AiF-Vorhaben Nr. 14782 BG/1
Entwicklung eines inharent sicheren, kostengiinstigen und flexiblen
Verfahrens zur Herstellung von Wasserstoffperoxidlosungen durch
Direktsynthese mittels katalytisch beschichteter Membranen

Kurztitel: “H,0,-Membranreaktor”

Bewilligungszeitraum: 01.06.2006 — 31.03.2009
Aktenzeichen der DECHEMA e.V.: F487

Schlussbericht

Projektpartner:

Forschungsstelle 1
Karl-Winnacker-Institut der DECHEMA e.V.
Theodor-Heuss-Allee 25; 60486 Frankfurt am Main
Projektleiter: Prof. Dr.-Ing. R. Dittmeyer

Forschungsstelle 2
Hermsdorfer Institut fir Technische Keramik e.V.
Marie-Curie-Str. 17; 07629 Hermsdorf
Projektleiter: Dr. H. Richter



Inhaltsverzeichnis

Zusammenfassung der erzielten Ergebnisse.............cco 4
1 Wirtschaftlicher und wissenschaftlich-technischer Hintergrund.............................. 5
1.1 Wasserstoffperoxid — Anwendungen und Herstellung.............ccooevvvieennenn. 5

1.2 Wasserstoffperoxid-Direktsynthese — Stand der Wissenschaft und Technik.. 6

1.3  Das Konzept des katalytischen Membrankontaktors.............cccceevviiiiinnnn.n. 10

WA 1= (1= v U | T SO 12
3  Wissenschaftlich-technische Ergebnisse...........ccccvvviiiiiiiii, 13
3.1 Erweiterung der bestehenden Versuchsapparatur (FS1) ..........ccccccnn. 13
3.1.1 Regelungskonzept ... 13
3.1.2 Kontinuierliche HyO2-Detektion ... 15

3.2  Membranpraparation und -charakterisierung (FS 1, FS 2).......oovvvvieeeee. 21
3.2.1 Kohlenstoffabscheidung in Einkanalrohre (FS 2) ... 22

3.2.2  Anpassung des Schichtaufbaus der keramischen Membranen (FS 2).. 31

3.2.3 Herstellung keramischer Elemente mit groRerer spezifischer

Membranflache (FS 2) ... e 33
3.24 Kohlenstoffbeschichtung keramischer Mehrkanal-Membranelemente (FS
2) 34
3.2.5 Methode zur Katalysatorbeschichtung asymmetrischer keramischerer
Membranrohre mit ihnen liegender aktive Schicht (FS1).........cccvviiiiiiiininnns 36
3.2.6  Analysemethoden zur Charakterisierung der Katalysatorbeschichtung 37
3.2.7 Pd-Abscheidung in Einkanal-Membranen (FS1) .......cccccoiiiiiiiiiiiinnnnnn. 40
3.2.8 Pd-Abscheidung in Einkanal-Membranen (FS2) ...........ccccovviiiiceenenn. 45
3.2.9 Pd-Abscheidung in Mehrkanal-Membranen (FS1) ..........ccccovviiiinn.n. 48
3.2.10 Pd-Abscheidung in Mehrkanal-Membranen (FS2) ................uuvviiiiennneee. 50
3.2.11 Abscheidung der Zweitmetalle Au, Ir, Ag fur bimetallische katalytische
MeMDBranen (FS 1) oo e e e e e eaaaaas 53
3.3  Laborexperimente zur H,O; Direktsynthese (FS1)......cccceeeiiiiiiiiiiiiiicceeee, 54
3.3.1 Experimente mit selbst praparierten Tragerkatalysatoren..................... 54
3.3.2  Modellierung der Reaktionskinetik ..............cccovvveiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieenee. 57
3.3.3  Mathematisches Model zur Simulation des Membran-Kontaktors......... 61
3.34 Experimente mit katalytisch aktiven Membranen ..............cc.... 62

3.3.5 Stromungsverhalten in der Membran .............ccccciiiiiiieiiiiee 69



3.4  Scale-up und Demonstration (FS 2).......coovmmiiiiiiiiie e 70

3.5 Technodkonomische Verfahrensanalyse (FS1, FS2)........cooovviiiiiiiceeeee.n. 75
4 ZUuSammMENTASSUNG ......ccoiiiiiiii i 77
5 Gegenuberstellung der Ergebnisse mit den Zielsetzungen des Antrages........... 78

6 Darstellung der Auswirkungen der erzielten Ergebnisse auf den wissenschaftlich-
technischen Fortschritt und ihren Nutzen fur kleine und mittlere Unternehmen.......... 79
7 Zusammenstellung aller Arbeiten, die im Zusammenhang mit dem Vorhaben
veroffentlicht wurden, oder in Kirze verdffentlicht werden sollen ... 80

8 Angaben darlber, ob gewerbliche Schutzrechte aus dem Vorhaben erworben

wurden und ob ihre Anmeldung beabsichtigt ist............cccooiiiiiiii 81
9 Projektforderung ... 82
10 AbbildUNGSVErZEIChNIS ......coiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeieeeeeeeeeeeeeeeee e 83
11 TabellenVerzeiChNIs ............uueiiiii e e anaees 88

12 LiteratUrVerZEICNNIS . .. e, 89



Zusammenfassung der erzielten Ergebnisse

Die Arbeiten waren auf die Praparation und Charakterisierung katalytisch aktiver Membranen
sowie deren Einsatz zur Direktsynthese von H,0O, fokussiert. Bei Forschungsstelle 1 wurde
eine Methode zur Abscheidung von Pd in Membranelemente mit innen liegender feinporiger
Schicht entwickelt, die auf der Impragnierung mit Pd-Acetat und dessen thermischer
Zersetzung beruht. Sie wurde flr Einkanalrohre und Mehrkanalelemente verschiedener
Geometrie aus a-Al;O3, TiO, und C-infiltriertem Al,O3 verifiziert und von Forschungsstelle 2
fir Membranlangen bis 50 cm erfolgreich umgesetzt. Die Methode liefert fest haftende Pd-
Partikel mit etwa 10 nm GroéRe, die Uberwiegend in der feinporigen Schicht bis etwa 40 ym
Tiefe abgeschieden werden. Es wurde eine vorhandene Laboranlage erweitert, fiir die ein
Regelungskonzept zur kontinuierlichen Prozessfiihrung entwickelt und implementiert wurde.
Mit 10 cm langen Einkanalrohren mit 10 mm Durchmesser konnte in Wasser ein stabiler
Betrieb bei einer Druckdifferenz Gas/Flissigkeit bis zu 10 bar sowie in Methanol bis zu 5 bar
Uber mehrere Tage erreicht werden. Nach Ldsung hartnackiger Abdichtungsprobleme an
den Stirnseiten gelang auch mit Mehrkanalelementen (19 Kandle, 2,5 c¢m
AuRendurchmesser, 25 cm Lange) ein stabiler Betrieb bis etwa 2 bar Druckdifferenz Uber
mehrere Stunden.

Durch separate Experimente mit selbst praparierten Tragerkatalysatoren in einem
Autoklaven konnten zwei viel versprechende Katalysatortypen identifiziert werden: Pd/TiO,
und Pd/C-Al,O3. Diese Materialien wurden daraufhin flr die Membranherstellung gewahlt.
Die Experimente im Batch-Betrieb dienten auch zur Untersuchung der Reaktionskinetik als
Basis fiir ein Simulationsmodel, das den Membrankontaktor beschreibt und den
Stofftransport und die chemische Reaktion in den Reaktionskanalen bertcksichtigt. Mit Hilfe
des Models wurden glinstigere Reaktionsbedingungen ermittelt, die zu einer Verbesserung
der Aktivitdt der katalytischen Membranen flhrten. Bei Experimenten im Kreislaufmodus
wurde allerdings eine Abnahme der H,O,-Konzentration mit der Zeit registriert, die auf eine
Deaktivierung des Katalysators, mdglicherweise durch einen veranderten Oxidationszustand
von Pd, oder auf eine unkontrollierte Zersetzung von H.O, in der Apparatur hindeuten. Ein
Pd-Verlust durch Leaching konnte ausgeschlossen werden. Die besten Ergebnisse wurden
ohne Rickfihrung erzielt, wobei Pd-beschichtete Einkanalrohre aus C-Al,O3; und TiO, zum
Einsatz kamen. Die Produktivitat erreichte dabei Werte bis zu 6,41 moly0, M2 h™' bzw. 1,63
MOl202 gPd'1 h™' bei einer Selektivitat zu H,0O, von (iber 70% bezogen auf den Verbrauch
von Ha.

Die Ziele des Vorhabens wurden Uberwiegend erreicht. Im Hinblick auf eine technische
Umsetzung des Verfahrens besteht allerdings noch Entwicklungsbedarf wegen der Probleme

mit der Konzentrationsabnahme im Kreislaufbetrieb.



1 Wirtschaftlicher und wissenschaftlich-technischer Hintergrund
1.1 Wasserstoffperoxid — Anwendungen und Herstellung

Wasserstoffperoxid ist ein selektives, umweltfreundliches, aber teures Oxidationsmittel, das
vielfaltige Anwendung findet. Haupteinsatzgebiete sind das Bleichen von Holz, Zellstoff,
Papier, Textilien, Fetten und Olen, die Herstellung von Bleichmitteln fir die
Waschmittelindustrie, in der Kosmetik die Haarbleiche sowie die Verwendung als
Reinigungs- und Desinfektionsmittel in der Metallbearbeitung, der Nahrungsmittelindustrie
und im Endverbraucherbereich. In der chemischen und Pharmaindustrie dient
Wasserstoffperoxid als reaktives Agens flr eine ganze Palette von Anwendungen, vor allem
Epoxidierungen, Hydroxylierungen und fur die selektive Oxidation z.B. von Stickstoff- und
Schwefelfatomen in organischen Molekulen. In hochreiner Form findet es Verwendung in der
Halbleiterindustrie zur Herstellung von gedruckten Schaltkreisen und zur Reinigung von
Halbleiteroberflachen. In absehbarer Zukunft wird ein noch breiterer Einsatz vor allem im
Bereich der Umwelttechnik erwartet: in der Trinkwasser- und Prozesswasseraufbereitung
(z.B. als Ersatz fir Chlor und Chlorverbindungen als Desinfektionsmittel), zur Entgiftung und
Desodorierung von Industrieabwassern und Abluftstromen und zur Sanierung von
kontaminierten Boden und Grundwassern.

