Verteilen des Prekursors im Beschichtungsgefal
Die gewlinschte Menge Palladium-lI-Hexafluoracetylacetonat wird in das Quarzglasge-
faR eingefillt und in ca. 2-3 ml Aceton geldst. Das Rohr wird in horizontaler Position fir
etwa 1 Minute gedreht, bis das L&sungsmittel verdampft ist. Durch das Drehen wird ei-
ne gleichméaRige Abscheidung des Prekursors an der innenwand erreicht. Diese Art
der Verteilung des Prekursors hatte sich unter verschiedenen Alternativen als die im
Hinblick auf Durchfihrbarkeit und Ergebnis optimale Variante herausgestellt. Sie er-

moglichte auch bei Langen von 250 mm eine sehr gleichméflige Beschichtung.

2. Vorbehandlung des Substrats
Zur genaueren Einstellung der aufgebrachten Menge des ,Losungsvermittlers® Vaseli-
ne wird diese in n-Heptan gelost (ca. 250 g/L). Die zu beschichtende Membran wird vor
der Beschichtung bei Raumtemperatur fir etwa 25 Minuten in diese Losung einge-
taucht. Um ein volliges Abdampfen des n-Heptans zu gewahrleisten, wird die Membran
daraufhin fiir 5-8 Stunden in den Laborabzug gestellt. Im Anschluss wird sie in das be-
reits vorbehandelte Glasrohr eingebracht und dieses auf einen Druck von 3-5 mbar e-

vakuiert.

3. Beschichtung
Nach dem Schliefien des Glashahns wird das evakuierte Glasrohr in einen Laborofen,

dessen Temperatur sich auf 100 °C befindet, Uberflhrt. Innerhalb von einer Stunde
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wird die Temperatur des Ofens auf 250 °C erhdht. Nachdem diese Temperatur erreicht
ist, verbleibt das Glasrohr fur weitere 3 Stunden im Ofen. Im Ofen wird die Vaseline
flussig und verteilt sich im Porensystem der Membran. Der metallorganische Prekursor
sublimiert und reichert sich in der Vaseline an. Gleichzeitig verdampft die Vaseline mit
der Zeit. Das Palladium-IlI-Hexafluoracetylacetonat zerfallt in metallisches Palladium
und einen organischen Rest. Dadurch erhélt man Palladium Uberwiegend an den Stel-
len, an denen sich zuvor die Vaseline befand. AnschlieRend wird das heife Glasrohr
aus dem Ofen genommen und im Abzug gedffnet, damit die verdampfte Vaseline und
die gasformigen organischen Produkte, die beim Zerfall des Prekursors entstehen,

entweichen konnen.

4. Kalzinierung und Reduktion
Anschlieend wird die Membran in einem Ofen im Luftstrom auf 550 °C erhitzt (Heizra-
te: 1,5 K:min™). Dadurch werden eventuell noch vorhandene organische Reste abge-
brannt. Das schwarz-graue Palladium wird zu braunem Palladiumoxid (PdO) oxidiert.
Die Membranen verbleiben fir 5,5 Stunden bei 550 °C im Ofen, danach wird mit
2 K'min" bis auf Raumtemperatur abgekiihlt. Das entstandene Palladiumoxid muss
wieder zu metallischem Palladium reduziert werden. Dazu wird die Membran in einen
Rohrofen Uberflhrt, in den eine Stickstoff/\Wasserstoff-Mischung mit ca. 10 Vol.-% H,
eingeleitet wird. Innerhalb einer Stunde wird die Temperatur des Ofens auf 250 °C er-
héht. Die Membran verbleibt fir 2 Stunden im Ofen, das Palladiumoxid wird dadurch zu
Palladium reduziert. Nach diesem Prozessschritt wird von 250 °C mit 2 K'min™ in

Stickstoffatmosphére auf Raumtemperatur abgekdhit.

Diese Praparationsmethode liefert eine gleichméafRige Beschichtung der geometrischen
Oberflache weitgehend unabhéngig von der Geometrie. Abb. 3.6 zeigt hierzu Fotographien
symmetrischer pordser Einkanalrohre aus «a-Al,O3, die mit Palladium beschichtet wurden.
Wie weit die Beschichtung in die Tiefe reicht, kann Uber die applizierte Menge an Ldsungs-
vermittler gesteuert werden. Auf Fldchen, auf die zuvor kein Losungsvermittler aufgetragen
wurde, wird kaum Palladium abgeschieden. Die Palladiumpartikeln besitzen halbkugelférmi-
ge Gestalt, sie sind gleichmafig verteilt und scheinen gut auf der Oberfldche der Al,Os-
Partikeln verankert zu sein. Ihre Grofde liegt im Bereich um 10 nm (Abschnitt 5.2.1).
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Abb. 3.6: Uber die applizierte Menge des Lésungsvermitt-
lers kann die Abscheidetiefe gesteuert werden.

Abb. 3.7 zeigt ein Kapillarblindel, das mit dem MOCVD-Verfahren beschichtet wurde. Ein
wichtiges Kriterium, die gleichmaRige Abscheidung der Aktivkomponente Uber die Gesamt-
lange und auf allen Kapillaren des Blndels, auch auf den innen liegenden, konnte mit dem
MOCVD-Verfahren erreicht werden.

Abb. 3.7: Durch MOCVD beschichtetes Kapillarblindel mit einer Gesamtiange
von 250 mm. Die gesamte auf dem Modul abgeschiedene Pd-Menge betragt
89,1 mg. Mit der MOCVD l3sst sich eine gleichmabige Verteilung der Aktiv-
komponente Uber der Lange und auf allen Kapillaren erreichen. In dieser Arbeit
variierten die abgeschiedenen Pd-Mengen auf den Bindeln zwischen 34 und
95 mg. Unter Beriicksichtigung eines mittleren Gewichts von ca. 122 g liegt der
Pd-Anteil damit zwischen 0,03-0,08 Gew.-%.

3.2 Abscheidung und thermische Zersetzung von Palladium-ll-Acetat geldst in
Aceton

Die Innenbeschichtung asymmetrischer Rohrmembranen mit dem MOCVD-Verfahren berei-
tet Probleme, da es schwierig ist, eine entsprechend geringe Menge Losungsvermittler aus-

schliefdlich auf der innenseite eines Rohres aufzubringen. Dies gilt insbesondere flr dinne
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Kapillaren. Daher wurde flUr die Innenbeschichtung asymmetrischer Membranen ein alterna-
tives Verfahren ausgearbeitet, das nicht nur eine einfache Beschichtung von Kapillaren, son-

dern auch von grofieren Mehrkanalelementen ermoglicht.

Fir diesen Zweck stellte sich eine von Palladium-ii-Acetat ausgehende Methode als
am besten geeignet heraus. Hierbei wird zunéchst die gewlnschte Menge Palladium-Ii-
Acetat in Aceton gel6st. Die zu beschichtende Membran (Rohr, Kapillare, Mehrkanalelement)
wird in ein geeignetes Glasrohr eingebracht und die Enden mit passenden Silikonstopfen
verschlossen, wie in Abb. 3.8 gezeigt. Mit einer Spritze wird das Glasrohr mit der Beschich-
tungslosung geflllt. Auf eines der hervorstehenden Enden der Membran wird ein Schlauch
aufgesteckt und die Membran hierdurch auf der Innenseite mit Luft durchblasen, bis das Lo-
sungsmittel verdampft und die Membran véllig trocken ist. Hierdurch gelingt es, das gesamte
geloste Palladium-ll-Acetat in der auf der Innenseite des Membranrohres angeordneten fein-
porigen Deckschicht zu konzentrieren. Im Anschluss wird die Membran im Trockenschrank
auf 230 °C erhitzt, wodurch das Palladium-ll-Acetat zersetzt wird. Um definierte Verhaltnisse
einzustellen, folgen weitere Behandlungsschritte exakt wie bei der MOCVD-Methode, d.h.
die mit Palladium beschichtete Membran wird zunachst in synthetischer Luft bei 550 °C oxi-
diert und anschlief’end bei 250 °C in einer Wasserstoff/Stickstoff-Gasmischung mit etwa 10
Vol.-% H; reduziert.

Glasrohr (Innendurchmesser: 6 mm;}

l Silikonverschliisse

Beschichtungsflissigkeit:
Palladium(-1l-JAcetat in Aceton

Membran

l

Abb. 3.8: Prinzip der Innenbeschichtung asymmetrischer pordser
Rohre mit Palladium ausgehend von Palladium-li-Acetat. Geomet-
rieangaben fiir die Beschichtung einzelner Kapillaren mit 2,9 mm
Auflendurchmesser und einer Lange von 250 mm.

Diese Beschichtungstechnik wurde auch fir 250 mm lange Mehrkanalelemente er-
probt. Hierzu wurde das zu beschichtende Membranelement in einen Membranmodul aus
Edelstahl eingespannt. Die Beschichtungsiosung wurde in den Auflenraum des Moduls ein-
gebracht und der rohrseitig mit Druckiuft durchstromte Modul wéhrend des gesamten Be-
schichtungsvorgangs mit Hilfe eines elektrischen Antriebs langsam in Rotation versetzt. Es

zeigte sich, dass ein zu geringer Trockenluftstrom zu einer ungleichméRigen Beschichtung
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der einzelnen Kanale flhrt; in solchen Fallen ergab sich ein erhdhter Palladiumgehalt im mitt-
leren Kanal. Fiir 7-Kanal-Elemente war ein Luftstrom von 120 L-h™" nétig, um nach visueller
Beurteilung eine gleichmaRige Beschichtung aller Kanéle zu erreichen (Abb. 3.9). Um mdogli-
che Gradienten in Stromungsrichtung, besonders bei gréleren Membranlangen, zu begren-
zen, sollte die Beschichtung zudem in zwei Etappen unter Wechsel der Durchstromungsrich-

tung durchgeflihrt werden.

Abb. 3.9: 7-Kanal-Membranelement aus o-Al,O; (Tragerschicht)
und ZrO, (Deckschicht), auf der Innenseite der Kanale beschichtet
mit Palladium nach der Palladium-IlI-Acetat-Methode (mittierer Po-
rendurchmesser der feinporigen Deckschicht 100 nmj. Mit der
entwickelten Praparationstechnik werden kleine Pd-Clustergrofien
von 2,4 nm (CO-Chemisorption) erreicht.

4 Modellreaktion: Hydrierung von a-Methylstyren

Das Anwendungspotenzial der katalytisch aktiven Membranen als katalytischer Diffusor oder
Porendurchfluss-Kontaktor wurde am Beispiel der Hydrierung von a-Methylstyren (AMS) zu
Cumol untersucht. Bei dieser Reaktion steht die Aktivitdt im Vordergrund, Nebenprodukte

werden nur in verschwindend geringer Menge gebildet.

Aus technischer Sicht fallt der AMS-Hydrierung zwar nur eine geringe Bedeutung zu:
a-Methyistyren wird als Nebenprodukt bei der Phenolherstellung tber die Cumolhydropero-
xid-Route gebildet. Dabei wird es nicht von der Reaktionsldsung abgetrennt, sondern in Cu-
mol verdiinnt in einem Hydrierreaktor zu Cumol umgesetzt, das anschlieBend dem Oxidati-

onsprozess wieder zugefihrt wird [17].

Dennoch stellt die AMS-Hydrierung aufgrund ihrer thermophysikalischen Eigenschaften
eine typische 3-Phasen-Reaktion dar, die stellvertretend flr ein breites Spektrum industriell
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durchgefihrter metallkatalysierter Filissigphasenhydrierungen steht (Abb. 4.1). Aufgrund der
geringen Dampfdricke sind a-Methyistyren und Cumol kaum fllichtig, wodurch das Reakti-
onsgemisch einfach quantitativ zu analysieren ist. Unter moderaten Prozessbedingungen
von 48,6 °C und 1,5 bar Wasserstoffdruck zeigt die Reaktion mit 0,143 mol/(gpy's) eine sehr
hohe intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit [18]. Sie verlduft nur leicht exotherm
(ArH = -109 kJ/mol), so dass die Temperaturkontrolle nicht mit allzu groRen Schwierigkeiten
verbunden ist [19]. Wird Palladium als Katalysator eingesetzt, bildet sich Cumol als einziges
Produkt. Die Verwendung anderer Katalysatormetalle, wie zum Beispiel Nickel, flihrt zu einer

ausgepragten Polymerisationsneigung des Eduktes.

‘\ S H2 kS T
— AH = -109 kJ/mol
SN T
Abb. 4.1: Reaktionsschema der Hydrierung von a-Methylstyren zu Cumol.

In der Literatur sind zahlreiche Veréffentlichungen zur AMS-Hydrierung zu finden. In
diesen Arbeiten kamen sowohl konventionelle Reaktorkonzepte wie z.B. Rieselbett- oder
Ruhrkessel-Suspensionsreaktoren als auch unkonventionelle Reaktoren wie z.B. katalytisch
aktive pordse rotierenden Scheiben zum Einsatz [20, 21, 22, 23, 24, 25, 26]. Als Aktivkom-
ponente wurde meist Palladium auf keramischen Tragern eingesetzt. Durch die umfangrei-
che Datenlage konnte ein Vergleich zwischen den in dieser Arbeit erhaltenen Ergebnissen
im CD- und PFT-Betrieb und den Literaturdaten durchgefiihrt werden.

Die intrinsische Kinetik der AMS-Hydrierung wurde von Meille et al. ausfihrlich unter-
sucht [18]. Deren Messungen erfolgten in einem Rihrkessel-Suspensionsreaktor im Tempe-
raturbereich zwischen 5 und 50 °C und bei Wasserstoffdriicken bis zu 7 bar an kommerziell
verfigbaren Pd/y-Al,Oz-Katalysatoren. Um den Einfluss des Stofftransports auf die Aktivitat
zu Uberwinden, wurde feines Katalysatorpulver mit einer mittleren PartikelgrofRe von 10 pm
eingesetzt. Basierend auf den Messergebnissen wurde der in Gl. 4.1 dargestelite kinetische
Ansatz mit dem Stol¥faktor k., der Aktivierungsenergie E, und der Wasserstoffadsorptions-
konstante Ky als am besten geeignet ermittelt, um den Umsetzungsverlauf zu beschreiben.
Die angegebenen Parameterschatzwerte sind in Tabelle 4.1 aufgelistet. Der kinetische An-
satz und teilweise auch die Parameterschatzwerte wurden fir die im Rahmen dieses Berich-

tes vorgestellten Simulationsergebnisse herangezogen.

-E Ky-C mol
r =Mpg -Kg - exp(—2). H ~H —]
d "0 R.T (1+ KH'CH)Z S 4.1

mift;
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ko: Stoldfaktor [mol/(gpqs)]
Ea: Aktivierungsenergie [kJ/mol]
Ku: Wasserstoffabsorptionskonstante [m*mol]

kinetische Parameter | Parameterwert Vertrauensbereich (95%)
min max
ko [Mmol/(gpq'S)] 8,510° 3,4-10° 21-10°
Ea [kd/mol] 38,7 37,2 40,3
ko [m*¥mol] 1,410 0,610 2,2:10%

Tabelle 4.1: Regressionsergebnisse aus [18] fur den Stolfaktor k,, die
Aktivierungsenergie E, und die Wasserstoffadsorptionskonstante Ky

Aus Gl. 4.1 geht hervor, dass die Wasserstoffloslichkeit in der flissigen Phase einen
nicht unerheblichen Einfluss auf die Aktivitdt besitzt. Mit Gl. 4.2 kann die Wasserstoffloslich-
keit in AMS bzw. Cumol, Methylcyclohexan und n-Heptan von 15 °C bis 60 °C bei Drlicken
von bis zu 20 bar berechnet werden. Der Faktor a fir die verwendeten Stoffe ist in

Tabelle 4.2 angegeben.