Wasserstoffperoxid wird heute ganz Uberwiegend (ca. 95 %) durch eine indirekte Reaktion
von Wasserstoff und Sauerstoff hergestellt, die Alkylanthrachinon als Medium nutzt [1]. In
einem ersten Kkatalytischen Hydrierungsschritt wird das Alkylanthrachinon in einem
organischen Ldsemittelgemisch zum Alkylanthrahydrochinon umgesetzt. Hiervon getrennt
wird diese reduzierte Verbindung mit Sauerstoff oxidiert, um das Alkylanthrachinon zu
regenerieren und Wasserstoffperoxid als Produkt zu erhalten. Es schliet sich eine
Extraktion des Wasserstoffperoxids mit Wasser an, bei der man eine 15-35 %-tige Losung
erhalt, die gereinigt und je nach Bedarf destillativ auf bis zu 70% aufkonzentriert wird.

Die globale Produktionskapazitat fur H,O, nach dem Anthrachinon-Verfahren betragt etwa
2,2 Mio. t. [2] mit dem gréften Konsum in Europa, Nordamerika und China [3] (Abb. 1.1-1,
[2]). Die Auslastung der Kapazitaten liegt teilweise bei Uber 90%, mit steigender Tendenz.
Die Zuwachsrate fur die Periode 2008 — 2013 fur Zentral- und Sudamerika wird auf 5,7%
geschatzt [2] und flr Europa auf 4-5%. Der Hauptgrund hierfir, neben dem wachsenden
Verbrauch als Bleich- und Desinfektionsmittel, ist die Kopplung der H,O.-Synthese mit der

Propylenoxid-Herstellung (HPPO Verfahren).
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Abb. 1.1-1: Regionaler H,0,-Verbrauch fir 2008 [2].

In 2008 wurden zwei HPPO-Anlagen mit Standorten in Ulsan/Korea (Evonik-Degussa) und
Antwerpen/Belgien (Dow/BASF) in Betrieb genommen, mit einer Gesamtkapazitat fir
Propylenoxid von 400.000 t/a. Fir 2010 ist eine zweite HPPO-Anlage von Dow/BASF in Map
Ta Phut/Thailand mit einer Kapazitat von 390.000 t/a geplant.

1.2Wasserstoffperoxid-Direktsynthese — Stand der Wissenschaft und Technik

Die mehrstufige industrielle Herstellroute macht das Anthrachinon-Verfahren relativ komplex
und verursacht hohe Investitions- und Betriebskosten, die zum Bau teurer Groflanlagen
zwingen. Auf dem Papier erheblich einfacher und &konomischer dagegen ist die direkte

Oxidation von H, mit O, zu H,0O, (Direktsynthese), schematisch dargestellt in Abb. 1.2-1:

H,
—) > 2H,0

k/‘ H0; —

H2 + 02 k3

I

2 H,O + 2 O,

Abb. 1.2-1: Vereinfachtes Reaktionsschema der direkten Oxidation von Wasserstoff mit Sauerstoff zu

Wasserstoffperoxid.

Obwohl dieser Weg schon seit langem bekannt ist, waren die Versuche zur technischen
Umsetzung bisher nicht erfolgreich, da es nicht gelang, das Verfahren mit Blick auf
Wirtschaftlichkeit und Sicherheit in den Griff zu bekommen. Ein wichtiger Schritt, um den
Prozess in die industrielle Praxis zu Uberfiihren, war der Bau einer Pilot-Anlage zur H,0,-
Direktsynthese mit Standort Hanau-Wolfgang (Evonik-Degussa/Headwaters) im September
2006 [4].

Im Zeitraum 2006 bis 2009 wurden mehrere neue wissenschaftliche Verdéffentlichungen [5]-
[25], [32]-[38] sowie auch einige Patente [26]-[31], [39]-[42] Uber die Direktsynthese von
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Wasserstoffperoxid publiziert worden, was das ausgesprochen grof3e Interesse an diesem
Thema zeigt. Ein Review [5] und ein Mini-Review [6], erschienen in 2008, fassen die
wesentlichen Entwicklungen auf diesem Gebiet in den letzten Jahren zusammen. Hierbei
stehen Aspekte der Katalyse (Einsatz von Tragerkatalysatoren) und Reaktoraufbau
(Anwendung katalytischer Membranreaktoren und Mikroreaktoren) im Vordergrund.

Die meisten wissenschaftlichen Arbeiten [5]-[25] und Patente [26]-[31] berichten Uber den
Einsatz von Palladium-Tragerkatalysatoren zur H,O,-Direktsynthese. Dabei wurden die
bestehenden Probleme, sowie auch die verschiedenen Faktoren, die die Reaktion im
Wesentlichen beeinflussen, ausgiebig untersucht. Hierzu zahlen: die Art des Tragers, die Art
des Losungsmittels, der Zusatz von Stabilisatoren, der Oxidationszustand des Metalls, der
Einfluss von Zweitmetallen, das H,/O,-Konzentrationsverhaltnis, die Reaktionszeit, die
Temperatur, etc. Die Hauptaktivitaten kamen von Arbeitsgruppen um Choudhary [5], [7]-[16]
und Hutchings [17]-[22].

Die Arbeitsgruppe Choudhary konzentrierte sich auf die Einfliisse von Zusatzen (Halogenide
und Sauren, entweder als Additive im Reaktionsgemisch oder durch Modifikation des
Katalysators) und des Oxidationszustands des aktiven Metalls (Pd° oder PdO), sowohl auf
die Synthesereaktion als auch auf die Folgehydrierung und Zersetzung von H,0O, im System
[7]-[16]. Die Experimente wurden bei Raumtemperatur und Atmospharendruck in einem
Glas-Ruhrkessel durchgefuhrt. Die positive Wirkung von Halogeniden wurde auf die
Unterdrickung sowohl der parallelen unselektiven Reaktion zu H;O als auch der
Folgehydrierung bzw. Zersetzung des H,O, zurtickgefuhrt [7]-[16]. Abhangig von der Art des
Katalysators beeinflussten verschiedene Halogenidionen die Reaktion unterschiedlich stark.
Br erwies sich als der beste Promotor fir 2,5% Pd/Ga,0O; [8], 2,5% Pd/SiO, [10], 2,5%
Pd/ZrO, [11], 2,5% Pd/H-B [12], 2,5% Pd/Al,O3[14] und 5% Pd/Al,O3[13]-[16] -Katalysatoren.
ClI" war am besten flir 5% Pd/C [9]. | , zum Beispiel, erwies sich als ungtinstig fiir Pd/C-,
Pd/SiO,- und Pd/Al,Os-Katalysatoren [9], [10], [13]. Alle Katalysatortypen hatten gemeinsam,
dass eine optimale Konzentration des Promoters fir das jeweilige System existiert [7]-[16].
Wird diese Uberschritten, gewinnt entweder die konkurrierende parallele H,O-Bildung [9] oder
die Folgehydrierung [12] an Bedeutung, oder es werden zu viele aktive Zentren auf der
Katalysatoroberflache blockiert, was die eigentliche Synthesereaktion verhindert [10]. Bei
manchen Katalysatoren bt der Zustand des Metalls einen zusatzlichen Einfluss auf die
Reaktion aus. FUr Pd/ZrO,- und Pd/H-B-Tragerkatalysatoren erreichte die oxidierte Form des
Metalls (PdO) eine bessere Aktivitat und Selektivitat als die reduzierte Form (Pd®) [7], [11],
[12]. Auch ist die Anwesenheit von Saure notwendig fiir die positive Wirkung der Halogenide
[9], [11]-[13], [15], [16]. Mehrere verschiedene Sauren wurden eingesetzt — H,SO4, H3POy,,
H;BO;, HNO;. HCL, HBr, HI etc. H3PO, stellte sich als am besten geeignet heraus [9], [15]

und wurde in allen weiteren Experimenten verwendet [7]-[14], [16]. Der synergetische Effekt
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von Br und F , abhangig von der Art der Vorbereitung des Katalysators, wurde im Fall von
5% Pd/Al,O3 untersucht [16]. Die beste katalytische Wirkung wurde bei einer Bromierung,
gefolgt von einer Fluorierung des Katalysators beobachtet. Im Fall einer gleichzeitigen
Katalysator-Funktionalisierung wurde ein negativer synergetischer Effekt festgestellit.

Die Arbeitsgruppe Hutchings fiihrte Untersuchungen zum Einsatz von Au- und PdAu-
Tragerkatalysatoren fiir die H,O,-Direktsynthese durch [17]-[22]. Die Experimente wurden im
Edelstahl-Ruhrkessel beim Raumtemperatur und 37 bar mit MeOH/H,O-Mischungen als
Lésungsmittel durchgefihrt [17]-[22]. Der Einfluss verschiedener Trager auf die Aktivitat des
Katalysators und die Bildungsgeschwindigkeit des H,O, wurde zuerst von Edwards et al. [17]
untersucht. Au/C- und PdAu/C-Katalysatoren in einer Mischung von 20 Vol.-% H,O und 80
Vol.-% MeOH lieferten die hochste Produktivitat — bis zu 110 mol-h'1-kgka{1 H,0.,. Li et al. [18],
[19] beschaftigten sich mit Zeolith-getragerten Katalysatoren auf Au-Basis. Als bester Trager
wurde Beta-Zeolith identifiziert [18], mit bis zum 3,99 moI-h'1-kgka{1 H,O,-Produktivitat.
Andere Metalle auf Y-Zeolith als Trager ergaben folgende Reihe abnehmender Aktivitat fir
die Synthese: Pd>>Au, Pt>Cu, Ag, Rh, Ru [18]. Die Anwendung von Pd in Form einer
PdAu-Legierung steigerte die Produktivitat bis auf 90 mol-h™-kgat" H20, [19].