CHo =a-(0,0145 - T [K]-16985)-p[bar] %] 4.2
mit:

Stoff a [}
o-Methyistyren 1
Cumol 1

Methyicyclohexan 1.3
n-Heptan 2

Tabelle 4.2: Faktor a zur Bestimmung
der H,-Loslichkeit nach Gl. 4.2
5 Charakterisierung der mit Palladium beschichteten Kapillaren

Die mit Palladium beschichteten Membranen wurden mit verschiedenen Methoden charakte-
risiert. Hierbei kamen Wagung und Atom-Absorptions-Spektroskopie (AAS) zur Ermittiung
der abgeschiedenen Palladiummenge (einschlieRlich axialer Profile), Elektronenstrahl-
Mikroanalyse (ESMA) zur Detektion der Verteilung des Palladiums Gber dem Membranquer-
schnitt, Puls-Chemisorption von Kohlenmonoxid und Transmissions-Elekironenmikroskopie
(TEM) zur Bestimmung der verfligbaren Palladiumoberflache bzw. der Palladium-

PartikelgréRe zum Einsatz.

-24 -



51 Bestimmung der abgeschiedenen Palladiummenge

5.1.1  Wégung und Atomabsorptions-Spektroskopie

Die abgeschiedene Menge an Palladium wurde aus der Differenz der Masse der Probe vor

und nach der Beschichtung bestimmt.

Zur genaueren Ermittlung des Palladiumgehaltes der katalytischen Membranen wurde
zudem die Atomabsorptions-Spektroskopie (AAS) herangezogen. Hierzu wurde das in die
Membran abgeschiedene Palladium durch konzentrierte Salpetersdure (63 Gew.-%) unter
Zuhilfenahme eines Ultraschallbads vollstandig in Lésung gebracht und die Palladiumkon-
zentration in der Loésung nach Verdinnung auf einen Sauregehalt von ca. 5 Vol.-% mit einem
Atomabsorptions-Spektrometer bestimmt (Perkin Elmer Lambda 1100 B). Die Proben wer-
den hierbei in einer Luft/Acetylen-Flamme (10/2,5 L-min™) ionisiert und mit einer Palladium-
Hohlkathodenlampe bei einem eingestellten Strom von 30 YA detektiert. Das Spektrometer
wurde mit Palladiumidsungen im Konzentrationsbereich von 0,4-10 g-L™" kalibriert. Der Zu-
sammenhang zwischen Absorption und Palladiumkonzentration erwies sich in diesem Kon-

zentrationsbereich als sehr gut linear.

Die AAS-Messungen wurden neben der Kontrolle der Wagungsergebnisse auch zur
Bestimmung der Palladiumverteilung entlang der Membranen genutzt. Hierzu wurden die
betreffenden Membranen in gleich lange Stlicke zerteilt und die Palladiumgehalte der einzel-
nen Stlcke bestimmt. In Voruntersuchungen zeigte sich, dass fir Membranidngen von
250 mm eine homogene Verteilung des Prekursors im Beschichtungsgefall notig ist, um eine
gleichmafige Beschichtung zu erreichen. In Abb. 5.1 sind hierzu die an gleich langen Pro-
benstlicken von zwei 250 mm langen Kapillaren aus a-AlzOs (Aulendurchmesser: 2,9 mm)
mit AAS bestimmten Palladiummengen dargestellt. In diesem Fall wurde der Prekursor ge-
mal der im Abschnitt 3.1 unter Punkt 1 beschriebene Prozedur vor der Beschichtung im Ge-
falk homogen verteilt. Es ist keine systematische Abweichung Uber die Membranlénge zu er-
kennen. Die mittleren Palladiumgehalte der Membranen F415_A019 und F415_B005 betra-
gen 2,01+ 0,1 bzw. 2,1 = 0,1 mg. Die Variation der Palladiummenge von Probenstiick zu

Probenstiick ist relativ gering.

Der Vergleich zwischen AAS und Wagung ergab eine tendenziell gute Ubereinstim-
mung der abgeschiedenen Palladium-Gesamtmenge. Im Allgemeinen zeigte die Wéagung
dabei geringfigig hohere Palladiumgehalte, wobei die Abweichungen in den meisten Fallen

unter 15 % lagen.
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Abb. 5.1: Axiales Profil der mittels AAS detektierten Palladiummenge von zwei sym-
metrischen Kapillaren aus «-Al203 mit 2,9 mm AuBendurchmesser und 250 mm Lange.
Die Membranen F415_A019 und F415_B005 weisen einen mittleren Porendurchmesser
von 1,9 um bzw. 3 um auf. insgesamt wurden auf den Membranen 2,01 + 0,1 mg und
2,1 + 0,1 mg gefunden. Die im Diagramm nicht aufgeflhrten Proben wurden flir ESMA-
Untersuchungen verwendet.

Die Abscheideeffizienz fir Palladium, d.h. der Anteil des im Prekursor enthaltenen Pal-
ladiums, der sich nach der Beschichtung auf der Membran befindet, betrug bei der MOCVD-
Methode zwischen 60 und 90 %. Hauptursache der begrenzten Abscheideeffizienz der
MOCVD-Methode ist die Verwendung von Schilifffett zur Abdichtung der Glasapparatur. In
diesem Fett reichert sich der Prekursor in dhnlicher Weise an, wie in der als Losungsvermitt-
ler eingesetzten Vaseline. Durch erhdhten apparativen Aufwand konnte diesem Problem be-

gegnet werden, was sich angesichts der hohen Kosten des Prekursors flr eine technische

Anwendung empfiehlt.

Fir die auf der thermischen Zersetzung von Palladium-Il-Acetat beruhende Methode
zur Innenbeschichtung von Rohren und Mehrkanalelementen, die bisher ausschlieRlich auf
Membranen aus o-Alz0s angewandt wurde, betrug die aus der Gewichtsdifferenz und der
vorgelegten Menge von Palladium-II-Acetat berechnete Abscheideeffizienz zwischen 67 %
und annahernd 100 %. AAS-Resultate fir Membranen, die nach dieser Methode prapariert
wurden, liegen bislang nicht vor. Nach visuellem Eindruck gelingt die Beschichtung jedoch

gleichmalig.
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5.1.2  Elektronenstrahl-Mikroanalyse

Um die Tiefenprofile der Palladiumbeladung in der Membran zu bestimmen, und mdgliche
Unterschiede in Umfangsrichtung, wurde eine Elektronenstrahl-Mikrosonde (ESMA) vom Typ
SX50 der Firma Cameca eingesetzt. Das verwendete Gerat ist mit einer wellenléngendisper-
siven Rontgenanalytik ausgeristet und eignet sich daher sehr gut fir eine zuveridssige Be-
stimmung des Palladiumgehaltes auch in Gegenwart anderer Elemente. Die Messungen
wurden mit einer Spannung von 15 kV und einem eingestellten Strom des Elektronenstrahis
von 30 nA durchgeflihrt. Alle Proben wurden in Epoxidharz eingebettet und poliert, um die
analysenseitig geforderte glatte Oberflache zu erhalten. Zudem mussten sie mit einer din-
nen Silberschicht besputtert werden, um sie elektrisch leitfahig zu machen. Die Messungen
wurden als Linescans tUber dem Membranquerschnitt durchgeflihrt, wobei der Abstand zwi-
schen zwei Messpunkten 6 um betrug. Der Durchmesser und die Eindringtiefe des Elektro-
nenstrahls liegen unter den gewahlten Messbedingungen bei etwa 3-4 ym. Fir die einge-
sefzten symmetrischen porésen Membranen, und bei asymmetrischen Membranen flr den
Bereich des grobporigen Tragers, ist die Dimension des Messvolumens somit zum Teil nur

wenig grofer als der mittlere Porendurchmesser (0,6-3,0 um).

Aufgrund der Tatsache, dass der Porenanteil im Messvolumen im Allgemeinen von
Messpunkt zu Messpunkt variiert, kommt es hier zu relativ groften Schwankungen der detek-
tierten Palladiumbeladung, wéhrend sich im Bereich der feinporigen Deckschicht asymmetri-
scher Membranen wesentlich geringere Fluktuationen zeigen. Die Ursache liegt darin, dass
sich das abgeschiedene Palladium an der Porenwand befindet und somit nicht gleichmaRig
im Messvolumen verteilt ist. Trifft der Elektronenstrahl in einen Bereich, der von einer grofRen
Al,Os-Partikel dominiert wird, ist die detektierte Palladiummenge im Vergleich zur Menge an
Aluminium gering. Befindet sich der Elektronenstrahl dagegen in einen Bereich, in dem Po-
ren vorherrschen, ist die detektierte Palladiummenge im Vergleich zur Aluminiummenge

grofd.

Um dieser Tatsache bei der Ermittlung der Palladiumbeladung Rechnung zu tragen,
wurde die detektierte Aluminiummenge ins Verhéltnis gesetzt zur detektierten Aluminium-
menge in einer Referenzprobe, die aus einem unpordsen Al,O;-Block bestand, wodurch zu-
nachst der Porenanteil im Messvolumen berechnet werden konnte. Mit dem Porenanteil ist
neben der Menge an Aluminiumoxid dann auch die Palladiummenge im Messvolumen be-
stimmbar. Anschliefdend wurde die insgesamt ermittelte Palladiummenge ins Verhaltnis zur
gesamten Feststoffmenge entlang der gemessenen Linie gesetzt und daraus der Pd-Anteil in

Gew.-% besfimmt.
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Die beiden in Abb. 5.2 dargestellten einander gegeniber liegenden Linescans zeigen
ungeachtet der Schwankungen von Messpunkt zu Messpunkt, dass symmetrische Membra-
nen durch die MOCVD-Methode Uiber die gesamte Membrandicke weitgehend gleichmafig
beschichtet werden. Der aus den einzelnen Profilen bestimmte Palladiumgehalt betragt
0,13 + 0,02 Gew.-%. Unter Annahme einer Porositét von ca. 35 %, und mit der Dichte von a-

ALO; (3,92 grom™) errechnet sich daraus eine Palladiummenge von 2,7 mg. Die Wagung der
Membran vor und nach der Praparation hatte 2,4 mg Palladium ergeben, und durch AAS-
Messungen an den verbleibenden Probenstlicken wurde die abgeschiedene Palladiummen-
ge zu 2,1+ 0,1 mg bestimmt. Mogliche Ursachen fiir die aus den ESMA-Profilen etwas zu
hoch bestimmte Palladiummenge sind die erwahnten lokalen Unterschiede in der Palladium-

beladung sowie v.a. die getroffenen Annahmen bezliiglich Porositat, Geometrie und Dichte.
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Abb. 5.2: Mit ESMA bestimmte Pd-Profile in einer symmetrischen Membran (F415_B005)
mit einer mittleren Porengréfle von 3,0 ym. Die Porositat der 250 mm langen Membran be-
tragt ca. 35 %. Die ermittelte Palladiummenge betragt 2,7 + 0,4 mg.

Mittels ESMA bestimmte Pd-Profile in einer asymmetrischen Kapillare aus o-Al203 mit
2,9 mm Aufen- und 1,9 mm Innendurchmesser sowie innen liegender feinporiger Deck-
schicht mit 100 nm Porendurchmesser, die nach der in Abschnitt 3.2 beschriebenen Metho-
de durch Zersetzung von Palladium-ll-Acetat mit Palladium beschichtet wurden, sind in
Abb. 5.3 gezeigt. Es wird deutlich, dass die Beschichtung grofitenteils auf eine ca. 50 ym

breite Zone auf der Innenseite der Kapillare beschrankt ist. Nach auf3en hin sind die Palladi-
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umgehalte sehr gering. Die beiden an gegenuberliegenden Stellen in einem Querschnitt auf-
genommenen Palladiumprofile stimmen sehr gut Gberein. Die Integration der Profile iber die
Gesamtdicke liefert eine abgeschiedene Palladiummenge von 4,2 + 0,4 mg. Durch Wagung
war flr diese Membran eine Palladiummenge von 4,4 mg bestimmt worden. Die mit der Be-
schichtungslésung insgesamt eingebrachte Palladiummenge betrug 4,7 mg, d.h. es wurden
zwischen 89 und 94 % des vorhandenen Palladiums auf der Membran abgeschieden. Aus
den ESMA-Profilen errechnet sich weiterhin, dass etwa 85 % des abgeschiedenen Palladi-

ums in der Reaktionsschicht (30-40 um) zu finden ist.
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Abb. 5.3: Mit ESMA bestimmte Pd-Profile in einer asymmetrischen Membran. Die Membran setzt
sich aus einer Tragerschicht (dsq= 0,6 um), einer Zwischenschicht (dso= 200 nm) und einer feinpo-
rosen Deckschicht (dsp= 100 nm) zusammen. Die ermittelte Pd-Menge liegt bei 4,2 mg + 0,4 mg,
wobei etwa 85 % in der Deckschicht zu finden sind.

5.2 Bestimmung der GréRe der Palladiumpartikeln

5.2.1  CO-Puls-Chemisorption

Die verflgbare Palladiumoberfldche kann durch Adsorptionsmessungen bestimmt werden.
Dies ist prinzipiell durch volumetrische oder gravimetrische Messung der adsorbierten Gas-
menge moglich. Vorraussetzung ist die Verwendung eines Gases, das ausschliellich an der
Metalloberflache und nicht am Trager adsorbiert wird; zu diesem Zweck wird haufig Kohlen-
monoxid verwendet. Eine weit verbreitete Alternative zu statischen Messungen des Sorpti-

onsgleichgewichtes ist die dynamische Puls-Chemisorptionsmessung. Bei dieser Methode
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wird die zu untersuchende Probe zunachst mit Helium als Tragergas gespult. Dann werden
Kohlenmonoxidpulse zum Tragergasstrom hinzugegeben. Die Gase werden nach der Probe
mit einem Warmeleitfahigkeitsdetektor detektiert. Das in der Probe vorhandene Palladium
adsorbiert einen Teil des Kohlenmonoxids aus den abgegebenen Pulsen, bis seine Oberfla-
che vollstandig belegt ist und bei weiteren Pulsen kein Kohlenmonoxid mehr aufgenommen
werden kann. Die aufgegebene Kohlenmonoxidmenge pro Puls ist bekannt; die nach der
Probe fehlende Menge an Kohlenmonoxid wird detektiert (Abb. 5.4), so dass die aufgenom-
menen Kohlenmonoxidmenge Uber die Differenz berechnet werden kann. Aus dieser Infor-
mation kann unter Annahme einer bestimmten Stéchiometrie der Adsorption die Zahl der Pd-
Oberflachenatome und daraus die zur Verfligung stehenden Palladiumoberfléche berechnet
werden. Bei bekannter Pd-Menge ergeben sich daraus der Dispersionsgrad und die mittlere

Palladium-Clustergrofe.
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Abb. 5.4: Zur Bestimmung der verfligharen Palladiumoberflache durch
CO-Puls-Chemisorption.

Die Messungen wurden mit einem Gerat der Firma Thermo Quest durchgefuhrt
(TPDRO 1100). Zuné&chst wird die zu analysierende Probe, z.B. eine mit Palladium beschich-
tete Kapillare, durch temperaturprogrammierte Reduktion bis zu einer Maximaltemperatur
von 250 °C mit Wasserstoff vollstandig reduziert (H-TPR). Im Anschluss wird die Probe bei
250 °C fur 45 Minuten im Stickstoffstrom ausgeheizt, um den im Palladium geldsten Wasser-
stoff zu entfernen. Danach werden bei einer Temperatur von 25 °C sukzessive Pulse einer
Gasmischung bestehend aus 5,22 Vol.-% Kohlenmonoxid in Helium Uber die Probe geleitet.
Ein einzelner Puls entspricht einem Volumen von ca. 1 ml und enthalt 2,5 pmol Kohlenmo-

noxid.
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Mit diesem Messverfahren wurde die spezifische Palladiumoberflache fiir eine nach
der MOCVD-Methode beschichtete Membran mit «-Al,O; als Tragermaterial zu 37,7 m?gpg’
bestimmt (Tabelle 5.1). Unter der Annahme kugelférmiger Partikeln sowie einer Pailadium-
dichte von 12000 kg/m™ ergibt sich ein mittlerer Durchmesser von 13,2 nm. Fiir die durch
Zersetzung von Palladium-II-Acetat hergestellte asymmetrische Membran F415_ G023 wurde

eine mittlere Pd-Partikelgrofie von 2,4 nm ermittelt.

F415_B005 F415_G023
Poren-@: 3,0 um Poren-@: 100 nm
Pd-Menge: 2,1 mg Pd-Menge: 4,4 mg
Metalloberfliche [m®/gp,] 37,7 134,3
Dispersionsgrad [%] 8,5 45,5
mittlerer Partikeldurchmesser [nm] 13,2 2,4

Tabelle 5.1: CO-Puls-Chemisorptionsergebnisse fiir zwei Kapillaren. Durch MOCVD wurde die
symmetrische Kapillare F415_B005 beschichtet (Porendurchmesser 3,0 um, Uber AAS-Messungen
wurde die Palladiummenge zu 2,1 mg bestimmt). Die Beschichtung der asymmetrischen Kapillare
F415_G023 erfolgte durch Abscheidung und Zersetzung von Palladium-il-Acetat. ESMA-
Untersuchungen ergaben eine Pd-Menge von 4,2 mg + 0,4 mg.

5.2.2  Transmissionselektronenmikroskopie

Die urspriinglich vorgesehenen TEM-Untersuchungen zur Bestimmung der Grofe der abge-
schiedenen Palladiumpartikeln wurden im Verlauf des Vorhabens von BTS durchgefiihrt. Die

Ergebnisse sind im Abschiussbericht von BTS dokumentiert.

5.3 Ermittlung des Kohlenstoffgehalts durch Total Organic Carbon Analyse

Durch Bestimmung des organischen Gesamtkohlenstoffgehalts (Total Organic Carbon, TOC)
wurde die Bildung hochmolekularer kohlenstoffhaltiger Ablagerungen in den Kapillaren un-
tersucht. Diese Analysemethode kam zum Einsatz, nachdem auf einigen unter Reaktionsbe-
dingungen eingesetzten Kapillaren durch EDX-Untersuchungen neben a-Al,O; und Palladi-
um auch Kohlenstoff gefunden wurde. Um die Herkunft dieses Kohlenstoffs eindeutig zu kia-
ren, wurden TOC-Messungen sowohl an unbeschichteten, mit Palladium beschichteten so-
wie an fur Hydrierversuche verwendeten Membranen durchgefihrt.

Fur die Messungen stand ein TOC-Gerat vom Typ 5000A/SSM 5000A der Firma Shi-
. madzu zur Verfligung. Die zu untersuchende Membran wird zunéchst in einem Mdrser fein
zermahlen. Das Gewicht des Pulvers wird ermittelt und das Pulver anschliefend in ein Pro-

bengefal} eingefiillt. Die Verbrennungsréhre wird auf bis zu 680 °C erhitzt. Nach Einstellung
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des gewinschten Druckes sowie des Tragergasstromes wird Tragergas in diese Rohre ge-
leitet. Mit einem Probeninjektor wird nun die Probe in die Verbrennungsrohre eingeflhrt, wo
sie quantitativ zu Kohlendioxid umgesetzt wird. Das Trégergas, das die Verbrennungspro-
dukte enthalt, fliel3t durch einen Infrarot-Gasanalysator (NDIR), in dem der Kohlendioxidge-
halt gemessen wird. Der so entstehende Kohlendioxidpeak wird aufgezeichnet, die Integrati-
on liefert die Peakflache, die proportional zur COx-Konzentration in der Probe ist. Die Sensi-
tivitdt des Gerats liegt bei 0,1 mg Kohlenstoff. Die Ergebnisse der TOC-Messreihen sind in

Tabelle 5.2 zusammengefasst.

Kohlenstoff
Membranprobe Vorbehandlung [Gew.-%]
F415_008 Von HITK gelieferte, unbehandelie Membran ~ 0,02
F415 A036 (vor der MOCVD): Einzelkapillare in n-Heptan gereinigt = 0,00
F415_A037 (vor der MOCVD): Einzelkapillare mit Losungsvermittier ~ 1,86
behandelt
F415_A038 (nach der MOCVD ). Pd-Einzelkapillare ~ 3,18
F415_A039 (nach der MOCVD ). kalzinierte Pd-Einzelkapillare ~ 0,00
F415_A040 (nach der MOCVD ): reduzierte Pd- Einzelkapillare ~ 0,00
Membran nach AMS-Hydrierversuchen: Membran aus einem Kapil- ~013
(Membranmodul) larblindel enthnommen T
F415_EO012-E017 nach AMS-Versuchen (KWI): Einzelkapillare ~ 0,07

Tabelle 5.2: TOC-Ergebnisse einer systematisch durchgefihrten Messreihe zur Bestimmung des
Kohlenstoffgehalts von symmetrischen Membranen nachdem unterschiedliche Vorbehandlungs-
schritte unternommen wurden.

Die von HITK gelieferten unbehandelten Kapillaren besal’en sehr geringe Gehalte an
Kohlenstoff (ca. 0,2 Gew.-%). Nach der Entfettung der Membran mit n-Heptan konnte erwar-
tungsgemaf} kein Kohlenstoff mehr detektiert werden. Fur die mit dem Lésungsvermittler be-
netzte Kapillare lag der Kohlenstoffanteil bei ca. 1,86 Gew.-%. Nach der MOCVD war der
Kohlenstoffgehalt auf ca. 3,18 Gew.-% gestiegen. Dies I8sst sich auf den Zerfall des Prekur-
sors in metallisches Palladium und einen organischen Rest zurlckflhren. Nach der Kalzinie-
rung und Reduzierung der Kapillare wurde erwartungsgemal kein Kohlenstoff mehr detek-
tiert. Der Kohlenstoffgehalt in den zur AMS-Hydrierung eingesetzten Kapillaren betrug je

nach Anzahl der damit durchgeflhrten Experimente zwischen 0,07 und 0,13 Gew.-%.

Die Ergebnisse lassen den eindeutigen Schluss zu, dass die Kohlenstoffablagerungen
wahrend der Versuche zur AMS-Hydrierung gebildet werden. Vermutlich handelt es sich um
Nebenreaktionen zu hochmolekularen Verbindungen, die sich in den Membranporen anrei-

chern.
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6 Experimentelle Untersuchungen zur Hydrierung von a-Methylstyren

Die Untersuchung der kinetischen Eigenschaften der mit Palladium beschichteten Kapillaren
erfolgte am KWI in einer Laboranlage; dabei beschrankien sich die Messungen in der ersten
Projekthéalfte auf halbkontinuierliche Versuche. In der Endphase des Vorhabens konnten
nach entsprechenden Umbaumalinahmen Versuche an Kapillaren im kontinuierlichen Be-
trieb durchgefiihrt werden. Die Aktivitdtsmessungen an mit Palladium beschichteten Kapillar-

bindeln erfolgten in der Pilotaniage des Projektpartners BTS in Leverkusen.

6.1 Versuchsaufbau

6.1.1  Laboraniage (Einzelkapillaren)

Das schematische FlielRbild der Apparatur ist in Abb. 6.1 dargestellt. Die Kernstiicke sind ein
Edelstahimodul, in dem bis zu 6 Einzelkapillaren eingebaut werden kénnen, und ein 0,6 L
Ruhrautoklav der Firma Parr Instruments, der mit einem Heizmantel ausgestattet ist. Der Au-
toklav verflgt Uber einen Hohlwellenriihrer mit einer maximalen RiUhrgeschwindigkeit von
1900 U/min. Die Versuchsanlage ist so konzipiert, dass verschiedene Betriebsarten ermog-
licht werden. Die Kapillaren im Modul kénnen entweder im CD- oder im PFT-Betrieb in halb-
kontinuierlicher Fahrweise untersucht werden. Die Versuche werden mit vorgelegter Reakti-
onslésung und kontinuierlicher Wasserstoffzufuhr durchgefihrt. Im CD-Betrieb dient der
Rihrautoklav als Vorratsgefaf3, im Porendurchflussbetrieb als Sattiger. Entsprechend kann
Wasserstoff entweder in den Membranmodul (CD) oder in den Rlhrautoklaven (PFT-Betrieb)
dosiert werden. Fiir den CD-Betrieb werden die 3-Wege-Ventile 1, 3 und 4 so eingestellt,
dass die Flussigkeit auf der innenseite der Membran entlang gefordert wird; Gber die Ventile
V 2 bzw. V 5 wird der Wasserstoffdruck an der Aulienseite der Membran angelegt. Wird die
Apparatur im PFT-Betrieb eingesetzt, durchstromt die Reaktionslosung Uber die 3-Wege-
Ventile V 1 und V 4 die pordsen Membranen von innen nach aufien. Die Teilkomponenten
sind durch isolierte Edelstahlleitungen mit einer Wandstarke von 1 mm und einem Durch-
messer von 6 mm untereinander verbunden, wodurch Prozessbedingungen bis zu 100 bar
und 80 °C realisiert werden konnen. Das FlUssigkeitsvolumen in den Rohrleitungen, im
Pumpenkopf sowie im Membranmodul wurde durch Auslitern zu 102 mil bestimmt; das Fas-

sungsvermogen des Rihrautoklaven betragt 620 mi.
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Abb. 6.1: Versuchsanlage flr Hydrierversuche im halbkontinuierlichen Betrieb mit bis zu 6 Einzel-
kapillaren fur das PFT- und CD-Reaktorkonzept.

Die Umwalzung der Flissigkeit Gbernimmt eine Zahnradpumpe der Firma Ismatec (An-
rieb: FC 71-MP, Pumpenkopf: GC-M25-J-DS6N3) mit einer maximalen Fliessrate von
2.3 L/min.

Nach entsprechenden Umbaumafinahmen konnte die Anlage in der Endphase des
Vorhabens kontinuierlich betrieben werden. Hierzu wurde der Aufbau um zwei baugleiche
Behalter aus Edelstahl, die als Vorrats- bzw. Produktbehalter dienten und ein Fassungsver-
mogen von 5,0 L aufweisen, erweitertDurch eine HPLC-Pumpe wird ein vorgegebener Flis-
sigkeitsstrom mit einer HPLC-Pumpe in den Reaktor dosiert. Eine Flllstandsregelung, die
den hydrostatischen Druck in beiden Behaltern misst, dient dazu Gber ein Stellventil einen
entsprechenden Produkistrom aus dem Reaktorsystem zu entnehmen (Abb. 6.2). Die maxi-
male Forderrate der HPLC-Pumpe wurde in Vorversuchen zu 12,5 ml/min ermittelt. Somit

ergibt sich eine maximale Betriebsdauer im kontinuierlichen Betrieb von ca. 6,5 Stunden.
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Abb. 6.2: Versuchsanlage flr Hydrierversuche im kontinuierlichen Betrieb mit bis zu
6 Einzelmembranen flur das PFT- und CD-Reaktorkonzept. Uber eine HPLC-Pumpe
wird aus dem Vorratsbehalter ein konstanter Volumenstrom in den unter Druck ste-
henden Reaktorkreislauf gefordert. Mit einer Regelung, die die Flillstdnde des Vor-
rats- und des Produktbehalters erfasst, wird das Abflussventil angesteuert, wodurch
sich die Fillstandsh&he in beiden Behaltern um den gleichen Betrag éndert.

Wéhrend eines Versuches wurden die Dréhzahl des Ruhrers, der Reaktordruck und
die Reaktortemperatur (Pt 100) aufgezeichnet. Der Systemdruck wurde von einem Druckreg-
ler (Brooks, 5860) ermittelt und geregelt. Zur Erfassung des umgewalzten Volumenstroms
kam ein Durchflussmessgeber (FH-Messing) der Firma Greisinger zum Einsatz. Neben dem
transmembranen Druckabfall, der mit zwei Edelstahldrucksensoren (Firma Greisinger,
GMSD 35 BAE) erfasst wurde, wurde auch die Temperatur des Wasserbads gemessen. Zur
Bestimmung der Zusammensetzung der Flissigkeit konnten Uber ein dem Membranmodul
nachgeschaltetes Entnahmeventil Proben aus dem Kreislauf enthommen werden. Die Analy-
se erfolgte mit einem Gaschromatograph (Shimadzu GC-14 B). Untersucht wurden vor allem
die Abnahme der Konzentration von «a-Methylsytyren und die Zunahme der Konzentration

von Cumol.

Zur Kalibrierung des GC wurden definierte Ldsungen aus a-Methylsytyren, Cumol und
n-Heptan bzw. Methylcyclohexan hergestellt. Fir die gaschromatographische Trennung be-
fand sich eine 10 m x 0,53 mm Kapillarsaule vom Typ CP-SIL 5CB 0,53 MM im Gaschroma-
tographen. Als Trégergas diente Stickstoff bei einem Fluss von 20 ml/min und einem Vor-

druck von 80 kPa. Die Trennbedingungen fir die Analyse waren:
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Einspritzmenge: 1 pL
Saulentemperatur: 65 °C
Injektortemperatur: 200 °C
Detektortemperatur: 200 °C

Die Peakerfassung und -integration erfolgte Uber einen Computer Integrator SP4270.

Die Auswertung der Peaks wurde manuell durchgefihrt.

6.1.2  Pilotanlage (Kapillarbiindel)

Die Aktivitat der mit Palladium beschichteten Kapillarblindel wurde in einer gréferen Anlage
(Pilotanlage, DP 04) des Projektpartners BTS fur den halbkontinuierlichen PFT-Betrieb ermit-
telt. Das FlieRbild dieser Versuchsanlage ist in Abb. 6.3 dargestelit.

N, -Zufuhr

—

@—— IC/

H,-Zufuhr

(]

-

< T

5 P T
g

_kl_,/" Probe-
sntnahmewveantil
Abfluss %
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Abb. 6.3: FlieBbild der BTS-Pilotanlage. Das Gesamtvolumen der
Apparatur betragt 5,3 Liter, wobei auf den Reaktor 5 L und das Mo-
dulvolumen 0,2 L entfalien. Fir das Rohrleitungsvolumen und den
Pumpenkopf wurde ein Volumen von 0,1 L berechnet.

Kernstlick dieser Anlage ist ein 5 L Rihrkessel mit Doppelmantel, durch den Ol zur
Thermostatisierung geleitet werden kann. Der Kessel, ausgestattet mit 2 Gegenstromrih-
rern, diente als Sattiger fir den Betrieb mit dem in Abb. 6.4 dargestellten Edelstahimodul, in

dem ein Kapillarblindel eingebaut war. Die Umwalzung der Flissigkeit wurde auch hier von
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einer Zahnradpumpe Ubernommen; der maximale Fordervolumenstrom der Pumpe betrug

10,5 L/min. Die Apparatur konnte bei maximal 10 bar und 100 °C betrieben werden.

Die Pilotanlage ist mit umfangreicher Messtechnik ausgeristet. Mit einem Coriolis-
Durchflussmesser wurde der Volumenstrom erfasst. Uber Sensoren, die sowohl im Autokla-
ven als auch vor und nach dem Membranmodul installiert sind, wurden der Druck- und der
Temperaturverlauf wahrend des gesamten Versuchs kontinuierlich von einem Messcomputer
aufgezeichnet. Zur Bestimmung der Konzentrationen in der Filssigkeit konnten Uber zwei
Entnahmeventile, jeweils vor und nach dem Membranmodul, Proben aus dem System ent-

nommen werden. Diese Proben wurden mit einem Gaschromatographen analysiert.

Druckmessgerat
und -anzeige vor
und nach dem
Membranmodul

Membranmodul,
VModui: 200 m!

Abb. 6.4: Membranmodul aus Edelstahl zur Aufnah-
me eines Kapillarblndels.

6.1.3  Eingesetzte Chemikalien

Es wurde eine grofte Anzahl von Versuchen im katalytischen Diffusor und im Porendurch-
flussreaktor im halbkontinuierlichen Betrieb durchgefihrt. Die Loslichkeit von Wasserstoff in
der Flussigkeit spielt im sowohl im CD- als auch im PFT-Betrieb eine wichtige Rolle. Um die
schlechte Wasserstoffloslichkeit in a-Methylstyren (AMS) zu umgehen, wurde AMS in einem
Losungsmittel mit hoherer Loslichkeit vorgelegt. Dazu kam zu Beginn des Vorhabens Me-
thylcyclohexan (MCH) und spéater n-Heptan (H,-Loslichkeit in AMS/MCH/n-Heptan: 1/1,3/2,0)
zum Einsatz [27]. Die Chemikalien wurden von VWR bzw. Messer Griesheim bezogen

(Tabelle 6.1). Als interner Standard fir die GC-Anlayse wurde p-Xylol eingesetzt.
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Substanz Hersteller Reinheit | Dichte | Molmasse
[%] [kg/L] [g/mol]
o-Methylstyren Merck KGaA =99 0,90 118,18
Cumol Merck KGaA =99 0,86 120,18
Methylcyclohexan Merck KGaA 2z 99 0,68 100,21
n-Heptan Prolabo BDH 299 0,77 98,21
p-Xylol Merck KGaA 299 0,86 106,21
Wasserstoff Messer Griesheim | 299,95 | 8,9:10° 2,02

Tabelle 6.1: Auflistung der eingesetzten Chemikalien. Die Dichteangaben gelten
bei 298,15 K und 1,0135 bar.