In drei weiteren Veroffentlichungen [20]-[22] der Arbeitsgruppe Hutchings wurden deren
Untersuchungen zum Einfluss des Tragers von Pd-, Au- und AuPd-Katalysatoren auf die
Direktsynthesereaktion fortgesetzt. Die Autoren Kkonzentrieren sich hierbei auf die
Anwendung anderen Tragermaterialien wie TiO, [20]-[22], Al,O3 [20]-[22], SiO, [20], [21],
Fe,O; [20], MgO [22] und Kohlenstoff [20]-[22]. In der Reihe
C =~ SiO;, > TiO; > MgO ~AlL,O3 ~ Fe,O; als Tragermaterial wurde eine abnehmende Aktivitat
der Katalysatoren fir die H,O, Direktsynthese gefunden [20]-[22]. Dies wird in
Zusammenhang mit dem isoelektrischen Punkt des Tragers diskutiert [22], wobei basische
Trager (z.B. Al,O;, MgO) eine hohere Aktivitat fur die H,O,-Folgehydrierung und
H,O,-Zersetzung aufweisen. Demzufolge zeigen die Katalysatoren auf der Basis dieser
Trager niedrigere H,O,-Produktivitaten [22]. Generell fiihrt die Addition von Au zu einer
erhdhten H,O,-Produktivitdt — ein typischer Wert flir den Katalysator 2,5%Au2,5%Pd/C ist
110 moly202 kgka{1 h™' bei einer Selektivitat von 80 % [20]-[22]. Aulerdem wird bei AuPd-
Katalysatoren keiner der Ublichen Stabilisatoren (Bromid, Saure) im System bendtigt, um
eine hohe Bildungsgeschwindigkeit von H,O, zu erreichen [20], [21]. FUr monometallische
Pd-Katalysatoren sind solche Zusatze notwendig, um die Folgereaktionen von H,0,
(Zersetzung und Folgehydrierung) zu unterdriicken.

Drei weitere Veroffentlichungen von anderen Arbeitsgruppen beschéaftigen sich ebenfalls mit
dem Einsatz bimetallischer Tragerkatalysatoren fur die H,O,-Direktsynthese [23]-[25]. Pd-Au
als Nano-Metallkolloid in Ethanol wurde von Nomura et al. [23] fur die H,O.-Direktsynthese

bei normalem Druck und H,:0,=1:1 eingesetzt. Diese Katalysatorform wurde gegeniber den

8



Ublichen Tragerkatalysatoren wegen der engen MetallpartikelgroRenverteilung (4,7+1,16 nm)
bevorzugt. Die erreichte maximale Produktivitat betrug 0,257 molyz0; gpd'1 h'. Menegazzo et
al. [24] untersuchten monometallische Pd-, Au- und bimetallische PdAu-Katalysatoren auf
ZrO, und CeO, bei Raumtemperatur, 1 bar Gesamtdruck, und nicht im Explosionsbereich
liegenden H,/O,-Gemisch mit deutlichem Uberschuss an O,. Die Autoren berichten ebenfalls
Uber positive Auswirkungen der Zugabe von Au zum Pd-Katalysator. Der monometallische
Au-Katalysator zeigte keine Aktivitat fir die H,O.-Direktsynthese. Die hdchste Produktivitat
wurde mit einem sulfatisiertem Katalysator AuPd/ZrO, erreicht (1,27 moliz02 geq ' h™ bei
61 % Selektivitat). Liu et al [25] untersuchten das bimetallische System Pt-Pd auf SiO, als
Katalysator fur die H,O,-Direktsynthese. Kleine Mengen an Pt (bis zu 5 Atom %) erhdhten
die H,O,-Bildungsgeschwindigkeit bis um das 2,5-fache. Zu viel Pt dagegen flihrte zu einer
niedrigeren Selektivitat.

Im Zeitraum 2006 — 2009 wurden auch einige Patente zur H,O,-Direktsynthese veroffentlicht
[26]-[31]. Die Aktivitaten kamen von gro3en Unternehmen wie Degussa [26], [27], BASF [28],
und den italienischen H,O,-Herstellern ENI S.p.A und Polimeri Europa S.p.A [29]-[31].
Degussa patentierte das Verfahren in einem Rieselbettreaktor mit Tragerkatalysatoren aus
der Platingruppe (mono- oder bimetallisch), in organischen Losungsmitteln mit Zusatzen
(Halogenid und Saure) und mit H,/O, Mischungen im nicht-explosiven Bereich. Ebenso
wurde die Korrosionsbestandigkeit der Reaktoren diskutiert und untersucht [26]. In einer
anderen Patentanschrift der Degussa wird die direkte Anbindung der H,O,-Direktsynthese an
einen anderen Oxidationsprozess beansprucht (in situ) [27]. Die BASF hat eine bestimmte
Art von Tragerkatalysator patentiert, hergestellt durch stromlose Abscheidung der Metalle
aus der Platin-Gruppe auf unportése Trager (entweder aus Keramik oder aus Polymer-
Materialien) [28]. Die Patente von ENI und Polimeri Europa beschreiben auch mono- (Pd)
und bimetallische (Pd/Pt) katalytische Systeme, eingesetzt in verschiedenen organischen
Lésungsmittel [29]-[31].

Von direkter Relevanz fir unsere Arbeit sind die mit Katalysator-beschichteten Membranen
(dichte Pd und Pd-Ag Membranen) in einem Membranreaktor durchgefiihrten Arbeiten [32]-
[34]. Die Struktur der aktiven Komponente spielt hier die entscheidende Rolle. Als optimal
hat sich ein mehrschichtiger Aufbau (Trager/Pd-Ag-Legierung/Pd-Film) erwiesen [32] sowie
eine Kohlenstoff-Vorbeschichtung des Membrantragers in Verbindung mit einem
Pd/Pt-Bimetall-Katalysator [33]. Wang et al. [34] fanden die beste katalytische Wirkung flr
eine Pd-Ag Membran, prapariert durch gleichzeitige stromlose Metall-Abscheidung, mit einer
darauf zusatzlichen abgeschiedenen Pd-Schicht. Dieses System erreichte eine Produktivitat
von 0,179 molpzo, m? h™.

Die Mikroverfahrenstechnik ist eine relativ neue Disziplin mit allgemein erkanntem grof3em

Potenzial fur die Intensivierung von Stofftransport- und Reaktionsvorgangen, das zur
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Entwicklung von sicheren und Ressourcen schonenden chemischen Verfahren genutzt
werden kann. Auch fir die H,O,-Direktsynthese wurden bereits mikrostrukturierte Reaktoren
eingesetzt. Es wurden einige Veroffentlichungen [35]-[38] sowie mehrere Patente [39]-[42]
hierzu publiziert. Verschiedene Arten von Mikroreaktoren wurden dabei vorgeschlagen
(Einkanal [36], [37], [41] oder Mehrkanal-Systeme [35], [37]-[40], [42] mit vorgeschaltetem
Mikromischer [42] und integriertem Warmetauscher [40]). Es wird Uber verbesserte
Stoffibertragung (keine Stofftransportlimitierung) und erhéhte Verfahrenssicherheit (die
Konzentrationen der Edukte bewegen sich im Explosionsbereich) im Vergleich zu
konventionellen ,Makro“-Reaktoren berichtet. Technisch interessante Ausbeuten und
Selektivitaten von Wasserstoffperoxid wurden allerdings mit solchen System bislang nicht

erzielt.

1.3 Das Konzept des katalytischen Membrankontaktors

Ein viel versprechendes Konzept fir ein inharent sicheres Verfahren zur
H,O,-Direktsynthese wurde im Rahmen eigener Vorarbeiten entwickelt [43]-[45] und in
diesem Projekt eingesetzt (Abb. 1.3-1). Hierfur wird ein Gas/Flissig-Membrankontaktor
verwendet, um einen direkten Kontakt der beiden Reaktionspartner H, und O, in der
Gasphase zu vermeiden. Das Konzept beruht auf der Verwendung hydrophiler (keramischer
bzw. mit Kohlenstoff beschichteter keramischer) poréser asymmetrischer Rohrmembranen.
Um eine hohe Katalysatorausnutzung zu erzielen, konzentriert sich die katalytisch aktive
Komponente ausschlielich in den feinporésen Deckschicht (mit Porengréfden von etwa 100

nm) in Form von auf der Porenwand abgeschiedenen fein dispergierten Pd-Nanopartikeln.