6.2 Experimentelle Ergebnisse

Bewertungsgrundlage fur die Leistung der katalytisch aktiven Membranen sind die auf das
installierte Reaktorvolumen bezogene Produktbildungsgeschwindigkeit RZA (Raum-Zeit-
Ausbeute) und die auf die abgeschiedene Menge an Palladium bezogene Aktivitat RZApq.

6.2.1  Untersuchungen im katalytischen Diffusor (CD)

Die Aktivitatsmessung im katalytischen Diffusor wurde an Einzelkapillaren im Labormafistab
durchgefiihrt. Dabei kamen in der ersten Phase des Vorhabens asymmetrische Kapillaren
zum Einsatz, die sich aus vier Schichten zusammensetzten. Die feinpordse Deckschicht be-

fand sich auf der Innenseite der Kapillaren (Tabelle 6.2).

Schicht [-] Schichtdicke [um] dso [um] Material
Trager 460 1,9 a-Al0;
Zwischenschicht 1 12 0,4 a-AlO4
Zwischenschicht 2 15 0,2 0-Alz04
Deckschicht 13 0,1 a-AlO;

Tabelle 6.2: Struktur der zu Beginn des Vorhabens eingesetzten asymmetrischen
Kapillaren. Die Angaben zur Schichtdicke und mittlerem Porendurchmesser stammen
vom Hersteller HITK.

Die ersten Versuche wurden in einem engen Temperaturbereich von 25 bis 32 °C durchge-
fihrt. Die AMS-Anfangskonzentration der vor Reaktionsbeginn im Rihrkessel vorgelegten
Losung betrug 10 Vol.-% (60 ml); als Losungsmittel wurde Methylcyclohexan verwendet. Ge-
startet wurden die Versuche nach Einschalten der Pumpe und Aniegen des H,-Druckes auf
der Membranauflenseite. Die Ergebnisse wurden ausflhrlich im Meilensteinbericht MH3 b

dargestellt und mit an Einzelkapillaren erzielten Resultaten im PFT-Betrieb verglichen [28].
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Es wurde deutlich, dass die RZA der Kapillaren im CD-Betrieb geringer ist als im PFT-
Betrieb. Unter vergleichbaren Bedingungen (p,T) wurden Raum-Zeit-Ausbeuten gefunden,
die um einen Faktor 1.5-3.5 unter den auf das Gesamtsystem bezogenen RZA-Werten fiir
den PFT-Modus lagen. Rechnet man hinzu, dass bei entsprechender Anpassung des Séatti-
gervolumens im Fall des PFT-Modus noch héhere Raum-Zeit-Ausbeuten erzielt werden kon-
nen, so erhoht sich dieser Faktor um bis zu eine Zehnerpotenz. Damit einher geht die Beo-
bachtung, dass auch die auf die Masse der Aktivkomponente bezogene Aktivitat im CD-
Betrieb signifikant geringer ist als im PFT-Betrieb (etwa 1 Gréfienordnung, bei hohen Pd-
Gehalten und geringem Differenzdruck im CD bis zu 2 GréRenordungen). Dies ist grundsatz-
lich auch zu erwarten, da im CD innerhalb der katalytisch aktiven Deckschicht ein starker
Rickgang der Hy-Konzentration von der Gas/FlUssigkeits-Phasengrenze in Richtung der

Flussigphase auftritt, der zwangslaufig zu einer verringerten Reaktionsgeschwindigkeit flihrt.

Eine der Hauptursachen fUr die geringe Aktivitat liegt in der zu Beginn des Vorhabens
auch fur die Beschichtung der asymmetrischen Kapillaren angewandten MOCVD-Methode.
Dieses Verfahren fihrte aufgrund der innen liegenden Deckschicht zu ungiinstigen Be-
schichtungsergebnissen. Bis zu 85 % der insgesamt abgeschiedenen Menge der Aktivkom-
ponente fand sich in der grobpordsen Tragerschicht. Da im Trager befindliches Palladium
nicht an der Reaktion beteiligt ist, wurde hierdurch die Effizienz der Ausnutzung des Palladi-
ums deutlich herabgesetzt. Der zweite Grund liegt in der relativ breiten von der Flissigkeit
durchdrungenen Reaktionszone (Deckschicht plus Zwischenschichten). Eine geringere Zahl
von Zwischenschichten, die einen Ubergang auf Trager mit geringerem Porendurchmesser
(0,6 um) nahe legt, sollte wegen des kirzeren Diffusionsweges zu einer Aktivitatssteigerung
fihren. Neben diesen beiden Maflinahmen galt es dartber hinaus, die Qualitat der feinporo-

sen Deckschicht der Kapillaren deutlich zu verbessern.

Auf diesen Erkenntnissen beruhend, wurden von HITK neue Membranen mit optimier-
ter Struktur, d.h. mit nur einer Zwischenschicht und mit kleinerem Porendurchmesser in der
Tragerschicht (dsp= 0,6 ym), zur Verfigung gestellt. Zudem wurde ein Beschichtungsverfah-
ren fur asymmetrische Membranen (Abschnitt 3.2) ausgearbeitet, mit dem auch bei Kapilla-
ren mit innen liegender Deckschicht eine Palladiumabscheidung im Trager weitestgehend
unterdrickt werden kann (Abb. 5.3).

Mit so praparierten Kapillaren wurden weitere CD-Messungen im Temperaturbereich
von 40 bis 60 °C durchgefuhrt. Um durch hdhere Gasloslichkeit in der filissigen Phase eine
hohere Aktivitdt zu erreichen, wurde das Druckniveau erhoht und das Losungsmittel Methyl-
cyciohexan durch n-Heptan ersetzt. Die Versuchsdurchfihrung erfolgte in der bereits ge-

schilderten Weise.

-39-



In Abb. 6.5 sind fiinf reprdsentative Umsatzgrad-Verldufe dargestellt; es handelt sich
um unmittelbar nacheinander durchgefiihnrte Experimente (ohne intensive Reinigung der ge-
samten Apparatur), woraus sich der leichte Anstieg der Anfangskonzentration von Cumol
von Versuch zu Versuch erklart. Flr den betrachteten Konzentrationsbereich steigt die Cu-
molkonzentration jeweils linear Uber die Versuchsdauer an. Weiterhin zeigt sich, dass mit der
Temperaturernohung von 40 auf 60 °C bei nahezu gleichen Druckverhéltnissen eine Zunah-
me der Raum-Zeit-Ausbeute von 0,13 mol-m™:s™ auf 0,16 mol-m™-s” verbunden ist. Wird das
Druckniveau erhéht, nimmt die Aktivitat weiter zu; fur die Messungen bei 60 °C ergab sich
ein Anstieg von 0,16 mol-m™s™ auf 0,19 mol-m™-s™. Wahrend der Durchfiihrung der Experi-
mente Uber einen langeren Versuchszeitraum wurde jedoch ein merklicher Druckanstieg auf
der FlUssigkeitsseite festgestellt. Um den Druck konstant zu halten, wurde ein in den Flis-

sigkeitsriicklauf integriertes Feindosierventil leicht gedffnet.

Der Druckanstieg ist auf einen ungewollten Gaseintrag in die Flissigkeit im Membran-
modul zuriickzufihren. Wird der Flissigkeitsriicklauf nicht entgast, fuhrt dieser Gaseintrag zu
einer zunehmenden Sattigung der flissigen Phase bereits vor dem Kontakt zwischen Gas
und Flissigkeit an der sich in den Kapillaren ausbildenden Phasengrenze. Welchen Einfluss
dies hat, wurde an zwei Messungen bei 60 °C mit geschlossenem Feindosierventil demonst-
riert. Bei diesen Versuchen konnte ein sukzessiver Druckanstieg auf der Flussigkeitsseite
ausgehend von 2,9 bar zu Versuchsbeginn auf 5,5 bar bzw. 5,7 bar bei Versuchende beo-
bachtet werden. Durch Zunahme der H,-Konzentration in der Fllssigkeit mit fortschreitender
Zeit wurde das vorgelegte AMS wesentlich schneller abgebaut. Bereits nach 65 bzw.
90 Minuten Versuchsdauer wurden Umsatzgrade von 80-83 % ermittelt; die Raum-Zeit-
Ausbeute (bezogen auf das Volumen des Membranmoduls) betrug fur diese Messungen
1,6 bzw. 2,1 mol'm™:s™. Sie lag damit um mehr als eine Gréfenordnung (iber den Versu-
chen, bei denen der Flissigkeitsdruck durch Entgasung des Ricklaufs konstant gehalten
wurde.

Grundsatzlich kénnte der Gaseintrag in den FiUssigkeitskreislauf auf zwei Effekte zu-
rickgefiihrt werden. Zum einen besteht die Moglichkeit, dass die Reaktion nicht den gesam-
ten blasenfrei durch die Membran eingetragenen Wasserstoff konsumiert. Wahrscheinlicher
ist allerdings, dass es Uber lokale Defektstellen in den Kapillaren zum Eintrag von Gasblasen
kam. Um diese Frage zu kldren, wurden an allen zur Verfugung stehenden Kapillaren
Bubble-Point-Messungen durchgeflihrt. Dabei zeigte sich, dass nahezu alle Deckschichten
Defektstellen aufwiesen. Wegen der unzureichenden Qualitét der Deckschichten und der ge-
ringeren auf die Palladiummenge bezogenen Aktivitdt wurde in Absprache mit dem Koordi-
nator BTS in der Endphase des Vorhabens nur noch der PFT-Kontaktor mit symmetrischen

Membranen betrachtet.
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Abb. 6.5: Beispielhafte Ergebnisse zur AMS-Hydrierung im katalytischen Diffusor mit 6 asym-
metrischen Membranen. Die Membranstruktur setzt sich aus der Trager-, (Porendurchmes-
ser/Dicke: 0,6 um/460 pym), Zwischen-: (0,1 pm/25 um) und Deckschicht (0,1 ym/15 ym) zu-
sammen. Die Pd-Menge in der katalytisch aktiven Zone kann, auf ESMA-Untersuchungen an
Membranen mit gleicher Struktur beruhend, auf 4,2 mg abgeschatzt werden. Fir jeden Versuch
wurde eine Losung aus 60 mi AMS, 539 ml n-Heptan und 1 ml p-Xylol angesetzt. p,. Druck auf
der Flussigkeitsseite. H,-Druck: Gasseitiger Druck.

6.2.2  Porendurchfluss-Membrankontaktor

Fir die Beurteilung des Leistungspotenzials des PFT-Kontaktors erfolgten zundchst Versu-
che an Einzelkapillaren und im weiteren Projektverlauf Versuche an Kapillarblindeln. Bei der
konvektiven Durchstromung poroser Kapillaren im PFT-Betrieb ist der Porendurchmesser ei-
ner der Systemparameter, der Einfluss auf die Aktivitat, und bei Folgereaktionen auch auf die
Selektivitat, haben kénnte. Grundsatzlich ist bei sehr kleinen Poren davon auszugehen, dass
der Stofftransport quer zur Strémungsrichtung schnell genug erfolgt, um merkiiche Konzent-
rationsgradienten quer zur Stréomungsrichtung zu verhindern. Die Diffusion in axialer Rich-
tung (Rickvermischung) spielt gegentber dem konvektiven Transport ohnehin nur bei sehr
geringen Durchsatzen eine Rolle. Dieser Vorteil kleiner Poren wird jedoch durch einen héhe-
ren Stromungswiderstand, d.h. durch einen hohen Energieeintrag Gber die Pumpleistung, er-
kauft.

Der Einfluss der Porengrofle auf das Aktivitdtsverhalten und den Druckverlust wurde an
Einzelkapillaren und Kapillarblindeln mit drei verschiedenen Porendurchmessern (0,6 um,
1,9 uym und 3,0 ym) untersucht. Zudem wurde der Temperatur- und Druckeinfluss sowie der
Einfluss des Volumenstroms auf das Aktivitatsverhalten analysiert. Hierzu erfolgten Messun-

gen in einem Temperaturbereich von 30 bis 60 °C bei Wasserstoffdriicken von bis zu 10 bar
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(Pilotanlage) bzw. 40 bar (Laboranlage). Die maximalen Volumenstrome betrugen im La-
bormafstab 2,3 L/min (8000 kg'm?-h™") und in der Pilotanlage 10,5 L/min (8160 kg-mZh™).

Im halbkontinuierlichen Betrieb arbeitete der PFT-Kontaktor als Schlaufenreaktor, d.h.
die Flussigkeit wurde bis zur volistindigen Umsetzung des AMS im Kreislauf durch den Sat-

tiger und den Membranmodul geférdert.

Bei Verwendung der MOCVD als Praparationsmethode lag die auf einzelnen Kapillaren
abgeschiedene Palladiummenge unabhéangig von der Porengrofe zwischen 1,1 und 4,0 mg.
Fir die Kapillarblindel wurden Palladiummengen von 32,6 bis etwa 107 mg gefunden. Der
Anteil des abgeschiedenen Palladiums ergibt sich somit zu 0,04-0,13 Gew.-% (Tabelle 6.3).

Porendurchmesser Gewicht, Ms, abgeschiedene Pd-Menge | Pd-Anteil
[ur] [o] [mg] [Gew. %l
Einzelkapillare: 3,0 2,71 1,1-35 0,04-0,13
Kapillarbtindel: 3,0 111,17 44,4 - 85,0 0,04 - 0,08
Einzelkapillare: 1,9 2,90 1,2-3,6 0,04-0,12
Kapillarbiindel: 1,9 123,3 32,6 -106,6 0,02 - 0,09
Einzelkapillare: 0,6 3,04 1,2-4,0 0,04-0,13
Kapillarbindel: 0,6 109,6 89,1-94,5 0,08 - 0,09

Tabelie 6.3: Dargestelit sind die mittleren Gewichte der symmetrischen Einzelkapillaren bzw.
Kapillarblndel fir die drei verschiedenen Porendurchmesser, die auf den Tragern abgeschie-
denen minimalen/maximalen Pd-Mengen und der Pd-Anteil in Gew.-%.

Um die Frage nach der Standzeit der katalytisch aktiven Kapillaren im PFT-Kontaktor zu
beantworten, wurden in der Laborapparatur Messungen im kontinuierlichen Betrieb Uber eine

maximale Versuchsdauer von 320 Minuten durchgefuhrt.

6.2.2.1 Untersuchungen an einzelnen Kapillaren im halbkontinuierlichen Betrieb

Mit katalytisch beschichteten Einzelkapillaren wurde eine Vieizahl von Messungen zur AMS-
Hydrierung im halbkontinuierlichen Betrieb durchgefiihrt. Zwischen den Ergebnissen mit Ein-
zelkapillaren und Kapillarbiindein konnte dabei eine gute Ubereinstimmung gefunden wer-
den. Daher beschrankt sich die Darstellung der Messergebnisse im halbkontinuierlichen Be-

trieb hier auf die in der Pilotanlage an Kapillarbiindeln erhaltenen Ergebnisse.
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6.2.2.2 Untersuchungen an Kapillarbindeln im halbkontinuierlichen Betrieb

Die Versuche wurden in der bereits in Abschnitt 6.1.2 beschriebenen Pilotanlage zwischen
30 und 60 °C bei Wasserstoffdriicken bis zu 10 bar und fir zwei Umpumpraten von 5,5 und
10,5 L/min (4270 kgrm™?h™" bzw. 8160 kg'm™?h™") durchgefiihrt. Zu Versuchsbeginn wurden
3,05 L Reaktionsldésung im Ruhrkessel vorgelegt. Die AMS-Ausgangskonzentration lag bei
1,4 mol/L in n-Heptan; das Volumen des internen Standards (p-Xylol) betrug 5 ml. Vor jeder
Messung wurde die Apparatur zunachst mit Stickstoff gesplilt, um den Luftsauerstoff aus
dem System zu verdrangen. AnschlieRend erfolgte die Sattigung der Reaktionsldsung mit

Wasserstoff; definiert wurde der Versuchsbeginn durch das Einschalten der Pumpe.

Einfluss des Porendurchmessers auf das Aktivitdtsverhalten

In Abb. 6.6 sind reprasentative Ergebnisse zur AMS-Hydrierung an Kapillarbiindeln mit drei
verschiedenen Porendurchmessern von 0,6 ym, 1,9 um und 3,0 um dargestellt. Zum Einsatz
kamen die Bundel F415_EO01, F415_A01 und F415_B01. Untersucht wurde die Reaktion bei
60 °C, 10 bar Hx-Druck und einem Volumenstrom von etwa 5,5 L/min. Die auf den Kapillar-
bindeln abgeschiedene Pd-Menge wurde vor den Versuchen gravimetrisch bestimmt und
betrug zwischen 89,1 und 94,5 mg. Im Diagramm sind die gemessenen Anteile von AMS und
Cumol in der FlUssigkeit Uber die Versuchsdauer aufgetragen. Zu erkennen ist, dass in allen
drei Versuchen der AMS-Anteil in der Losung linear mit der Zeit abnimmt, wahrend Cumol im
gleichen Malle gebildet wird. Nach etwa 23 Minuten ist das AMS vollstédndig zu Cumol um-
gesetzt; die auf das Gesamtvolumen von 5,3 L bezogene RZA betrégt etwa 0,62 mol-m™-s™.
Dariber hinaus zeigen die Messverlaufe keinen signifikanten Einfluss des Porendurchmes-
sers auf die Aktivitat. Einschrankend ist hier allerdings anzumerken, dass unter diesen Be-
dingungen von einem nahezu vollstandigen Wasserstoffumsatz beim Durchgang durch die
Kapillaren ausgegangen werden muss, d.h. die Reaktionsgeschwindigkeit wurde hochst-
wahrscheinlich in ailen drei Fallen durch die zugefiihrte Menge an Wasserstoff limitiert. Ge-
nerell haben aber auch zahlreiche Messungen an Einzelkapillaren bei Prozessdriicken bis zu
40 bar sowie Simulationsergebnisse bestatigt, dass der Porendurchmesser im betrachteten
Bereich von 0.6-3.0 ym bei typischen Pd-Beladungen um 0.1 Gew.-% und darunter keinen

signifikanten Einfluss auf die Raum-Zeit-Ausbeute hat.
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Abb. 6.6: Zum Einfluss des Porendurchmessers auf das Aktivitdtsverhalten. Verwendet wurden die
Module F415 E01 {(Porendurchmesser: 0,6 ym, Pd-Menge: 94,5 mg), F415_A01 (Porendurchmes-
ser: 1,9 um, Pd-Menge: 89,1 mg) und F415_B01 (Porendurchmesser: 3,0 um, Pd-Menge: 89,1 mg).
Die Pd-Menge wurde durch Wagung vor und nach der Praparation bestimmt. Gesamtvolumen:
53L.

Einfluss der Umpumpgeschwindigkeit auf das Aktivitdtsverhalten

Weitere Experimente wurden durchgefiihrt, um den Einfluss der Umpumpgeschwindigkeit im
Porendurchflussreaktor zu untersuchen. An zwei Messergebnissen kann dies demonstriert
werden (Abb. 6.7). Wie gewohnt sind die AMS-/Cumol-Anteile in der Reaktionsiosung Uber
die Versuchsdauer aufgetragen. Es ist klar zu erkennen, dass durch die Erhéhung des Vo-
lumenstroms von 5,2 auf 10 L/min ein deutlich schnellerer AMS-Abbau bewirkt wird. Die
RZA, bezogen auf das Gesamtvolumen von 5,3 Litern, betrdgt 0,71 molm®s™ bzw.
1,32 mol-m™s™. Die Ursache liegt in der gréReren, dem Membranmodul pro Zeiteinheit zu-
geflhrten Wasserstoffmenge, die zu einem geringeren Ruckgang der Wasserstoffkonzentra-
tion beim Durchtritt durch die Kapillaren flhrt. Im Mittel liegt an den katalytisch aktiven Zent-
ren somit eine hohere Wasserstoffkonzentration vor, was sich in einer hoheren Aktivitat nie-

derschlagt.
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T=30°C, py=10bar, Porendurchmesser: 1,9um
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Abb. 6.7: Einfluss der Umpumpgeschwindigkeit auf das Aktivitatsverhalten. Das Modul
FA415_A01 weist einen Porendurchmesser von 1,9 um auf; die auf dem Kapillarbiindel abge-
schiedene Pd-Menge betragt 89,1 mg (gravimetrisch ermittelt). 5,3 L Gesamtvolumen.

Einfluss der Prozesstemperatur auf das Aktivitdtsverhalten

Um den Einfluss der Temperatur auf die Aktivitat zu untersuchen, wurden Messungen an
Kapillarblndeln zwischen 30 und 60 °C fir Volumenstrome von 5 und 10 L/min durchgefihrt.
Wie bereits in Abschnitt 4 (Gl. 4.1) geschildert, wird der Temperatureinfluss auf die Ge-
schwindigkeitskonstante nach dem Arrhenius-Gesetz beschrieben. Zudem geht mit steigen-
der Temperatur ein leichter Anstieg der Ho-Loslichkeit in der flissigen Phase einher (Gl. 4.2).
In Abb. 6.8 sind die AMS-Verlaufe fir die drei untersuchten Prozesstemperaturen 30, 40 und
60 °C und die beiden Umpumpraten gegenlibergestellt. Erwartungsgemal nimmt die Aktivi-
tat durch Erhdhung der Fliefirate zu. Weiterhin ist bei ann&hernd gleicher FlieRgeschwindig-
keit von etwa 5 L/min kein signifikanter Temperatureinfluss auf die Reaktorleistung zu erken-
nen. Die entsprechenden Werte der RZA sind in Abb. 6.9 zusammengefasst; die RZA be-
trégt etwa 0,8 mol-m™'s™. Dieser Befund lasst den Schiuss zu, dass aufgrund der geringen
Pumpleistung eine unzureichende Wasserstoffmenge in den Membranmodul geférdert wur-
de, wodurch die H,-Konzentration in der Filssigkeit wahrend des Durchgangs durch die Ka-

pillaren sehr schnell abnimmt. Dies wirkt sich limitierend auf die gemessene Aktivitdt aus.
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pu2=10bar, Porendurchmesser: 1,9um
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Abb. 6.8: Dargestellt ist der Temperatureinfluss auf das Aktivitatsverhalten. Der Porendurchmesser
des Moduls F415_A01 liegt bei 1,9 um; die abgeschiedene Pd-Menge auf den auf dem Kapillarbin-
del betragt 89,1 mg und wurde durch Wagung vor und nach der MOCVD ermittelt.

V= 5L/min
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Aktivitat [mol/(m*s)]
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Abb. 6.9: Dargestellt ist die auf das Reaktforvolumen (5,3 L) bezogene Raum-Zeit-
Ausbeute. Fiir die Messungen wurde das Modul F415_A01 verwendet. Der mittlere Poren-
durchmesser der Kapillaren betragt 1,9 uym, die abgeschiedene Pd-Menge auf dem Blndel
89,1 mg {gravimetrisch ermittelt).

Die Erhbhung des Kreislaufvolumenstroms bewirkt eine Zunahme der Aktivitat, insbe-
sondere bei 60 °C. Durch den héheren Volumenstrom steigt die pro Zeiteinheit zugeflhrte

Wasserstoffmenge. Bei der geringsten Temperatur von 30 °C wird der zugefuhrte Wasser-
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stoff beim Durchgang durch die Kapillaren bei weitem nicht vollstdndig umgesetzt, so dass
bei Temperaturerhbhung ein Anstieg der Aktivitdt beobachtet wird. Die Raum-Zeit-Ausbeute
erhéht sich von etwa 1,4 mol-m™-s™ (30 °C) auf 2,55 mol-m™:s™ (60 °C).

Einfluss des Prozessdruckes auf das Aktivitatsverhalten

Das Aktivitadtsverhalten in Abhangigkeit des Wasserstoffdruckes wurde ebenfalls untersucht.
Fir diese Messungen kam ein Kapillarblindel (dso: 0,6 pm) mit einer Pd-Menge von 94,5 mg
(gravimetrisch ermittelt) zum Einsatz. In Abb. 6.10 sind die entsprechenden Verlaufe fir AMS
und Cumol aus zwei Versuchen bei einer konstanten Fliefirate von 4 L/min und einer Reak-
tortemperatur von 30 °C gegenlibergestellt. Die Verdoppelung des H»-Druckes von 5 bar auf
10 bar bewirkt gemaf dem in Gl. 4.2 beschriebenen linearen Zusammenhang zwischen
Wasserstoffdruck und -konzentration eine Erhéhung der Wasserstoffloslichkeit in der fllissi-
gen Phase um den Fakfor 2. Eine Verdopplung der Wasserstoffkonzentration bringt, unter
Berlcksichtigung des kinetischen Ansatzes nach Gl. 4.1, bei kleinen H,-Konzentrationen
(Kycuz << 1) eine Verdopplung der Aktivitat. Bei hohen Hy-Konzentrationen wird die Reakti-
onsgeschwindigkeit unabhangig von der H,-Konzentration. Die Auswertung der gemessenen
Konzentrations-Zeitverlaufe liefert Raum-Zeit-Ausbeuten von 0,34 und 0,61 mol'm®s™. So-

mit bestatigt sich die erwartete Leistungssteigerung.
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Abb. 6.10: Einfluss des Wasserstoffdruckes auf das Aktivitdtsverhalten. Der mittlere Poren-
durchmesser des Kapillarblindels F415_E01 betrdgt 0,6 um; die abgeschiedene Pd-
Gesamtmenge wurde gravimetrisch zu 94,5 mg ermittelt.
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6.2.2.3 Untersuchungen an Einzelkapillaren im kontinuierlichen Betrieb

Nach einer Vielzahl halbkontinuierlicher Experimente zur AMS-Hydrierung mit Kapillarbln-
deln und Einzelkapillaren wurden in der Endphase des Vorhabens auch Versuche im konti-
nuierlichen Betrieb durchgefiihrt, da dies flir den technischen Einsatz die bevorzugte Verfah-
rensweise darstellt. Hierzu kam die bereits beschriebene Laboranlage zum Einsatz, wobei
das Edelstahimodul mit 6 Einzelkapillaren mit einem Porendurchmesser von 1,9 um bestlckt
wurde. Durch Wagung der Kapillaren vor und nach der MOCVD konnte die Pd-
Gesamtmenge auf allen Kapillaren zu 9,2 mg ermittelt werden. Die Messung erfolgte bei
40 °C und 15 bar Wasserstoffdruck; zu Beginn des Versuches wurden im Sattiger und dem
Vorratsbehalter 750 ml bzw. 3,8 L einer Losung aus 0,7 mol/L AMS in n-Heptan vorgelegt.
Nach dem Beflllen des Rihrautoklaven wurde die Apparatur zunéchst mit Stickstoff gespdilt
und anschliefend mit Wasserstoffdruck beaufschlagt. Hiernach wurde der Rihrvorgang im
Sattiger gestartet. Die Zudosierung des gewlinschten Feedstroms in den Séttiger erfolgte mit
einer HPLC-Pumpe; Uber ein Ablassventil in der Rickfihrung vom Membranmodul in den
Sattiger wurde derselbe Volumenstrom aus dem System in den Produktbehalter abgefihrt
(Abb. 6.2). Fir die Regelung wurde der hydrostatische Druck sowohl im Vorrats- als auch im
Produktbehélter erfasst. Beide Behalter sind zylindrisch und besitzen die gleiche Quer-
schnittsflache. Das Ablassventil wurde so gesteuert, dass die Summe der beiden Flllstands-
hohen zeitlich konstant blieb. Wahrend des Versuches wurden in bestimmten Zeitabstanden
Proben Uber das Abflussventil entnommen und die Zusammensetzung der Reaktorldsung
mit einem Gaschromatographen bestimmt. Das im Kreislauf betriebene Gesamtsystem, be-
stehend aus dem intensiv geriihrten (ideal durchmischten) Séattiger und dem Membranmodul,
kann aufgrund der hohen Umpumpgeschwindigkeit und des geringen Zulauf-Volumenstroms
(Volumenstromverhaltnis ca. 160:1), im stationéren Zustand bezogen auf die flissige Phase

als ideal durchmischter Riihrkessel betrachtet werden.

In Abb. 6.11 sind die Konzentrationen von AMS und Cumol sowie der zudosierte Vo-
lumenstrom Uber die Versuchsdauer von 320 Minuten aufgetragen. Es ist zu erkennen, dass
die AMS-Konzentration in der Rickflihrung nach dem Membranmodul zu Versuchsbeginn
stark abnimmt und nach 16 Minuten einen Wert von ca. 14 mol-m™ erreicht, der im weiteren
Verlauf fiir etwa 80 Minuten nahezu konstant bleibt. Im Anschluss ist ein Uberlinearer Anstieg
zu erkennen, bis nach etwa 280 Minuten ein erneuter Riickgang erfolgt. Der Rickgang nach
280 Minuten erklart sich daraus, dass zu diesem Zeitpunkt die AMS-Ldsung in der Vorlage
verbraucht war und der Versuch danach im halbkontinuierlichen Betrieb (ohne Zugabe und
Abnahme von Flussigkeit) weitergefiihrt wurde. Der Versuchsverlauf wurde mit Hilfe der in
Abschnitt 7 erlauterten Modelle simuliert. Zur Beschreibung der Reaktionskinetik wurde da-

bei ein einfacher Ansatz nach Gl. 4.1 zugrunde gelegt; Schatzwerte fir die kinetischen Kon-
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stanten wurden durch Regression auf der Basis einer Vielzahl von halbkontinuierlichen Ex-
perimenten mit Einzelkapillaren bestimmt. Durch zeitabhéngige Darstellung der Geschwin-
digkeitskonstante wurde gefunden, dass die Kapillaren nach 280 Stunden nur noch etwa

15 % ihrer urspringlichen katalytischen Aktivitat besafRen.

Neben der detektierten Aktivitdtsabnahme wurde mit fortschreitender Versuchsdauer
ein zunehmender transmembraner Druckverlust ausgehend von 0,6 bar auf 3,6 bar gemes-
sen. Diese Beobachtungen stehen im Einklang mit Erkenntnissen aus PFT-Experimenten im
halbkontinuierlichen Betrieb. Die Kapillaren, an denen der Druckanstieg beobachtet wurde,
wurden nach den Versuchen ausgebaut und durch EDX- und TOC-Messungen analysiert. Es
zeigte sich, dass sich Kohlenstoffriickstdnde in den Membranporen anreichern. Neben dem
detektierten Druckabfall kdnnen die Ablagerungen zu einer Abdeckung der aktiven Metallpar-
tikeln und somit zu einer schleichenden Desaktivierung der Kapillaren fiihren. Eine grindli-
che Untersuchung dieser Phdnomene hatte umfangreiche systematische Messungen erfor-
dert, fUr die im Rahmen des Vorhabens die Zeit fehlte. Insbesondere wére zu klaren, in wel-
chem Male die Konzentrationen von AMS, Cumol und Wasserstoff sowie das Losemittel das

Deaktivierungsverhalten beeinflussen.