A E TSRS
Liquid

Hz0;

Gas

O -

thickness: 5 — 50 pm
pore-@: 100 nm

Active material
(e.g. Pd; PdiX)

Surface
Layer/Catalytic
Zone

Mambrane radius

Ligquid

thickness: 10 — 100 pm
pore-@: 0,2 — 0,8 pm

~ Intermediate

e T T -:"j layer|s)

thickness: 1 - 3 mm

ore-@: 3 pm
Gag " H I

— Support
Membrana langth |

Gas [overpressure)
PR R R g P i

Abb. 1.3-1: Schematische Darstellung des Konzeptes des katalytischen Membrankontaktors.
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Einer der Reaktanden wird in die Flussigkeit eingebracht und von der Seite der feinporigen
katalytisch aktiven Zone dem System zugeflhrt. Der andere Reaktand wird als Gas im
Uberdruck von der grobporigen Tragerseite zugegeben. Die Druckdifferenz zwischen Gas
und Flussigkeit wird dabei so gewahlt, dass sie noch unter dem ,Bubble-Point“-Druck der
Deckschicht, aber bereits iber dem ,Bubble-Point“-Druck der Zwischenschicht liegt. Dadurch
werden keine Gasblasen in die Flissigkeit eingetragen und die Gas/Flissig-Phasengrenze
stellt sich innerhalb der Membran, am Ubergang von der Zwischen- zur Deckschicht ein. Die
Folge sind kurze Diffusionswege fur den flissigen Reaktanden in der GréRenordnung der
Deckschichtdicke, wodurch der katalytischen Membrankontaktor prinzipiell einem
Schalenkatalysator im Membranform entspricht. Da die Flissigkeit aus dem Trager verdrangt
wird, liegt auch fir den gasformigen Reaktionspartner kein hoher Diffusionswiderstand vor.
Aulerdem koénnte das Konzept auf andere Membrangeometrien (langere Einkanal- oder
Mehrkanal-Rohre) relativ einfach (bertragen werden, die eine erhohte katalytisch aktive
Oberflache fur die Reaktion anbieten und zu héheren Produktivitdten flihren sollen. Bei
geeigneter Einstellung der Konzentrationsprofile in der Membran ist auch eine hohe

Selektivitat zu H,O, zu erwarten.

Tabelle 1.3-1: Zusammenfassung der Ergebnisse der Vorarbeiten zur H,O, Direktsynthese mit

katalytischen Membranen

Betriebsweise | Betriebsweise Il
H, durch die Membran O, durch die Membran
O, gesittigt in der Fliissigkeit H, gesattigt in der Fliissigkeit
Aktivitat 1,65 [MOlnz02 gpa ' h'] 1,96 [MOlhz02 grg ' ']
Aktivitat 16,8 [MOlhz0, M* h™] 4,4 [molyzo, M h]
Selektivitat ca. 20 % ca. 90%
Bedingungen 1,2 L MeOH + 8 mg L NaBr + 0,01 1,2 L MeOH + 8 mg L™ NaBr + 0,01
mol L™ H,SO,; mol L™ H,SO,;
Pr. = 67 bar (100 % O,) Pr. = 64 bar (9% Ha; 91 % N»)
Pgas = 69 bar (100% H,) Pgas = 66 bar (100% O,)
T =25°C; 800 rpm; T =25°C; 800 rpm;

Im Rahmen der Vorarbeiten wurden katalytische Membranen mit aul3en liegender aktiver
Schicht (Einkanalrohre aus a-Al,O3; d, =1 cm; di = 0,7 cm; | = 10 cm; dyore = 100 nm) fUr die
H,O, Direktsynthese eingesetzt. Der Katalysator (Pd-Nanopartikel) wurde mit Hilfe einer
MOCVD-Methode [46] ausschliellich in diese auliere Deckschicht eingebracht. Die
Experimente wurden in einem Druckreaktor im Semibatch-Betrieb durchgefihrt. Die
Membran wurde in die Flissigkeit (Methanol) eingetaucht und eines der Gase wurde direkt in

die Membran geleitet, das andere Gas wurde in der Flissigkeit gelost. In bestimmten
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Zeitabstanden wurde die Reaktionslosung auf Produkte analysiert. Die Ergebnisse sind in
der Tabelle 1.3-1 zusammengefasst.

Entscheidend fur die gute Funktionsweise der katalytischen Membran war die Art der
Kontaktierung der Reaktanden. Aus der Tatsache, dass H, und O, von gegenulberliegenden
Seiten in das System gelangen, resultieren gegenlaufige Konzentrationsprofile in der
Reaktionszone, die bei der Betriebsweise | (Tabelle 1.3-1) zum lokalen Uberschuss von H,
gegenlber O, nahe der Gas/Flussig-Phasengrenze flihrt, was sich unglnstig auf die
Selektivitat der Reaktion auswirkt. Die Betriebsweise |l garantiert einen Uberschuss von
Sauerstoff gegeniber Wasserstoff innerhalb der gesamten Reaktionszone und fiihrt zu
hohere Selektivitaten bei vergleichbarer Aktivitat, was auch experimentell bestatigt wurde
(Tabelle 1.3-1).

Zu Beginn des Vorhabens wurden die Ergebnisse der Vorarbeiten zusammengefasst und in

der Zeitschrift Chemical Engineering Journal publiziert [47].

2 Zielsetzung

Ausgehend von den positiven Ergebnissen der Vorarbeiten war das Hauptziel des Projektes
die Entwicklung eines sicheren kontinuierlichen Verfahrens zur H,0,-Direktsynthese,
basierend auf dem Konzept des katalytischen Membrankontaktors. Durch partielle Sattigung
der Flussigkeit mit H, in einem getrennten Sattiger und anschlieliende Umsetzung mit O, in
einem nach geschalteten, katalytischen Membranmodul ist eine sichere Verfahrensflihrung
moglich. Eine Kreislauffihrung der Flissigphase zurtck in den Sattiger erlaubt es, H,O,-
Lésungen mit hoher Konzentration herzustellen.

Um das kontinuierliche Verfahren realisieren zu kénnen, war der Ubergang von aufen
beschichteten katalytischen Membranrohren auf Membranelemente mit innen liegender
aktiver Schicht notwendig. Dafiir sollte eine neue Methode zur Katalysatorbeschichtung
entwickelt werden, die auch fir verschiedene Membrangeometrien (Ein- oder
Mehrkanalrohre) und Langen (bis 50 cm) gut geeignet ist, um die aktive Komponente
ausschlieflich in der feinporigen Membranschicht aufzukonzentrieren. Au3erdem gehdrten
zu den Zielen des Vorhabens: die Praparation bimetallischer Pd-Katalysatoren vorzugsweise
mit Au, Ag oder Ir; die Modifizierung der Membran durch Kohlenstoff-Infiltration, um ein
hierarchisches Porensystem aufzubauen; die vollstdndige Charakterisierung der
Membranen in Bezug auf Gehalt, PartikelgréRe, Zusammensetzung und Verteilung der
Katalysator-Nanopartikeln; die Untersuchungen zum katalytischen Verhalten der Membranen
(Aktivitat und Selektivitat fir die Wasserstoffperoxidbildung), sowie die Demonstration des

Verfahrens im Labor- und Prototypenmalstab.
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3 Wissenschaftlich-technische Ergebnisse
3.1 Erweiterung der bestehenden Versuchsapparatur (FS1)

3.1.1 Regelungskonzept

Der Schwerpunkt der Arbeiten am Anfang des Projektes lag auf der Erweiterung und der
Inbetriebnahme der Versuchsapparatur, was einige Zeit in Anspruch genommen hat. Es
wurde ein neues Regelungskonzept flir den kontinuierlichen Betrieb entwickelt, das

schematisch im Abb. 3.1-1 dargestellt ist und aus zwei Kreislaufen besteht.

{1} Saturater {7} Fiston pumg

{2} Flawmatar {6} Reguisted walve

{3} M Beape madil (B} Product vessel
e {4} Expansion valve {10) Solvent vessel
] {8} Gas/Ligued separator {11] HELE pump

|
solvent] [Product I 16} MicroGe
|

10) ol 1 3
i 510 miimin
I-—— xR —— —‘- ————

|
| (8)
|

540 mimin J|
S, — H ]
Saturator (1) HFLE ¢
;]. ............ R 2B
Flowmeter =
0 - 250 mlfmim (5)] Separator
—»
0, —»"% pal e
7 *FIA: H,0, Analysis
E—e— KFT: H,0 Analysis
Piston Pump

Abb. 3.1-1: Regelungskonzept fir den kontinuierlichen Betrieb: (1) Sattiger, (2) Flussmesser, (3)
Membranmodul, (4) Entspannungsventil, (5) Separator Gas/Flussigkeit, (6) Micro-GC zur
Gasphasenanalyse, (7) Hubkolbenpumpe, (8) Regelventil, (9) Produktbehalter, (10) Vorlagebehalter,
(11) HPLC-Pumpe.

Der Hauptkreislauf (durchgezogene rote Linie) sorgt fir den kontinuierlichen Betrieb.
Urspringlich gehérten der Sattiger (1), eine Zahnradpumpe (angeschlossen zwischen
Sattiger und Membranmodul), das Membranmodul (3), das folgende Entspannungsventil (4),
der Gasabscheider (5) und die Hubkolbenpumpe (7) dazu. Es zeigte sich aber, dass die
Zahnradpumpe nicht gut geeignet ist, um in diesem System einen konstanten Fluss
einzustellen. Der Betrieb verlief sehr instabil mit grolen Fluss-Schwankungen bereits bei
kleinen Druckanderungen im System. Deshalb wurde der Hauptkreislauf dahingehend

modifiziert, dass der Fluss durch den Membranmodul nicht mehr mit der Zahnradpumpe
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eingestellt wird, sondern durch einen Flussmesser (2) und das Entspannungsventil (4) nach
dem Modul auf den gewlnschten Wert geregelt wird. Damit erwies es sich als moglich, die
gewunschten Flisse im Bereich von 10 bis 250 ml/min zu erreichen und sehr gut konstant zu
halten.

Der zweite Kreislauf (gestrichelte griine Linie) ist als Niveauregelung fur den Sattiger (1)
vorgesehen. Mit Hilfe der beiden Flissigkeitsbehalter (einer flr das Produkt (9) und der
andere fur den Vorrat an frischem Ldsungsmittel (10)) wird das FlUssigkeitsniveau im
Sattiger konstant gehalten. Die Menge an frischem Lésungsmittel, die mit Hilfe einer HPLC-
Pumpe (11) in den Sattiger dosiert wird, wird mit Ventil (8) dem System wieder entnommen.
Ein kleiner Produktstrom wird durch Ventil (12) zur Analyse der flissigen Produkte
abgezweigt. Gleichzeitig wird die Gasphase im Sattiger und die Gasseite des
Membranmoduls mit dem Mikro-Gaschromatographen analysiert und der Fluss durch das
Membranmodul so geregelt, dass nahezu die gesamte, in der FlUssigkeit enthaltene Menge
an H; im Modul abreagiert.