T= 40°C, pyo= 15bar, 6 Einzelkapillaren, Mpq= 9,2 mg
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Abb. 6.11: Kontinuierlicher AMS-Hydrierversuch mit 6 Einzelkapillaren {(dsp= 1,9 um) im PFT-
Betrieb. Temperatur 40 °C, H,-Druck 15 bar, Durchsatz durch den Membranmodul 1,65 L/min

(8250 L'm™h™"), Feedstrom ca. 12,0 ml/min, Pd-Gesamtmenge 9,2 mg, 0,73 mol/L AMS in n-
Heptan.
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6.3 Reaktivierung der Einzelkapillaren

Wie bereits geschildert, wurde im PFT-Betrieb mit fortschreitender Einsatzzeit ein zuneh-
mender Druckabfall bei transmembraner Durchstromung der Pd-beschichteten Kapillaren
beobachtet. Der Druckanstieg konnte durch EDX- und TOC-Messungen auf kohlenstoffhalti-
ge Ablagerungen in den Membranporen zurlickgefiihrt werden. Diese kdnnen zu einer Abde-
ckung der katalytisch aktiven Palladiumpartikeln innerhalb der Membranen fiihren und so ei-
ne Aktivitidtsabnahme bewirken. Darliber hinaus zieht ein steigender Druckverlust eine er-
héhte Pumpleistung (Energieverbrauch) sowie zunehmenden Verschleild der beweglichen
Teile im Pumpenkopf durch Abrieb nach sich. Aus diesen Grinden wurden Losungsstrate-

gien entwickelt, um die verblockten Membranporen von den Ablagerungen zu befreien.

Zunachst wurden die Membranen bei 550 °C Uber mehrere Stunden oxidiert und an-
schlieRend bei 250 °C in einer Wasserstoff/Stickstoff-Gasmischung mit etwa 5-10 Vol.-% H;
reduziert. Diese Behandlung flhrte zwar zu der gewiinschten vollstédndigen Beseitigung der
Ablagerungen, wurde jedoch fiir den technischen Einsatz aufgrund des hohen Zeitaufwan-
des fiir den Ein- und Ausbau der Kapillaren als ungunstig eingestuft. Eine wiinschenswerte
in situ-Behandlung der Membranen ist wegen der geringen Temperaturbestandigkeit géngi-
ger Dichtungswerkstoffe, max. 280 °C, mit dieser Methode nicht méglich.

In einem weiteren Versuch wurde das Loseverhalten der Ablagerungen in Aceton, Etha-
nol und n-Heptan untersucht. Zu diesem Zweck wurden verblockte Membranen fur
2 Stunden bei Umgebungstemperatur in einem Ultraschallbad in jede dieser Flussigkeiten
eingetaucht und anschliefend wieder in den Reaktorkreislauf eingesetzt. Durch diese Be-
handlung konnte weder eine Reaktivierung noch eine Absenkung des Druckverlustes bei der

Durchstrémung erreicht werden.

Als dritte Variante wurden die Membranen fir etwa 2,5 Stunden in eine erwarmte
wassrige H,O.-LOsung (ca. 35 Gew.-%) eingetaucht. Als Folge dieser Behandlung war zu-
nachst eine visuelle Aufhellung der Membranen zu erkennen. Danach wurden sie mit reich-
lich VE-Wasser gespiilt, getrocknet und wieder in den ebenfalls gereinigten Modul eingebaut,
um den Erfolg der Regeneration zu Uberprifen. Anschlieend durchgefihrte Experimente
lieRen eine erfolgreiche Regeneration erkennen (Abb. 6.12). Im direkten Vergleich waren die
Membranen nach der H,O,-Behandlung sogar etwas aktiver. Erklaren I8sst sich dieser posi-
tive Effekt der H,O,-Behandlung auf die Aktivitdt z.B. durch eine Verdnderung des Oxidati-
onszustandes der Palladiumoberflache. Der Druckveriust konnte ebenfalls deutlich abge-
senkt werden. Er lag fiir die ersten 6 Messungen nach der Regeneration unterhalb von

2,6 bar im Gegensatz zu 10,5 bar bei der letzten Messung vor der Regenerierung.
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T=60°C, py,= 10 bar, V= 2,1 L/imin
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Abb. 6.12: Gegenlbergestellt sind die Cumol-Konzentrationsveridufe von 4 PFT-Versuchen mit 6
Einzelmembranen vor (1. Messung) und nach der Regenerierung (3 Messungen). Die Regenerie-
rung erfolgte mit erwarmter H,O,-L.6sung. Gewahlt wurden die Reaktionsbedingungen: T=60 °C,
pHe= 10 bar, Umpumpgeschwindigkeit: 2,1 L/min. Als Ausgangsitsung wurden 300 ml Cumol und
300 ml AMS im Sattiger vorgelegt. Die auf den 6 Kapillaren abgeschiedene Pd Gesamtmenge be-
trug 13,5 mg. Die Aktivitdten vor der Regenerierung Iagen bel 0,85-1,1 mol'm™-s™. Nach der H,0,-
Behandiung wurden Aktivitdten zwischen 1,0-1,4 mol- m™>s™ ermittelt.

6.4 Vergleich des CD- und PFT-Kontaktors mit konventionellen Reaktorkonzepten

Fir die Potenzialabschatzung der beiden Reaktorkonzepte wurden in der Literatur veroffent-
lichte Ergebnisse zur AMS-Hydrierung herangezogen. Beriicksichtigt wurden dabei nur Er-
gebnisse, die mit Palladium als Aktivkomponente und Al,O; als Tragermaterial erhalten wur-
den. In Tabelle 6.4 sind die ermittelten Daten einander gegenubergestellt. Angegeben sind
neben dem Reaktortyp und den Versuchsbedingungen die auf das Reaktorvolumen bezoge-
ne Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) und die auf die eingesetzte Palladiummenge bezogene Pro-
duktbildungsgeschwindigkeit RZApq. Letztere ist ein Mal} fur die Ausnutzung der Aktivkom-
ponente; der Maximalwert ist gegeben durch die intrinsische Kinetik der Reaktion, er wird

erreicht in Abwesenheit jeglicher Limitierungen durch Stofftransportprozesse.

In einer Arbeit von Turek et al. wurde AMS in einem Rihrkessel-Suspensionsreaktor
zwischen 15 und 50 °C bei maximalen Hx-Driicken bis zu 15 bar zu Cumol hydriert. Unter-
sucht wurde der Einfluss des Stofftransports auf das Aktivitatsverhalten, indem der mittlere

Korndurchmesser des verwendeten Katalysators zwischen 20 und 100 um variiert wurde.
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Im Rahmen der hier beschriebenen Untersuchungen erfolgten ebenfalls Messungen zur
AMS-Hydrierung in einem Rihrkessel-Suspensionsreaktor. Dabei kam ein konventioneller
Vollkatalysator mit einem mittleren Korndurchmesser von 90 ym zum Einsatz. Untersucht
wurde die Reaktion zwischen 30 und 60 °C und bei einem H,-Druck von bis zu 15 bar. Es
stellte sich heraus, dass die Reaktionsgeschwindigkeit unter diesen Versuchsbedingungen

noch durch Stofftransportvorgange limitiert wird.

Wie bereits in Abschnitt 4.1 ausgefihrt, fUhrten Meille et al. Untersuchungen zur Be-
stimmung der intrinsischen Kinetik der AMS-Hydrierung durch. Dabei wurde die Reaktion in
einem Rihrkessel-Suspensionsreaktor bei Temperaturen von 5 bis 50 °C und einem maxi-
malen H,-Druck bis zu 6 bar durchgefiihrt. Um den Einfluss von Stofftransportlimitierungen
auf die gemessene Aktivitdt mdglichst ganz zu eliminieren, wurde sehr feines Katalysatorpul-
ver mit einer mittleren KorngréRe von 10 um eingesetzt. Bei 45,5°C und einem Hy-Druck von

1.51 bar wurde eine Raum-Zeit-Ausbeute von 0,143 mol-m™-s™ gemessen.

Babcock et al. fhrten kinetische Studien zur AMS-Hydrierung in einem Rieselbettreaktor
durch, wobei die Reaktanden den Schalenkatalysator im Gegenstrom passierten. Neben der
FlieRgeschwindigkeit der Flissigkeit (0-11 L/h) wurde die AMS-Konzentration in Cumol zwi-
schen 10-90 Vol.-% variiert. Unter den betrachteten Versuchsbedingungen (24-60 °C, bis zu
12 bar Hx-Druck) konnte kein signifikanter Einfluss des Stofftransports auf die ermittelten
Reaktionsgeschwindigkeiten festgestellt werden. Zudem war der Reaktionsverlauf unabhén-
gig von der AMS-Konzentration. Die hochste Aktivitat, 0,025 mol'S'1'gKat, wurde bei 57,2 °C
und 12 bar gefunden.

Castellari et al. setzten fiir ihre Untersuchungen ebenfalls einen Rieselbettreaktor ein.
AMS und Wasserstoff wurden im Gegenstrom Uber den Katalysator gefuhrt, der eine mittlere
Korngrofke von 2-3,2 mm besafl. Durch periodisches Ein- und Ausschalten der Kreislauf-
pumpe nahm die Benetzung der Katalysatorpellets durch das flissige AMS ab und flhrte
aufgrund des verbesserten Stofftransportes zu héhere Aktivitdten. Diese lagen um den Fak-

tor 1,8-4,5 hoher als im Normalbetrieb (kontinuierlicher Fllssigkeitsstrom).

Das Aktivitdtsverhalten in einem im Gegenstrom betriebenen Rieselbettreaktor wurde
von Herskowitz et al. in Abhangigkeit der Geschwindigkeit von Gas- und Flussigphase unter-
sucht. Zum Einsatz kamen 1,7 mm groRe Katalysatorpellets, die Temperatur betrug 0 °C und
der H,-Druck 1 bar. Die hochste Aktivitdt wurde bei hohem Gasstrom und geringer Ge-
schwindigkeit der Fliissigphase gemessen; sie betrug 4,5 umol-s™gkat.

White et al. flihrten an rotierenden Scheiben Untersuchungen zur AMS-Hydrierung

zwischen 40 und 115 °C und 4 bar Wasserstoffdruck durch. Die Aktivkomponente wurde als
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1 um dicke Deckschicht auf der Auflenseite einer zylindrischen Scheibe mit einem Auflen-

durchmesser von 64 mm und einer Héhe von 6,4 mm abgeschieden.

Das Konzept des katalytischen Diffusors wurde von Cini et al. erstmals vorgestellt. Da-
bei wurde Palladium auf asymmetrischen keramischen Rohren abgeschieden. Im untersuch-
ten Temperaturbereich (27-50 °C) konnten im CD-Reaktor im Vergleich zu konventionellen
Schalenkatalysatoren mit 55 um aktiver Schichtdicke aufgrund des verbesserten Stofftrans-

ports deutlich hthere Aktivitaten gemessen werden (Faktor 20).

. . RZA Aktivitat
Reaktorkonzept Reaktionsbedingungen 3 R
[molm™s ] | [mmol's gpy |
Kapillarblndel im PFT-Betrieb, T= 30 °C, p(Hz)= 10 bar 345/1,3 80
(diese Arbeit) 10 Vol.-% AMS in n-Heptan Vmodu / Vsystem
Rihrkessel-Suspensions- T=15-50 °C, p(Hy)= 15 bar 05 KA
reaktor, Turek and Lange [20] 10 Vol.-% AMS in Cumol ' o
Rihrkessel-Suspensions- T=30 °C, p(Ho)= 14 bar 057 249*
reaktor, (diese Arbeit) 10 Vol.-% AMS in MCH ’ Korn-& <90um
Rihrkessel-Suspensions- T=45,5°C, p(Hy)= 1,5 bar 033 392"
reaktor, Meille et al. [18] 10 Vol.-% AMS in MCH ’ Korn-& <10um
Rieselbettreaktor, T=57,2 °C, p(H2)= 12 bar 060 50"
Babcock et al. [21] 69 Vol.-% AMS in Cumol ' ’
Rieselbettreaktor, T=41°C, p(Hy)=1 bar 45102 o8
Castellari et al. [22] 100 Vol.-% AMS ’ ’
Rieselbetireaktor, T=40 °C, p(H,)= 1 bar KA 03
Herskowitz et al. [23] 100 Vol.-% AMS T ’
Rotierende Scheibe, T=99 °C, p(Hsy)= 4 bar 2102 KA
White et al. [26] 100 Vol.-% AMS o
Einkanalrohr im CD-Modus T=30 °C, p(H,)= 1 bar 075 31
Cini et al. [2] 10 Vol.-% AMS in Mesitylen ’ ’
6 Einzelkapillaren im CD- T=40 °C, p(Hy)= 6 bar 013 23
Modus, (diese Arbeit) 10 Vol.-% AMS in n-Heptan ! '
* Aktivitdt umgerechnet auf T = 30 °C, p(H2) = 10 bar und AMS in n-Heptan
k.A.: keine Angaben

Tabelle 6.4: Raum-Zeit-Ausbeuten bezogen auf das Systemvolumen (RZA) und Aktivitdt bezogen
auf die Palladiummenge (RZAgq).

Von den in diesem Vorhaben erhaltenen Resultaten fur den CD-Betrieb wurden dieje-
nigen des Experiments bei 40 °C zur Bewertung herangezogen. Unter den gewahlten Druck-
bedingungen von 6 bar gasseitig und 3,6 bar auf der Flussigkeitsseite wurde lediglich ein ge-

ringer Gaseintrag, verursacht durch lokale Defekte in der feinporésen Deckschicht, festge-
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stelit. Daher sind die Voraussetzungen fiir die getroffenen Annahmen flr den CD-Betrieb hier

am besten erfillt.

Flr den PFT-Kontaktor sind zwei RZA-Werte angegeben. Die Ergebnisse wurden mit ei-
nem Kapillarblindel in der Pilotaniage bei 30 °C, 10 bar Hy-Druck und einem Volumenstrom
von 10,3 L/min ermittelt. Der hdhere Wert, 34,5 mol-m™s™, ist bezogen auf das Modulvolu-
men von 200 mi, in dem das Kapillarbiindel eingebaut war. Dies ist formal nicht korrekt, da
die Sattigungseinheit eine wichtige Rolie spielt und deren Volumen in der Bewertung deshalb
beriicksichtigt werden muss. Bei dem niedrigeren Wert, 1,3 mol'm?®-s™, wurde das Gesamt-
volumen (Sattiger + Modul) der Berechnung zugrunde gelegt. Dieser Wert liegt um drei Gro-
Renordnungen Uber dem im Rieselfilmreaktor von Herskowitz et al. erzielten Ergebnis und
ebenso deutlich Uber der Leistung der rotierenden Scheiben (White et al.). Im Vergleich zu
den in diesem Vorhaben erhaltenen Ergebnissen im CD-Betrieb zeigt sich ein Unterschied
von einer GroRenordnung. Im Vergleich zu den Ubrigen, mit Ausnahme des CD-Reaktors
von Cini et al. konventionellen Konzepten erreicht der PFT-Kontaktor um den Faktor 2-3 ho-

here Raum-Zeit-Ausbeuten.

Die in der Pilotanlage an Kapillarbiindeln im PFT-Betrieb durchgefihrten Versuche wur-
den mit der zur Verfliigung stehenden Simulationssoftware fir den PFT-Betrieb analysiert. Es
zeigte sich, dass der vorhandene Sattiger (5,0 L) flr die gewéhlten Reaktionsbedingungen
iberdimensioniert war. Die Folge ist eine deutliche Absenkung der RZA. Hierzu ist in Abb.
6.13 fir eine Umpumpgeschwindigkeit von 10,3 L-min”", 10 bar Hy,-Druck sowie eine Reakti-
onstemperatur von 30 °C die erwartete auf das Systemvolumen bezogene RZA in Abhangig-
keit des Sattigervolumens aufgetragen. Dabei wurde fir den Séttiger ein fir Ruhrapparate
guter ka-Wert von 0,15 s™ angenommen. Mit eingezeichnet sind die auf das Modulvolumen
bezogene RZA (gestrichelte Linie) und die auf das im Experiment tats&chlich vorhandene
Systemvolumen bezogene RZA (gefillter Kreis).

Man erkennt, dass bei Verkleinerung des Séttigervolumens unter diesen Bedingungen
eine RZA von etwa 4 mol-m™-s™” erreichbar sein sollte. Es wird grundsétzlich ein Maximum
der RZA beobachtet, weil bei zu kleinem Volumen des Sattigers die H,-Konzentration im Zu-
lauf zum Membranmodul zurlickgeht und damit auch die RZA. Die Simulation ergibt auch,
dass der geldste Wasserstoff beim Durchgang durch die Membran nur fir sehr kleine Satti-
ger (Vs<0.5L) volistdndig verbraucht wird. Durch hohere Palladiumbeladung, hoheren
Druck und ggf. noch groeren Durchsatz lieRe sich die RZA weiter steigern. Die grofie Dis-
krepanz zwischen der auf das Modulvolumen bezogenen RZA und dem auf das Systemvo-
lumen bezogenen Wert bringt zum Ausdruck, dass der Sattiger bei dem angenommenen kja-
Wert und der hohen Reaktionsgeschwindigkeit im Modul erheblich zum gesamten Systemvo-

jlumen beitragt.
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Abb. 6.13: Berechnung der erwarteten RZA des Kapillarblindels im PFT-Betrieb einschliel-
lich Sattiger in Abhéngigkeit des Sattigervolumens. Bedingungen: 10 Vol.-% AMS in n-
Heptan, T = 30 °C, p(H,) = 10 bar, 27 Membranen (L = 220 mm) mit je 1,65 mg Pd, Membran-
flache: 540 cm? Modulvolumen: 200 ml, Leitungsvolumen: 100 ml, Reaktorvolumen: 5L,
Durchsatz: 10,3 L-min”, kia-Wert des Sattigers: 0,15 s

Die Literaturwerte zur Aktivitdt wurden aus Grinden der Vergleichbarkeit auf die im PFT-
Betrieb herrschenden Verhéltnisse (30 °C, 10 bar H,-Druck) umgerechnet. Der Vergleich
zeigt, dass die PFT-Reaktorleistung mit 80 mmol-s™-gps™ die Leistung der Rieselbettreakto-
ren, des CD-Kontaktors und des Scheiben-Reaktors deutlich Gbertrifft. Fir die Rihrkessel-
Suspensionsreaktoren liegt die Aktivitdt jedoch mit 249 mmol's™’-ges" (diese Arbeit) und
392 mmol-s'1-9pd'1 (Meille et al.) hoher. Dabei muss allerdings berlcksichtigt werden, dass in
diesen Arbeiten geringe Mengen fein pulverisierter Katalysatoren mit einem mittleren Korn-
durchmesser unter 90 um bzw. sogar unter 10 ym in Laborreaktoren mit hohen k a-Werten
eingesetzt wurden, um den Einfluss des H,-Stofftransports auf die Aktivitat weitestgehend zu
eliminieren. Unter technischen Bedingungen sind derart feine Katalysatorpulver schlecht zu
handhaben, da die Abtrennung vom Produkt zeitaufwendig und kostenintensiv ist. Zudem
wird es bei héherer Katalysatormenge pro Volumen zunehmend schwierig, eine ausreichen-
de Sattigung der Flissigphase zu erreichen. Diese Nachteile besitzt das PFT-Konzept auf-
grund der guten Skalierbarkeit und der Fixierung der aktiven Komponente in einem durch-

stromten pordsen Trager nicht.

Fazit dieses Vergleiches ist, dass die fur den PFT-Kontakior ermittelte Raum-Zeit-
Ausbeute mit 1,3 mol-s™m™ den hdchsten Wert darstellt. Eine weitere Steigerung der Reak-

torleistung kénnte durch Verringerung des Sattigervolumens erreicht werden. Vergleicht man
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CD- und PFT-Kontaktor, so ldsst sich feststellen, dass die Raum-Zeit-Ausbeute im PFT-
Betrieb etwa eine Grolenordnung hoher liegt als bei dem in dieser Arbeit angewandten CD-
Konzept. Wie bereits geschildert, sind zudem die Herstellung und die Pd-Abscheidung fur

symmetrische Kapillaren einfacher als fur asymmetrische.

7 Mathematische Simulationsmodelle

Zur Simulation der AMS-Hydrierung im katalytischen Diffusor und im PFT-Kontaktor wurden
verschiedene Programmmodule in der Programmierumgebung Matlab® erstelit. Das Modell
fir den PFT-Kontaktor wurde dariiber hinaus auch in Aspen Custom Modeler® implementiert.
Grundlage aller Modelle ist eine eindimensionale Beschreibung der Vorgange in der kataly-
tisch aktiven Membran. Da sich die Konzentrationen bei beiden Konzepten sowohl ortlich als
auch zeitlich dndern, liegt ein partielles Differentialgleichungssystem vor. Zur Vereinfachung
wurde angenommen, dass die Konzentrationen in der Flussigkeit im Sattigungsbehalter wah-
rend der Zeitdauer der Durchstrémung der Membran (PFT) bzw. der Diffusion durch die fein-
porige Deckschicht (CD) anndhernd konstant sind. Diese Annahme ist dadurch zu rechtferti-
gen, dass sich in beiden Fallen nur ein sehr geringer Teil der gesamten Flussigkeitsmenge
innerhalb der katalytisch aktiven Zone befindet. Das System I&sst sich dadurch entkoppeln in
ein ideal durchmischtes FlUssigkeitsvolumen und eine als quasi-stationar betrachtete Reakti-
onszone. Die Losung des fir die Vorgange in der Reaktionszone geltenden Differentialglei-
chungssystems liefert die Stoffmengendnderungsgeschwindigkeiten der beteiligten Kompo-
nenten. Die zeitliche Anderung der Konzentrationen in der Fliissigphase kann daraus durch

numerische Integration der Materialbilanzen flr das Flussigkeitsvolumen berechnet werden.

Die Einzelheiten der Modellierung sind an anderer Stelle beschrieben (s. Abschnitt 10,
Publikationen). im Folgenden werden die Simulationsergebnisse fur die beiden untersuchten

Reaktorkonzepte anhand typischer Versuchsbedingungen exemplarisch vorgestellt.

71 Katalytischer Diffusor

Der Eintrag des Wasserstoffs in die FlUssigkeit erfolgt im katalytischen Diffusor durch den
Stofflibergang an der Gas/Flussig-Phasengrenze innerhalb der Membran. Da in der Gas-
phase auf der Seite des grobporigen Tragers ausschlieBlich Wasserstoff vorliegt, kann der
gasseitige Stoffllbergangswiderstand vernachlassigt werden. Die Konzentration von Wasser-
stoff in der Fllssigkeit an der Phasengrenze ergibt sich dann aus der Henry-Konstante und
dem H,-Druck in der Gasphase. Die Phasengrenze markiert die eine Seite der Reaktionszo-

ne. Die gegeniiber liegende Seite ist gegeben durch die Oberflache der feinporigen Deck-
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schicht; hier findet der Stoffaustausch mit der freien Fliissigkeit statt. Es wird angenommen,
dass durch ausreichend schnelle Anstromung dieser Oberflache die Ausbildung einer Diffu-
sionsgrenzschicht weitestgehend verhindert wird, d.h. die Konzentrationen an der Oberflache
der Deckschicht sind identisch mit den Konzentrationen in der freien Flissigkeit. Damit sind
die Randbedingungen auf beiden Seiten der Reaktionszone gegeben. Durch Ldsung des
Randwertproblems mit Hilfe der Matlab®-Routine bvp4c werden die Konzentrationsprofile in-
nerhalb der Reaktionszone berechnet. Aus den Konzentrationsgradienten an der Oberflache
der Deckschicht ergeben sich dann die mit der freien Flissigkeit ausgetauschten Stoffstrom-
dichten der einzelnen Komponenten. Diese werden bendtigt, um fir einen vorgegebenen
Zeitschritt die Konzentrationsdnderungen in der Flissigkeit zu berechnen. Auf diese Weise
kénnen die Konzentrationen in der Flissigkeit aktualisiert werden, und das Verfahren wird

mit erneuter Losung des Randwertproblems fortgesetzt.

Die wesentlichen Variablen des CD-Konzeptes sind der Aufbau der asymmetrischen
Membranen (Schichtdicken, Porengréfien, Porositdten der einzelnen Schichten), die Palladi-
umbeladung innerhalb der katalytisch aktiven Zone, der Differenzdruck zwischen Gas- und
Flissigphase sowie der Druck der FlUssigkeit und die Temperatur. Im Rahmen von Simulati-
onsrechnungen wurde der Einfluss dieser Variablen auf die Reaktorleistung untersucht. Es
zeigte sich, dass die Reaktorleistung mit steigendem Gasdruck in der Membran zunéchst li-
near, dann immer schwécher ansteigt. Hierbei wurde angenommen, dass sich die Lage der
Phasengrenzflache innerhalb der Membran nicht éndert, z.B. durch gleichzeitige Erhéhung
des Flussigkeitsdrucks. Bei niedriger AMS-Konzentration in der Flissigkeit kann die RZA mit
zunehmender Dicke der katalytisch aktiven Zone ein Maximum durchlaufen, wenn ein kon-
stanter Palladiumgehalt vorausgesetzt wird. Dies ist das Ergebnis zweier gegenlaufiger Ef-
fekte: Einerseits erhéht sich mit der Schichtdicke die Menge des fiir die Reaktion zur Verfi-
gung stehenden Katalysators, d.h. die RZA nimmt zu. Andererseits steigt die durch Diffusion
zu Uberwindende Distanz fur das von der Oberfldche der Deckschicht her zugefliihrte AMS
(gegenlaufige Konzentrationsprofile), so dass die Ausnutzung des Katalysators insbesondere
nahe an der Gas/Flussig-Phasengrenze zurlickgeht, wo die Aktivitat wegen der hohen H,-
Konzentration am hdchsten wére. Die optimale Schichtdicke héngt vom Palladiumgehalt in
der Reaktionszone und den anderweitigen Versuchsbedingungen ab; fir 0.5 Gew.-% Pd,
10 Vol.-% AMS, 40 °C und 6 bar H,-Druck liegt sie z.B. im Bereich 5-10 um. Solange keine
Limitierung durch AMS auftritt, steigt die RZA fir eine vorgegebene Dicke der aktiven
Schicht mit der Palladiumbeladung. Dabei ist der Anstieg wiederum nur im Anfangsbereich
annahernd linear, d.h. bei geringen Pd-Gehalten, da mit steigender Reaktionsgeschwindig-
keit der limitierende Einfluss der Diffusion immer stérker zum Tragen kommt. Fir glinstige

Bedingungen, z.B. 5 ym Dicke der aktiven Schicht, hohe Pd-Beladung von 1.5 Gew.-%,
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40 °C und 9 bar H,-Druck, werden Raum-Zeit-Ausbeuten bezogen auf das Modulvolumen
groler als 10 mol-m™-s™ vorhergesagt. Experimentell konnten solche Werte nicht beobachtet
werden. Dies liegt auch daran, dass diese Parameter so nicht eingestellt werden konnten
(z.B. Schichtdicke, Pd-Beladung). Aber auch im direkten Vergleich zwischen Simulation und
Experiment blieben die experimentell ermittelten Raum-Zeit-Ausbeuten deutlich unter den
berechneten Werten. Dies konnte (iberwiegend auf Abweichungen zwischen der experimen-
tellen Realitat und den getroffenen Modellannahmen zuriickgefiihrt werden, und dabei vor
allem auf Probleme, die Gas/Fllssig-Phasengrenze (berall im Porensystem der Kapillaren
nahe genug an den Ubergang zwischen Tréger und feinporiger Deckschicht heranzubringen.

Hierdurch entsteht ein zusatzlicher Diffusionswiderstand, der die Reaktorleistung herabsetzt.

7.2 Porendurchfluss-Membrankontaktor

Der Eintrag von Wasserstoff in die FlUssigkeit erfolgt im PFT-Kontaktor in einem vorgeschal-
teten Sattiger. Dabei handelt es sich um einen intensiv gerihrten Behalter, der als ideal
durchmischt angesehen werden kann. Der erreichte Sattigungsgrad hangt ab von den Para-
metern des Séattigers (Volumen, k a-Wert, Druck, Temperatur), dem optionalen kontinuierli-
chen Feed sowie vom Restwasserstoffgehalt und Volumenstrom des Ricklaufs aus dem
Membranmodul. Die Umsetzung im Membranmodul, d.h. der Restwasserstoffgehalt im Rick-
lauf, wird dabei auch vom Sattigungsgrad beeinflusst. Dieses gekoppelte System l&sst sich
in vereinfachter Weise so behandeln, dass zundchst die Umsetzung im Membranmodul als
Anfangswertproblem geldst wird. Hierzu kommt die Matlab®-Routine ode773 zum Einsatz.
Mit der dann bekannten Zusammensetzung des Ricklaufstroms kénnen die Komponenten-
Materialbilanzen flr den Sattigungsbehélter fir einen vorgegebenen Zeitschritt gelost und
die Konzentrationsanderungen in der Flissigphase berechnet werden. Mit diesen Konzentra-
tionen wird erneut die Umsetzung im Membranmodul unter quasi-stationaren Bedingungen
berechnet und das Verfahren in der beschriebenen Weise bis zu einem vorgegebenen End-
zeitpunkt fortgesetzt.

Wichtige Parameter des PFT-Konzeptes sind die Porositat und der Porendurchmesser
der Membranen, die Palladiumbeladung, die Temperatur, und der k a-Wert sowie der Was-
serstoffdruck im Séattiger. Auch fir den PFT-Kontaktor wurden anhand von Simulationsrech-
nungen Parameterstudien durchgefiihrt. Mit zunehmendem Durchsatz durch die Kapillaren
erhoht sich generell die RZA, solange bis bei differentiellem H,-Umsatz beim Durchgang die
intrinsische Aktivitat erhalten wird. Allerdings sind sehr hohe Flissigkeitsdurchsatze mit gro-
Ren Druckverlusten verbunden, so dass sich hier unter praktischen Gesichtspunkten eine
Limitierung ergibt. Die dem Membranmodul pro Zeiteinheit zugeflhrte Wasserstoffmenge

kann ebenso auch Uber den Systemdruck erhoht werden. Die Geschwindigkeit der Abreakti-
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on in den Kapillaren l8sst sich durch den Palladiumgehalt bzw. durch die Temperatur erho-
hen. Zum Einfluss des Porendurchmessers auf die Aktivitdt wurden ergénzende Rechnun-
gen mit einem zweidimensionalen Modell unter Verwendung des Programms Femlab®
durchgefihrt. Die Ergebnisse zeigen, dass bei den betrachteten Porendurchmessern und
Durchsétzen keine durch die Porengrofie selbst hervorgerufenen Effekte zu erwarten sind. In
jedem Fall scheint die Diffusion quer zur Stromungsrichtung ausreichend schnell zu sein, um
radiale Konzentrationsgradienten in den Poren wegen der Abreaktion der Edukte an der Po-
renwand gering zu halten.

Generell zeigte sich fiir den PFT-Betrieb im direkten Vergleich eine gute Ubereinstim-
mung zwischen Simulationsergebnissen und experimentellen Daten sowohl fir Experimente
mit einzelnen Kapillaren als auch fur solche mit Kapillarbindeln. Dies deutet darauf hin, dass
bei diesem System die vereinfachenden Annahmen fir die Modellierung wesentlich besser
erfullt sind als fur den CD-Kontaktor.
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Abb. 7.1: Konzentrationsverlauf von Wasser- Abb. 7.2: Konzentrationsverlauf von Wasser-
stoff in den Kapillaren in Abhangigkeit der stoff in den Kapillaren in Abhangigkeit der
Versuchsdauer bei 40°C und 10 bar Hj- Versuchsdauer bei 60 °C und 10 bar Hj-
Druck. Oben: Volumensirom 5,0 L/min; unten Druck. Oben: Volumenstrom 5,0 L/min; unten
10,2 L/min. Auf dem Kapiilarblindel abge- 10,2 L/min. Auf dem Kapillarblindel abge-
schiedene Pd-Menge: 89,1 mg. schiedene Pd-Menge: 89,1 mg.
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Beispielhaft fir die Modellierungsergebnisse sind fur die in Abschnitt 6.2.2.2 vorgestell-
ten Messergebnisse an Kapillarblindeln im halbkontinuierlichem Betrieb, bei denen die Akti-
vitat in Abhangigkeit des Volumenstroms und der Reaktortemperatur untersucht wurde, in
Abb. 7.-7.2 die Konzentrationsprofile von Wasserstoff in den Kapillaren in Abhangigkeit der
Versuchsdauer fir verschiedene Temperaturen und Volumenstrome dargestelit. Es ist klar
zu erkennen, dass die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Zufuhrgeschwindigkeit von Was-
serstoff limitiert wird. Selbst bei dem maximal méglichen Volumenstrom von 10.2 L/min wird
schon bei 40 °C fast der gesamte zugefiihrte Wasserstoff verbraucht. Besonders ausgepréagt
ist der Riickgang der H,-Konzentration in Stromungsrichtung fur das Experiment mit dem re-

duzierten Volumenstrom von 5 L/min und der héchsten Temperatur von 60 °C.