Die Inbetriecbnahme der Apparatur erfolgte zuerst mit 10 cm lange Einkanal-
Rohrmembranen. Als ein groRes Problem am Anfang hat sich die Abdichtung der Stirn- und
Seitenflachen  der Membranen  erwiesen. Zwei verschiedene  Sorten  von
Zweikomponentenklebern wurden getestet, die aber beide keine ausreichende Bestandigkeit
gegeniiber der fliissigen Reaktionsmischung (Methanol, 0,03 mol L' H,SO,, 8 mg L™ NaBr)
zeigten. Dieses Problem wurde von Forschungsstelle 2 dadurch geldst, dass die Rohrenden
auf einer Lange von ca. 1 cm mit einem speziellen Glas versiegelt wurden. Mit derart
versiegelten Membranen, die von Forschungsstelle 2 zur Verfigung gestellt wurden, und
geringflgiger Modifikation der Abdichtung im Edelstahimodul, gelang es schlielich, die
gewunschte Druckdifferenz (Gas/Flussigkeit) im Membranmodul von beispielsweise bis zu
4.5 bar in Methanol (bis zu 10 bar in Wasser) zu erreichen, und diese Uber langere Zeit (3 —
4 Tage) aufrecht zu erhalten.

Weiterhin problematisch hat sich die Integration von Mehrkanal-Elementen mit 25 cm Lange
im System erwiesen, ebenfalls auf Grund von Abdichtungsproblemen. Nach Veranderung
der Glasrezeptur zum Versiegeln bei Forschungsstelle 2 gelang es, solche Membranen in
der Apparatur einzubauen und eine Druckdifferenz bis zu 2 bar in Methanol (6 bar in
Wasser) zu erhalten.

Der urspriinglich im Antrag geplante Betrieb mit periodischen Druckschwankungen auf der
Gasseite der Membran wurde nicht realisiert. Stofftransportmessungen in einem parallel
laufenden Vorhaben am System Sauerstoff/Wasser mit asymmetrischen Rohrmembranen
aus Al,O3 mit auBen liegender aktiver Schicht (d, =1 cm, d; = 0,7 cm, | = 10 cm) hatten nur
eine maRige Erhdéhung des Stofftransportkoeffizienten gezeigt [48]. Angesichts des

erheblichen apparativen Aufwands wurde die Druckpulsation daher nicht weiter verfolgt.
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3.1.2 Kontinuierliche H,0,-Detektion

Um eine Automatisierung der H,O,-Analyse, und damit eine hdhere Datendichte Uber
langere Zeit, zu ermdglichen, wurde ausgehend von Vorarbeiten eine FlieR-Injektions-
Analyse (FIA) fir die H,O.-Detektion entwickelt. Die Arbeiten und experimentellen
Ergebnisse hierzu wurden in der Zeitschrift Review of Scientific Instruments publiziert [49].

Die Apparatur ist schematisch in Abb. 3.1-2 dargestellt. Das FIA-Modul wird in einem
Seitenstrom der Apparatur zur H,O.-Direktsynthese installiert. Mit Hilfe der Pumpe (1)
(Metronm 967 IC) wird der Seitenstrom aus der Anlage kontinuierlich durch die
Probenschleife (Volumen 5 L) des Ventils (2) (Rheodyne, ERC) und wieder zurlick in die
Anlage geleitet. Ventil (2) ist ein 2-Positions-Ventil mit 10 Eingadngen. In Position 2 wird die
Probenschleife von der zu messenden Loésung durchspilt. Beim Umschalten auf Position 1
wird die in der Schleife enthaltene Probenmenge von einem Tragerstrom von Ti-Reagenz
mitgenommen, in einem Multilaminations-Mikromischer (3) (Little Things Factory GmbH) mit
dem von Pumpe (4) (ISMATEC, V2.10) geférderten Hauptstrom an Ti-Reagenz gemischt
und durch die Verweilstrecke (5) zum UV-Detektor (6) (Knauer, K-2501) transportiert. Dabei
setzt sich das H,O, zu einem gelben Ti-Komplex um, der fotometrisch detektierbar ist. Die
am Detektor registrierte Peakflaiche (EuroChrom® fiir Windows, Knauer) ist proportional zur
H,0,-Menge in der Probenschleife. Die Automatisierung des Systems wurde mit LabView®
(National Instruments) realisiert und die Datenerfassung auf 3 Messungen pro Stunde

eingestellt.

H20,
continuous
stream

P
o/
1

f \ (6)
Ti-Reagent ]
L

detector waste

Abb. 3.1-2: FIA - Apparatur: (1) Pumpe fiir die Probe; (2) Umschaltventil; (3) Mikromischer; (4) Pumpe

fur das Ti-Reagenz; (5) Verweilstrecke; (6) Detektor.
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Das Ti-Reagenz ist eine saure Ldsung von Titanylsulfat (TiOSO,). In schwefelsaurer
Umgebung 16st sich Titanylsulfat unter Bildung von [Ti(OH),J*- und [Ti(OH)s]"-lonen, die
zusatzlich komplex gebundenes Wasser und/oder Hydrogensulfat enthalten. Vereinfacht

Iasst sich der Vorgang wie folgt darstellen:
Gl. 3.11 TiOSOy, + 5 H,0 [Ti(OH)3(H,0)3]" (aq) + HSO, (aq)

Es entsteht der oktaedrische Triaquatrihydroxotitan(lV)-Komplex. Bei Zugabe von H,O, zu
der Lésung kommt es zu einem Ligandenaustausch und es bildet sich der gelb-orange
Triaquahydroxoperoxotitan(lV)-Komplex (Gl. 3.1-2), der fotometrisch detektierbar ist
(409 nm).

Gl. 3.1-2 [Ti(OH)3(H20)3]+(aQ) + H202(aq) < [Ti(oz)(OH)(Hzo)sr(aq) +2H,0

Im Laufe der Optimierung des FIA-Systems wurden folgende Parameter verandert:
Konzentration des Ti-Reagenzes, Menge der Probe (durch Probenschleifen mit
unterschiedlich grofem Volumen), Innendurchmesser der Kapillaren, Lange der
Verweilstrecke und Flussrate durch das System. Als glinstig stellten sich dabei folgende
Bedingungen heraus:
e Konzentration des Ti-Reagenz: 25 g/L TiOSO,4 und 2 mol/L H,SO4
e Probenmenge: 5 uL
e Innendurchmesser der Kapillaren: 0,5 mm
e Lange der Verweilstrecke: 10 m
e Volumenstrom (Hauptstrom und Nebenstrom): 1 ml/min (nach dem Mischer, durch
die Verweilstrecke und Detektor), entspricht einer linearen Geschwindigkeit von
0,509 m/min (8,5 cm/s)

Um eine Kalibrierung des FIA-Systems durchfiihren zu kénnen, wurde zuerst die Linearitat
des Detektorsignals abhangig von der Konzentration des gelb-orangen Komplexes tberpruft.
Dabei wird davon ausgegangen, dass die Reaktion gemal Gl. 3.1-2 und GI. 3.1-2 schnell
genug ist (die Geschwindigkeitskonstante bei Raumtemperatur betragt 5,7 10* M s [50])
und insbesondere vollstandig verlauft, d.h. 1 mol [Ti(OH);(H,0)5]"(aq) wird mit 1 mol H,O, zu
1 mol [Ti(O,)(OH)(H,0)]" aq-Komplex umgesetzt.
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Abb. 3.1-3: Direkte Kalibrierung des UV-Detektors fir verschiedene Konzentrationen des H,O./Ti-

Komplexes. a/. Kompletter Messbereich; b/ Linearer Bereich unter 1000 mV Signalhdhe.

Fir die Kalibrierung des Detektors wurden neun standardisierte farbige Losungen vorbereitet
mit einem Konzentrationsbereich des farbigen Komplexes von 1,02 107 bis 2,10 102 mol L.
Daflir wurden neun H,O,-Standards prapariert und je 5 mL dieser Standards mit jeweils 25
mL Ti-Reagenz vermischt, so dass jeweils 30 mL farbige Losung mit genau bekannter
Konzentration des H,O,/Komplexes erhalten wurden. Die Lésungen wurden zunachst ohne
angeschlossenes FIA-System direkt durch den Detektor geleitet. Die erhaltenen (zeitlich
konstanten) Signalwerte sind in Abb. 3.1-3 als Funktion der Konzentration der farbigen
Komplexverbindung aufgetragen. Es ist deutlich zu sehen, dass nur fur Signalhdhen unter
1000 mV ein linearer Zusammenhang beobachtet wird Abb. 3.1-3b. Aus den Daten ergibt

sich ein Kalibrierungsfaktor des Detektors von fy: = 5,09 + 0,08-10° [moI-L'1-mV'1].
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Abb. 3.1-4: Messung mit dem FIA-System fiir eine Farbstoffkonzentration von 2,57 10" mol-L™", 10 m

Verweilstrecke, 0,9-10° L-min"  Volumenstrom und 5uL Probe. Peakflache Ay =474,26
+1,25 mV min.