8 Gesamtbewertung und Ausblick

Im Rahmen des Vorhabens wurden Praparationsverfahren entwickelt, um pordose anorgani-
sche Kapillaren, Mehrkanalelemente und gefiigte Kapillarbuindel mit Palladium als Aktivkom-
ponente zu beschichten. Als Tragermaterial diente a-Aluminiumoxid.

Dabei standen zwei Konzepte zur Verwendung anorganischer poroser Membranen als
strukturierte Katalysatoren im Mittelpunkt, die als ,katalytischer Diffusor® (CD) und ,Poren-
durchfluss-Membrankontaktor® (PFT) bekannt und mit unterschiedlichen Anforderungen an
die Verteilung der Aktivkomponente verbunden sind. Fir den CD-Betrieb wird eine dinne ka-
talytisch aktive Schicht in der feinpordsen Deckschicht einer asymmetrischen Membran be-
notigt, wahrend fir den PFT-Modus eine homogene Beschichtung in radialer und axialer
Richtung einer symmetrischen Membran gewtinscht wird. Die verwendeten Praparationsver-
fahren sind in der Lage, diese Ziele zu erreichen, wie anhand umfangreicher Untersuchun-

gen zur Palladiumverteilung in den praparierten Membranen nachgewiesen werden konnte.

Am Beispiel der Hydrierung von a-Methylstyren (AMS) zu Cumol wurden die beiden Re-
aktorkonzepte im Hinblick auf die erzielbare Reaktionsgeschwindigkeit untersucht und be-
wertet. Darlber hinaus erfolgte ein Vergleich der erzielten Ergebnisse mit in der Literatur
publizierten Aktivitdten aus konventionellen Reaktoren, wie z.B. Suspensions-Rihrkessel
und Rieselbett. Die Erkenntnisse aus diesem Vergleich zeigen, dass durch die Betriebsweise
des PFT-Kontaktors sehr hohe Aktivitdten, die nahe an der intrinsischen Kinetik liegen, mit
einem technisch relativ einfach realisierbaren und in der Praxis gut handhabbaren Konzept
zu erreichen sind. Dies konnte anhand zahlreicher Experimente im halbkontinuierlichen und
einiger Versuche im kontinuierlichen Betrieb aufgezeigt werden. Dabei wurde der Einfluss
der entscheidenden Parameter, wie z.B. Volumenstrom, Porendurchmesser, Wasserstoff-

druck und Wasserstoffldslichkeit in diversen Losemitteln evaluiert. Bei der Untersuchung des
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Standzeitverhaltens der Kapillaren zeigte sich eine Desaktivierung durch Partikelablagerun-
gen in den Membranporen, die allerdings durch eine einfache Behandlung mit erwarmtem
Wasserstoffperoxid fur 2,5 Stunden wieder beseitigt werden konnte; die regenerierten Kapil-
laren besallen danach wieder ihre urspringliche Aktivitdt. Die Untersuchungen zum Stand-
zeitverhalten der Membranen unter realitdtsnahen Prozessbedingungen sind allerdings noch

in einem frithen Stadium, so dass hierzu weitere Arbeiten erforderlich sind.

Flr zukUnftige technische Anwendungen des PFT-Kontaktors ist es denkbar, eine groRe-
re Zahl von Kapillarbiindeln ahnlich wie in der Filtrationstechnik in ein Edelstahigehause ein-
zusetzen, wodurch ein einfaches Scale-up moglich wiirde. Die maximale Prozesstemperatur
und der Einsatz chemisch aggressiver Medien wiirde in diesem Fail jedoch durch die Dich-
tungen beschrénkt, die Ublicherweise aus organischen Polymeren bestehen. Fir zuklnftige
Anwendungen ware es daher von grofsem Interesse, vollkeramische Module auf der Basis

der Kapillarblndel zu entwickeln.

Neben den experimentelien Untersuchungen wurden umfangreiche Simulationsrechnun-
gen durchgeflhrt. Basierend auf den eigenen Messdaten wurde die Kinetik der AMS-
Hydrierung modelliert. Fur die beiden Membrankontaktor-Konzepte wurden vereinfachte Si-
mulationsmodelle in Matlab® entwickelt. Das Modell fir den PFT-Kontaktor wurde zusatzlich
in Aspen Custom Modeler® (ACM) implementiert. Mit Hilfe dieser Modelle wurden die ge-
wonnenen Messdaten analysiert. Bezlglich einer umfassenden Darstellung der Ergebnisse,
insbesondere zur Modellierung, sei auch auf die im Abschnitt 10 genannten Publikationen

verwiesen.

9 Verwertung der Projektergebnisse

Die Projektergebnisse werden derzeit in laufenden sowie auch in zukinftigen Forschungs-
vorhaben des Karl-Winnacker-Instituts genutzt. Gegenwartig befindet sich ein Anschlusspro-
jekt zur Entwicklung neuer flexibler Hydrierkatalysatoren fir das 7. Rahmenprogramm der
EU in Vorbereitung. Dieses soll unter dem Arbeitstitel ,Advanced hydrogenation toolbox® im
Aufruf FP7-NMP-2007-3.4-2 Innovative pathways in synthesis - improving efficiency by smart
synthesis, design and reduction of the number of reaction steps unter Federfihrung von
Bayer Technology Services (BTS) mit Beteiligung des Karl-Winnacker-Instituts (KWI1), der
Technischen Universitadt Berlin (TUB) sowie verschiedener anderer Europaischer Partner
eingereicht werden. Der Schwerpunkt des Vorhabens liegt in der Entwicklung neuer durch-
stromter strukturierter Katalysatoren (Membranen, Schwamm- und Mikrostrukturen) als

Kernelemente einer neuen Hydriertechnologie, die sich durch bessere Temperaturkontrolle,

-61 -



erweiterte Moglichkeiten der Wasserstoffdosierung und einfache sowie zuverldssige Skalier-

barkeit auszeichnet.

10 Verdffentlichungen und Patente

Im Rahmen des Projekis wurde von BTS eine Patentanmeldung beim Deutschen Patent-
und Markenamt eingereicht (WO/2006094699), die zusammen mit den Partnern HITK, KWI
und TU Berlin ausgearbeitet worden war [29]. Sie betrifft einen katalytisch aktiven Poren-
durchflussreaktor, die eingesetzte Membran und das Verfahren unter Verwendung dieses
Reaktors. Kern der Anmeldung ist die Bereitstellung einer neuen Technik, mit der u.a. Hyd-
rierreaktionen unter Ausschluss von Stofftransportlimitierungen und mit langen Standzeiten
durchfuhrbar werden. Eingesetzt werden keramischen Membranen bestehend aus AlO;,

TiO,, Zr0,, Si0O, und andere bekannte Materialien mit verschiedenen Porendurchmessern.

Wesentliche Ergebnisse des Vorhabens wurden auf verschiedenen Tagungen bereits in

Vortragen und Posterbeitragen vorgestellt.

Posterbeitrage:

= Evaluierung des Potenzials katalytisch aktiver Membranen flr schnelle heterogen kataly-
sierte Gas/Fllssig-Reaktionen
12. Jahreskolloquium des Karl-Winnacker-Instituts der DECHEMA e.V., Frankfurt am
Main, 25. November 2004

= Process intensification in liquid-phase hydrogenation of organics through the use of
macroporous membranes as catalyst supports
13. Jahreskolloquium des Karl-Winnacker-Instituts der DECHEMA e.V., Frankfurt am
Main, 23. November 2005

» Evaluierung des Potenzials katalytisch aktiver Membranen fir schnelie heterogen kataly-
sierte Gas/FlUssig-Reaktionen
39. Jahrestreffen Deutscher Katalytiker, Weimar, 15. - 17. Marz 2006

= Catalytic Membrane Contactor
ACHEMA 2006, Frankfurt am Main, 15. - 19. Mai 2006

» Process intensification in liquid-phase hydrogenation of organics through the use of
macroporous membranes as catalyst supports
14. Jahreskolloquium des Karl-Winnacker-Instituts der DECHEMA e.V., Frankfurt am
Main, 30. November 2006

-62 -



Vortrage:

On the performance of porous inorganic catalytic membranes in liquid-phase hydrogena-
tions

7th International Conference on Catalysis in Membrane Reactors, Cetraro (ltalien), 11. -
14. September 2005

Hydrierung von a-Methylstyren mit katalytisch aktiven Membranen

Seminarvortrag am Karl-Winnacker-Institut der DECHEMA e.V., Frankfurt am Main,
28. Oktober 2005

On the performance of porous inorganic catalytic membranes in liquid-phase hydrogena-
tions

19th International Symposium on Chemical Reaction Engineering, Potsdam, 3. -
6. September 2006

Heterogen katalysierte Flissigphasenhydrierung im Membrankontaktor

14. Jahreskolloquium des Karl-Winnacker-Instituts der DECHEMA e.V., Frankfurt am
Main, 30. November 2006

Prozessintensivierung heterogen katalysierter Gas/Fllssig-Reaktionen mit katalytisch akti-
ven Membranen im Pore-Through-Flow-Betrieb

40. Jahrestreffen Deutscher Katalytiker, Weimar, 14. - 16. Marz 2007

Process intensification in liquid-phase hydrogenation by forced through flow operation of
catalytic membranes

8th International Conference on Gas-Liquid and Gas-Liquid-Solid Reactor Engineering,
Neu Delhi (Indien), 16. -19. Dezember 2007

Publikationen:

Als Co-Autoren sind im Projektvorhaben folgende Publikationen veroffentlicht bzw. einge-

reicht worden.

Porbse anorganische katalytisch aktive Membranen als neues Katalysatorkonzept fiir
Fllssigphasenhydrierungen

A. Wolf, R. Warsitz, R. Dittmeyer, D. Urbanczyk, R. Schomacker, A. Fischer, Chem. Ing.
Tech. 2005, 77, 1206

A pore-flow-through membrane reactor for partial hydrogenation of 1, 5-cyclooctadiene

A. Schmidt, A. Wolf, R. Warsitz, R. Dittmeyer, D. Urbanczyk, 1. Voigt, G. Fischer, R.
Schomacker, AIChE J. 2007, eingereicht

Zudem sind derzeit zwei Manuskripte zur Publikationen in den Zeitschriften Chemie-

Ingenieur-Technik bzw. Chemical Engineering Science oder Chemical Engineering Journal in
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Arbeit, in denen umfassend Uber die verschiedenen Teilaspekte der Projektergebnisse be-
richtet wird. Schlieflich werden in einer noch flir 2007 geplanten Dissertation die gesamten

Ergebnisse im Zusammenhang dargestelit [30].

11 Bekannt gewordene Fortschritte an anderer Stelle

Porose Membranen als Katalysatortrdger in Membran-Kontaktoren werden von verschiede-
nen Hochschulen und Forschungsinstituten weltweit untersucht. Folgende neue interessante

Ergebnisse und Entwicklungen auerhalb des hier vorgestellten Projekts sind zu nennen.

In der Patentschrift DE 102005042920 A1 wird ein Verfahren unter Verwendung des ka-
talytischen Diffusors zur direkten Synthese von Wasserstoffperoxid aus Wasserstoff und
Sauerstoff beschrieben [31]. Hierbei werden katalytisch beschichtete, benetzbare porose
Membranen mit asymmetrischer Struktur eingesetzt. Die gasférmigen bzw. flissigen Reak-
tanden werden dabei von gegeniber liegenden Seiten der katalytisch aktiven Schicht zuge-

fihrt, wodurch die Anlagensicherheit deutlich erhdht wird.

Im Porendurchfluss-Kontaktor wurde in anderen Arbeiten die partielle Hydrierung von
Speised! untersucht. Hierbei kamen Pt-Katalysatoren, fixiert in organischen Membranen, bei
100 °C und 4 bar Wasserstoffdruck [32, 33] sowie Pd-Katalysatoren in keramischen Memb-
ranen bei 50-80 °C und Wasserstoffdriicken von 5-20 bar [34] zum Einsatz. Bei Temperatu-
ren von 50-80 °C fanden Schmidt et al. [34] Konzentrationen zum gewlinschten Produkt Ol-
saure von bis zu 45 %; die Konzentration des unerwiinschten Nebenprodukies Stearinséure
erreichte unter diesen Bedingungen etwa 10 %. Die hohe Viskositat des Speisedls flihrte je-
doch schon bei méaRiger transmembraner Flussdichte zu einem hohen Druckabfall. Dartiber
hinaus deaktivierten die Membranen nach wenigen Stunden Einsatzzeit, so dass der PFT-
Betrieb unter den betrachteten Versuchsbedingungen keine Alternative zu konventionellen

Reaktorkonzepten darstelit.

Partielle Hydrierungen mehrfach ungeséattigter Kohlenwasserstoffe, wie z.B. 1-Octin zu
Octen, Phenylacetylen zu Ethylbenzol, Cyclooctadien zu Cycloocten und Geraniol zu Citro-
nellol wurden ebenfalls im PFT-Membrankontaktor untersucht und die Ergebnisse mit denen
aus einem Suspensions-Rihrkessel- sowie einem Festbettreaktor verglichen [35]. Die Auf-
gabe bei der partiellen Hydrierung besteht darin, unerwlinschte Folgereaktionen zu unterdru-
cken und dadurch hohe Selektivitaten zum Zwischenprodukt zu erreichen. Porbse Membra-
nen aus Polyacrylsédure wurden als Trager, Pd-Nanopartikeln als Aktivkomponente genutzt.
Der Vergleich des PFT-Membrankontaktors mit dem Festbettreaktor zeigt deutliche Vorteile
des Porendurchflussreaktors hinsichtlich der erzielten Aktivitat und Selektivitat. Die im Ruhr-
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kessel ermittelten Aktivitdten und Selektivitdten, unter Verwendung von 200-300 ym grofRen
Katalysatorpartikeln, entsprachen den Ergebnissen aus dem PFT-Reaktor.

Neben den geschilderten Feststoff katalysierten Gas/Flissig-Reaktionen wurde das
Prinzip des Porendurchfluss-Kontaktors auch fir Gasphasenreaktionen eingesetzt. Auch in
der Gasphase gelingt es, durch den konvektiven Transport den Einfluss der Porendiffusion
zu eliminieren und Uber die transmembrane Durchstromungsgeschwindigkeit die Kontaktzeit
genau einzustellen. Der zur Erzeugung des konvektiven Transportes bendtigte Energieein-

trag ist dabei aufgrund der niedrigeren Viskositaten der Gase geringer.

In diesem Zusammenhang wurden von Khassin et al. interessante Ergebnisse zur Fi-
scher-Tropsch-Synthese im PFT-Betrieb veroffentlicht [36, 37]. Spezielle portse Metall-
scheiben mit einem Durchmesser von 42 mm und einer bimodalen Porenstruktur kamen
hierfir zum Einsatz. Die aus Kupfer gefertigten Scheiben zeichnen sich durch eine hohe
Warmeleitfahigkeit (ca. 3 W-m™-K™) aus und ermdglichen dadurch eine wesentlich besser i-
sotherme Reaktionsfihrung. So konnten bei einem H,/CO-Feed-Verhaltnis von 2 ein CO-
Umsatz von 65 % und eine Cs.-Selektivivtat von 85 % erreicht werden; die ermittelte Produk-
tivitat lag in diesem Fall bei 55 mgcs./(gkat -h'). In einem konventionellen Festbettreaktor fuhrt
die hohe Aktivitat zu einer Temperaturerhéhung von 20-25 K, die eine Herabsetzung der Cs.-
Selektivitat bewirkt. Der Temperaturunterschied liber dem Durchmesser der Kupferscheiben

betrug dagegen weniger als 5 K.

12 Unterschriften

Frankfurt am Main, 27. April 2007

;‘? @ % mwg f’”

Prof. R. Dittmeyer
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