Mit dem Kalibrierungsfaktor fy lasst sich bei einer Messung mit dem FIA-System das
zeitabhangige Detektorsignal (beispielhaft dargestellt in Abb. 3.1-4) in einen zeitabhangigen
Konzentrationsverlauf umwandeln. Dessen Integration liefert die Stoffmenge des farbigen

Komplexes, die in der Probenschleife vorhanden war und den Detektor passiert hat:
L343 n=|i()dt=[VC(@)dt =V [C(t)dt VA, =¥, 4,
0 0 0

Hierbei sind:
n die Stoffmenge des farbigen Komplexes in der Probe [mol], # der (zeitabhingige)

Stoffmengenstrom des farbigen Komplexes durch den Detektor [mol-min™, V der (zeitlich
konstante) Volumenstrom durch den Detektor [L-min™'], C die (zeitabhangige) Konzentration
des farbigen Komplexes [mol-L™"], Ac das Integral des zeitabhdngigen Konzentrationsverlaufs
[mol-L™-min], f, der Kalibrierungsfaktor des Detektors: [mol-L™"-mV™"] und A, das Integral des

Detektorsignals [mV-min].

Die Konzentration des Farbstoffes (bzw. von H,0,) in der Probenschleife Cs [mol L] ergibt

sich durch Division der Stoffmenge n durch das ,effektive Volumen* der Probe Vs ¢ [L]:

V)
CS_ n — fdet AP

VSL eff VSL eff

Gl. 3.1-4

Das ,effektive Volumen® steht fur die nicht genau bekannte Menge an injizierter Probe, die

etwas grofer ist als das Nennvolumen der Probenschleife laut Hersteller. Verursacht wird

diese Abweichung durch eine zusatzliche kleine Menge Flissigkeit, die sich in den mit der
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Probenschleife verbundenen Bohrungen des Ventils befindet und mit injiziert wird. Bei einem
Messvolumen von nur 510° L vergroRern bereits kleinste Totvolumina das tatsachliche
Probenvolumen signifikant.

Dieser Effekt kann quantifiziert werden und das ,effektive Probenvolumen® bestimmt werden,
indem eine Probe mit bekannter Konzentration des H,O./Ti-Komplexes als ,unbekannt* mit
dem kompletten FIA-System vermessen wird. Daflir wurden die neun standardisierten
farbigen Lésungen (die auch fiir die direkte Detektorkalibrierung verwendet wurden) mit dem
FIA-System als ,unbekannte“ Proben vermessen. Die Ergebnisse sind in Abb. 3.1-5 fur vier
verschiedene FIA-Konfigurationen dargestellt: ohne Verweilstrecke zwischen Mischer und
Detektor (kiirzeste mogliche Verbindung ca. 20 cm), mit 6 m, 10 m und mit 20 m langer
Verweilstrecke. Auf der Abszisse ist die eingesetzte Konzentration aufgetragen, auf der
Ordinate die nach GI. 3.1-4 bestimmte (gemessene) Konzentration mit einem
Probenvolumen von 5:-10° L. Die durchgezogene schwarze Linie ist die Winkelhalbierende
(y = x). Zusatzlich zu den Messpunkten sind Fehlerbalken in beide Koordinatenrichtungen
eingezeichnet, die durch eine Abschatzung der experimentellen Unsicherheiten erhalten
wurden. Der groRte Teil der Messunsicherheit (y-Richtung) geht dabei auf eine maRige

Reproduzierbarkeit des Volumenstroms zurtick.
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Abb. 3.1-5: Messungen zur Bestimmung des Korrekturfaktors f,, flUr das Probenvolumen.
Experimente fur vier FIA-Konfigurationen: ohne Verweilstrecke, 6 m, 10 m und 20 m Verweilstrecke.

V =1 mlmin”, fse = (5,09 £ 0,08)-10° mol L' mV™".

Im Idealfall sollten die Messpunkte auf der Winkelhalbierenden liegen. Im Gegensatz dazu
wird eine systematische positive Abweichung der berechneten Konzentrationen fur alle FIA-
Konfigurationen beobachtet, wobei alle Messpunkte sehr nahe beieinander liegen. Die

mittlere Steigung der durch alle Punkte verlaufenden Ausgleichsgerade ergibt den
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Abweichungsfaktor fg, = 1,66. Demzufolge ist das effektive Probenvolumen um diesen

Faktor gegenliber dem Nennvolumen der Probenschleife erhdht:
Gl. 3.1-5 Viter = Jaer Vs

Das Ziel der im System nach dem Mikromischer eingebauten Verweilstrecke besteht darin,
genugend Zeit fur eine diffusive Quervermischung bereitzustellen, damit die Reaktion
zwischen dem in der Probe enthaltenen H,O, und dem im Tragerstrom enthaltenen Ti-
Reagenz mdglichst vollstandig verlauft. Fir die in Abb. 3.1-5 gezeigten Messreihen stellt sich
die Situation jedoch anders dar: hier lagen in der Probenschleife Losungen des gefarbten
Komplexes vor, d.h. die Reaktion war ohnehin bereits vollstandig erfolgt. Demzufolge zeigt
sich kein signifikanter Effekt der Verweilstrecke (d.h. der Dispersion) auf die detektierten
Konzentrationen.

Die Kombination von Gl. 3.1-4mit Gl. 3.1-5, fuhrt zur GI. 3.1-6:

Vfdet
VSL fdev

Fir eine bestimmte FIA-Konfiguration (Abb. 3.1-2) und einen konstanten Volumenstrom

Gl. 3.1-6 Cs = Ap = f A,

VS e

VSL f dev

die integrierte Peakflache (mittels EuroChrom® Software ermittelt) direkt in die Konzentration

(Umpumpgeschwindigkeit) ¥V, stellt der Term eine Konstante f dar, mit deren Hilfe

des farbigen Komplexes im System umgerechnet wird. f ist somit der Kalibrierungsfaktor des
FIA-Systems.
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Abb. 3.1-6: Kontrolle der Kalibrierung des FIA-Systems mit H,O.-Standardlésungen flr vier FIA-

Konfigurationen: ohne Verweilstrecke, 6 m, 10 m und 20 m Verweilstrecke. V=1ml min™, fiet = (5,09
+0,08)10° mol L' mV™", f,,,=1,66.
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Um die Genauigkeit der Kalibrierung (die Giltigkeit von GI. 3.1-6) zu bewerten fir den Fall,
dass die Umsetzung des H,O, mit dem Ti-Reagenz innerhalb der Apparatur erfolgt, wurden
Messungen der H,O,-Standardlésungen mit dem FIA-System durchgefiihrt. Die Ergebnisse
fur die vier FIA-Konfigurationen sind in Abb. 3.1-6 in derselben Form wie in Abb. 3.1-5
dargestellt.

Auf der Abszisse ist die in der Probenschleife vorgelegte Konzentration (in diesem Fall von
H,0,) aufgetragen, auf der y-Achse die mit dem FIA-System gemessene Konzentration,
ausgewertet mit Gl. 3.1-6. Die durchgezogene Gerade ist die Winkelhalbierende. Ebenfalls
eingetragen sind wieder die aus den abgeschatzten experimentellen Unsicherheiten
ermittelten Fehlerbalken in beide Richtungen.

Es ist deutlich zu erkennen, dass fir die FIA-Konfiguration ohne Verweilstrecke die
Umsetzung des H,O, zum farbigen Komplex unvollstandig ist. In diesem Fall ist die
Verweilzeit im System fir eine H,O,-Konzentration tber 0,3 mol L™ nicht ausreichend, um
eine vollstandige Umwandlung zum Komplex zu gewabhrleisten. Als Folge liefert die FIA-
Methode deutlich niedrigere Konzentrationen als tatsachlich eingesetzt, mit Abweichungen
bis zu 50% fiir den héheren Konzentrationsbereich tber 1,0 mol L™.

Fir die anderen drei Konfigurationen (6 m, 10 m und 20 m Verweilstrecke) sind keine
Abweichungen zu beobachten. Dies bedeutet, dass bereits die kirzeste Verweilstrecke (6 m)
eine ausreichende Verweilzeit im System liefert.

Mit zunehmender Lange der Verweilstrecke wird einerseits der detektierbare H,0,-
Konzentrationsbereich zu héheren Konzentrationen hin verschoben, anderseits wird aber
auch die Zeit fur eine Messung erhoht. Deshalb wurde fur die endgultige FIA-Konfiguration
eine mittlere Lange von 10 m festgelegt, die einen guten Kompromiss zwischen der
Messdauer und der Genauigkeit der Bestimmung darstellt. In diesem Fall ist bis zu einer
Konzentration von 0,39 mol L' keine systematische Abweihung der FIA-Methode zu
erkennen. Fir den hoheren Konzentrationsbereich bis 1,05 mol L™ liefert die FIA etwas zu
niedrige Konzentrationen mit einer Abweichung von maximal 3,5 %.

Zusammenfassend ist unter Bezugnahme auf Abb. 3.1-6 (10 m Verweilstrecke) festzuhalten,
dass das FIA-System im Konzentrationsbereich zwischen 1,02:10° mol L™ (0,004 Gew. %)
und 1,05 molL" (4,5 Gew. %) mit guter Genauigkeit zur Bestimmung der H,O,-

Konzentration eingesetzt werden kann.

3.2Membranpréaparation und -charakterisierung (FS 1, FS 2)

Eine Voraussetzung, um das kontinuierliche Verfahren zur H,O.-Direktsynthese technisch
umsetzen zu koénnen, besteht in der Verwendung von Membranelementen mit innen
liegender feinporiger aktiver Deckschicht. Solche Membranen besitzen einen wesentlich

besser reproduzierbaren Bubble-Point als aulien beschichtete Rohre, d.h. sie sind in
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erheblich geringerem Umfang von Defekten (unzuldssig groRe Poren) der feinporigen
Schicht betroffen. Dies ist auch eine Grundvoraussetzung fir die Anwendung des hier
verfolgten reaktionstechnischen Prinzips. Zudem bringt es der zur Verringerung der
flachenbezogenen Membrankosten angestrebte Ubergang zu Mehrkanalelementen ebenfalls
mit sich, innen beschichtete Membranen einzusetzen. Da die katalytisch aktiven Metalle
selektiv in die feinporige Deckschicht eingebracht werden missen, ist hiermit eine
Ubertragung der Beschichtungstechnik fir die Metalle auf innen liegende Schichten
verbunden. Neben dem selbst als Katalysatortrager in Frage kommendem keramischen
Grundmaterial (a-Al,O; oder TiO,) ist vor allem Kohlenstoff als Tragermaterial fir die

Direktsynthese von H,O, von Bedeutung.

3.2.1 Kohlenstoffabscheidung in Einkanalrohre (FS 2)

Bei der Abscheidung von Kohlenstoff sollte eine vollstandige Benetzung der inneren
Oberflachen des keramischen Tragers erreicht werden, ohne dass eine malgebliche
Einengung der Tragerporen oder deren Abdeckung durch eine separate Kohlenstoffschicht

erfolgt.

Es war deshalb eine Losung zu finden, die in den keramischen Trager vollstandig infiltriert,

ohne nach der Pyrolyse eine Porenblockierung zu verursachen.

0H OH

0
CH
2 + !3' HC A

e | +  HO

I
=

OH
Phenal Formaldetryed

Abb. 3.2-1: Reaktion von Phenol und Formaldehyd zu Phenolharzmonomer als Grundbaustein der
Polymerisation.

Es wurde zunachst ausschliellich mit Phenolharz als Kohlenstoffquelle gearbeitet (Abb.
3.2-1). Durch Verdinnung in Methanol und Pyrrolidon konnte die Viskositat der Harzlésung

eingestellt werden.

Fir grundlegende Untersuchungen der erzielbaren Werkstoffparameter wurden zunachst
pulverférmige Proben hergestellt und untersucht. Dafur wurde a-Al,Os-Keramik (mittlerer
Porendurchmesser 100 nm) ohne keramische Tragerstruktur prapariert. Anschlielend
erfolgte eine Infiltration durch Dip-Coating in die Phenolharzlésung, wobei sowohl bei

Normaldruck als auch mit Vakuumunterstitzung gearbeitet wurde. Die infiltrierten Proben
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wurden bei 150°C Uber 3 Stunden an Luft vernetzt, gefolgt von der Karbonisierung bei 700°C
unter N, (Abb. 3.2-2). Die Charakterisierung der Proben erfolgte mittels Hg-Porosimetrie und
N,-Sorption.

Die Uber Hg-Porosimetrie gewonnene Porengrofenverteilung ergab flr die uninfiltrierte
Keramik eine mittlere Poregréfie von 95 nm, was dem avisierten Wert von 100 nm nahezu
entsprach (Abb. 3.2-3). Durch die Kohlenstoffinfiltration konnte eine leichte Verschiebung zu
grélkeren mittleren Porengrélien beobachtet werden. Ursache konnte nur eine Verblockung

kleinerer Poren der Keramik sein.

Phenolhatz
i—-l— CHsOH, IMIF

Tauchen

|

Trocknen BT, 24h

!

Pdlymerisieren 150°C, 3h

|

Karbonisieren 700°C, N,

Abb. 3.2-2: Schematische Darstellung der Praparation kohlenstoffinfiltrierter Proben mit Phenolharz

als Precursor.
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Abb. 3.2-3: PorengréRenverteilung fir unterschiedlich mit Kohlenstoff infiltrierte a-Al,O5-Proben (Hg-

Porosimetrie).
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Die offene Porositat sowie die spezifische Porenoberflache blieben jedoch nahezu konstant,
was beweist, dass der wesentliche Teil des Porenspektrums durch die Kohlenstoffinfiltration
nicht blockiert worden war (Abb. 3.2-4).
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Abb. 3.2-4: Offene Porositdt und spezifische Porenoberflache flir unterschiedlich mit Kohlenstoff
infiltrierte Al,O3-Proben (Hg-Porosimetrie).
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Abb. 3.2-5: Adsorptionsisothermen einer uninfiltrierten und einer infiltrierten Al,Os-Probe.

Die Ny -Sorptionsisothermen wiesen deutliche Unterschiede im Porenvolumen fir eine
infiltrierte  und uninfiltrierte Probe auf (Abb. 3.2-5). Wahrend die reine Al,O3-Probe
ausschlief3lich Mesoporen aufwies (Anstieg der Sorptionskurve bei grofden p/po), fand sich
fir die kohlenstoffinfiltrierte Probe ein erhebliches Mikroporenvolumen (Anstieg der
Sorptionskurve bei niedrigen p/pg). Dies zeigte sich auch in einer erheblich hdheren BET-
Oberflache von 41 m?/g fir die infiltrierte Probe im Vergleich zu 5 m?/g fiir die reine a-Al,O3-

Keramik. Damit war gezeigt, dass der infiltrierte Kohlenstoff eine mikroporése Struktur
aufweist.
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Far die Infiltration rohrférmiger keramischer Membranen wurden Phenolharzldsungen
unterschiedlichen Phenolharzanteiles zwischen 1 % und 25 % hergestellt. Dadurch konnte
die Viskositat zwischen 25 Pas und <5 Pa-s (Messgrenze des gewahlten Viskosimeters)
eingestellt werden (Abb. 3.2-6).

K e e

25 f

viscosity [Pa*s]

content phenol resin [wt%)]

Abb. 3.2-6: Viskositat von Phenolharzlésungen als Funktion des Phenolharzanteiles.

Asymmetrisch  aufgebaute keramische Einkanalrohre mit einem Aufen- und
Innendurchmesser von 10 mm bzw. 7 mm und einer finalen a-Al,Os-Membranschicht mit
einem mittleren Porendurchmesser von 100 nm, wurden durch Dip-Coating mit den
Lésungen infiltriert (Abb. 3.2-2). Dabei wurde zunachst mit einer 2,5 %igen
Phenolharzlésung die Tauchzeit variiert. Es zeigte sich, dass bereits nach einer Minute
Tauchzeit eine vollstandige Infiltration des Tragers zu beobachten war. Langere Tauchzeiten
fihrten zu keiner verstarkten Kohlenstoffabscheidung, weshalb die Tauchzeit von einer

Minute im weiteren Verlauf als Standardwert beibehalten wurde.

Bei Betrachtung von Bruchflachen der Tragerkorper konnte eine gleichmaRige, schwarze
Durchfarbung der ansonsten weilen Tragerkeramik beobachtet werden, was auf eine
vollstandige Beschichtung der inneren Oberflache der Tragerkeramik schlieRen lasst (Abb.
3.2-7).

Unter Beibehaltung einer Infiltrationszeit von 1 min wurden diverse Membranproben mit
Phenolharzlésungen unterschiedlichen Phenolharzanteiles infiltriert. Erwartungsgemaf
wurde mit zunehmender Phenolharzkonzentration eine gesteigerte Kohlenstoffbeladung
gefunden (Abb. 3.2-8). Mit 25 %iger L6sung konnten durch einfache Infiltration bis nahezu

0,8 % Kohlenstoff in der keramischen Membran abgeschieden werden.
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Abb. 3.2-7: Bruchstick einer mit 2,5%iger Phenolharzldsung infiltrierten und pyrolysierten
Membranprobe.

Bei Ny-Permeationsmessungen wurde fir diese Membranen jedoch eine drastische
Reduktion der N,-Permeanz durch die C-Infiltration ermittelt, was auf eine zumindest
teilweise Porenblockierung schlieRen lie3 (Abb. 3.2-8). Nur bei Verwendung von Lésungen
geringen Phenolharzanteiles konnten Membranen prapariert werden, die bei hinreichender
C-Abscheidemenge nur eine geringfiigige Reduktion der N,-Permeanz und damit minimale
Porenblockierung aufwiesen.

Auch visuell zeichneten sich diese Membranen durch eine ausschlieRliche
Kohlenstoffabscheidung in der letzten Membranschicht (Innenseite des Rohres) sowie an der

auleren Trageroberflache aus (Abb. 3.2-9).
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Abb. 3.2-8: Kohlenstoffbeladung und N,-Permeanz fir kohlenstoffinfiltrierte Membranen als Funktion
des Phenolharzanteiles der Infiltrationsldsung (gefiillte Symbole: Einfachinfiltration, leere Symbole:
doppelte Infiltration).

26



Abb. 3.2-9: Mit stark verdiinnter Phenolharzlésung infiltrierte Keramikmembran nach der Pyrolyse.
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Abb. 3.2-10: Vernetzung des linearen Polyesters mit Styrol zum Duroplasten.

Bei doppelter Infiltration mit einer 1%igen Phenolharzlésung konnte im Vergleich zur
einfachen Infiltration auch die doppelte Menge Kohlenstoff abgeschieden werden (Abb.
3.2-8). Dennoch lag die N,-Permeanz im Bereich einer einfach infiltrierten Probe. Folglich
fuhrte auch die zweite Infiltration nicht zu einer Porenverblockung sondern zur weiteren
Abscheidung einer dinnen Kohlenstoffschicht an den Wandungen der keramischen
Tragerkeramik. Durch Mehrfachinfiltration mit stark verdinnten Ldsungen konnten also

Membranen mit erhdhter C-Beladung bei gleichzeitig hoher N,-Permeanz erzeugt werden.

Neben der Verwendung von Phenolharzen wurden auch Polyesterharze als Precursor flr die
Kohlenstoffabscheidung getestet (Abb. 3.2-10). Bei Polyestern kann die Kettenlange unter
Anderem Uber die Saurezahl beeinflusst werden: Je hoher die Saurezahl, desto klirzer die
Polyesterketten. Es wurden daher Beschichtungen keramischer Tragerrohre unter Variation
der Saurezahl vorgenommen. Die Beschichtung erfolgte gemal® angegebenen Schema
(Abb. 3.2-11).
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Abb. 3.2-11: Verfahrensschema zur Kohlenstoffabscheidung auf Polyesterbasis in keramischen

Membranen.
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Abb. 3.2-12: N,-Permeanz von auf Polyesterbasis karbonisierten Keramikmembranen als Funktion
der Saurezahl bei der Polyesterkondensation.

Alle Proben wiesen mit ca. 5 % Massegewinn eine sehr hohe Kohlenstoffbeladung auf. Trotz
der hohen Beladung wurden bei der N,-Permeationsmessung hohe No-Flisse ermittelt. Es
zeigte sich eine geringe Tendenz zu fallenden Permeanzen mit zunehmender Saurezahl,
weshalb fur weitere Versuche die Saurezahlen 50 bis 60 als Standard verwendet wurden.

Wie sich beim Brechen der Proben zeigte, verteilte sich bei Polyesterinfiltrierten Proben der
abgeschiedene Kohlenstoff Uber den gesamten Tragerquerschnitt mit Ausnahme der
auleren Rohroberflache. Dies erklarte die hohe Kohlenstoffbeladung. Dennoch schien

gemal N,-Permeation keine Verblockung der 100 nm Poren stattgefunden zu haben.
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Abb. 3.2-13: Mit Polyester infiltrierte Membranprobe nach der Pyrolyse.

Um die potenziellen Produktionskosten einer karbonisierten Keramikmembran zu reduzieren,
wurde versucht, den bei der Schlickerbeschichtung der 100 nm a-Al,Osz-Membran ohnehin
vorhandenen Binder durch Pyrolyse unter N,-Atmosphére in Kohlenstoff zu Gberfihren (Abb.
3.2-14).

Die Kohlenstoffbeladung der a-Al,O3-Membran konnte bei diesem Verfahren natirlich nicht
bestimmt werden. Die innenseitige Schwarzfarbung lie® jedoch auf eine auf die 100 nm-

Membran beschrankte Karbonisierung schlief3en.

Bei der No-Permeationsmessung wurden ahnliche Verringerungen der Permeanz ermittelt
wie bei der Phenolharzinfiltration (Abb. 3.2-15). Es kann davon ausgegangen werden, dass
auch bei Pyrolyse des Binders der Kohlenstoff die 100 nm Poren des Tragers nicht blockiert.
Damit wurde eine preiswerte Variante zur Herstellung kohlenstoffinfiltrierter

Keramikmembranen gefunden.
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Abb. 3.2-14: Verfahrensschema zur Kohlenstoffabscheidung durch Pyrolyse des Binderanteils im

keramischen Schlicker.
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Abb. 3.2-15: N,-Permeanz von oxidisch bzw. unter inerten Bedingungen gesinterter a-Al,O3-Keramik.

Bei der Untersuchung des Benetzungsverhaltens durch Randwinkelmessung wurde ein stark
hydrophober Charakter der infiltrierten Proben ermittelt. Fir die Anwendung der Membranen
in wassrigen Losungen konnte jedoch ein hydrophiles Verhalten vorteilhaft sein. Es wurden
daher Versuche zur nachtraglichen Hydrophilierung mit funktionalen Molekilen, so
genannten Hydrophilierungsmitteln (HIM) vorgenommen. Bei der Bestimmung des
Benetzungswinkels fir Wasser konnte ein deutlicher Hydrophilierungseffekt ermittelt werden.
Bei der Bestimmung der No-Permeanz wurde jedoch eine weitere Reduktion der Permeanz
bei der Verwendung von HIM beobachtet, was auf eine zusatzliche Porenblockierung
schliefen lie3 (Abb. 3.2-16). Aufgrund dieser Beobachtungen wurde auf die weitere

Untersuchung dieser Hydrophilierungsmethode verzichtet.
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Abb. 3.2-16: N,-Permeation mit HIM-hydrophilierten und nicht hydrophilierten, kohlenstoffinfiltrierten
Membranen.
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Es wurde stattdessen versucht, den Kohlenstoff selbst hydrophil zu gestalten. Durch eine
thermische Behandlung in einer oxidierenden Atmosphare konnte dabei durch Interkalation
von Sauerstoff eine Veranderung der Oberflacheneigenschaften des Kohlenstoffs erreicht
werden, die sich in einer erheblichen Verringerung des Benetzungswinkels fir Wasser
aulerte (Abb. 3.2-17).

Die Nachoxidationsuntersuchungen wurden auch an Proben vorgenommen, die auf
Polyesterbasis oder durch Pyrolyse des Binderanteils der keramischen Beschichtung
hergestellt worden waren. In allen Fallen fand sich dabei eine Hydrophilierung durch die

Nachbehandlung unter oxidierender Atmosphare.
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Abb. 3.2-17: Benetzungswinkel von kohlenstoffinfiltrierten Keramikproben, die bei unterschiedlichen

Temperaturen nachbehandelt wurden.

Damit waren Verfahren gefunden worden, um keramische Membranen mit Kohlenstoff zu
infiltrieren, ohne dass die Poren der aktiven Membranschicht durch den Kohlenstoff blockiert
wurden. Der abgeschiedene Kohlenstoff konnte durch die thermische Behandlung in dessen

Benetzungsverhalten nahezu beliebig eingestellt werden.

3.2.2 Anpassung des Schichtaufbaus der keramischen Membranen (FS 2)

Es waren Tragerkeramiken zu entwickeln, die eine hohe offene Porositat bei hinreichender
Porengrofie aufweisen. Fur die Bestimmung der optimalen PorengréfRe sowie des generellen
Membrandesigns sollte zunachst eine Modellierung erfolgen. Diese war jedoch nicht bewilligt
worden, so dass bei der Membranentwicklung ausschlieBlich auf Erfahrungen
vorangegangener Forschungen zurlickgegriffen werden musste. Danach schien es glinstig,

die aktive Membran auf der Innenseite von keramischen Einkanalelementen zu positionieren
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und einen mittleren Porendurchmesser von ca. 100 nm zu realisieren. Um derartige
Membranen herzustellen, wurden keramische o-Al,O3-Pulver durch Mahlung und unter
Zugabe von organischen Bindern zu Schlickern verarbeitet. Durch Auswahl geeigneter
Binder und deren Anteil konnte die Viskositat der Schlicker in einem weiten Bereich variiert
werden, wodurch eine Variation der Schichtdicke der Membranen mdglich war. Anschlie3end
erfolgte eine Innenbeschichtung der keramischen Tragerrohre durch ein dem Dip-Coating
ahnliches Verfahren. Durch Veranderung der Haltezeit konnte dabei eine weitere Variation
der Schichtdicke realisiert werden. Nach der Trocknung bei Raumtemperatur wurden die
Trager bei verschiedenen Temperaturen zwischen 1200°C und 1300°C gesintert.
AnschlieRend wurden die Proben im REM untersucht (Abb. 3.2-18). Dabei wurden in jedem
Fall geschlossene und fehlerfreie keramische Membranen beobachtet. Die geringste und
damit glnstigste Schichtdicke wurde mit ca. 20 ym gemessen. Durch Hg-Porosimetrie
wurden nach Sinterung bei 1200°C ein mittlerer Porendurchmesser von ca. 100 nm und eine
offene Porositat von 30 % ermittelt. Eine weitere Erhdhung der Sintertemperatur flhrte zwar
nur zu einer marginalen Veranderung der Porengrol3e, reduzierte jedoch erheblich die offene
Porositat. Damit erschienen bei 1200°C gesinterte Membranen besonders aussichtsreich flr

weitere Versuche.

S Bruch ¥nm ADSE Haachichtung lsnan i~y p— 5= Eruch ¥0nm &

Abb. 3.2-18: Schichtaufbau eines keramischen Tragers mit optimierter Al,Oz-Membranschicht mit

100 nm Porendurchmesser (REM-Aufnahme).
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Diese Proben wurden einem Druckhaltetest unterzogen. Dabei wurde in Ethanol fur fast alle
Probekdrper ein Wert von ca. 5 bar ermittelt (Anlagengrenzwert). Dies entspricht einem

Bubble-Point in Wasser von ca. 15 bar, womit der angestrebte Zielwert erreicht war.

Damit lagen Membranen vor, die den geforderten Spezifikationen flr den zu entwickelnden

Membranreaktor entsprachen.

3.2.3 Herstellung keramischer Elemente mit groBerer spezifischer Membranfliache
(FS 2)

Fir die Erhéhung der spezifischen Membranflache sollten Tragerelemente in
Mehrkanalgeometrie hergestellt werden. Es wurden daher keramische a-Al,Os-Trager in 7-
und 19-Kanalgeometrie extrudiert (Abb. 3.2-19, Abb. 3.2-20). Die dabei verwendeten

steifplastischen Massen wurden dafiir an die Geometrien angepasst.

Abb. 3.2-19: Extrusion keramischer Trager in Mehrkanalgeometrie.

Abb. 3.2-20: Gesinterte keramische Tragerrohre in 7- und 19-Kanalgeometrie.

Nach der Trocknung der Tragerelemente an Luft wurden diese bei 1700°C gesintert. Um

eine Geradheit der Tragerelemente zu garantieren, wurden sie im Ofen vertikal positioniert.
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Die Proben wurden mittels Berstdruckversuch uberprift, wobei ein mittlerer Berstdruck von
>70 bar gemessen wurde, der weit Uber dem spateren Einsatzdruck von maximal 16 bar
liegt. AnschlieBend wurden die Proben adaquat zur Herstellung von Membranen auf
Einkanalrohren schrittweise mit feinporéseren Schichten versehen. Dies geschah durch
Aufmahlung feindisperser Pulver und Verarbeitung zu einem Schlicker mit anschlielendem
Dip-Coating, Trocknung und Sinterung. In Anlehnung an die Erfahrungen bei der
Optimierung der Einkanalrohre wurde als finale Sintertemperatur ein Wert von 1200°C
gewahlt. Im REM konnten sowohl bei den 7- als auch bei den 19-Kanalgeometrien
gleichmaRige, scheinbar rissfreie Al,Os;-Beschichtungen in allen Kanalen ermittelt werden.
Bei der Bubble-Point-Messung wurden durchweg hohe Werte im Bereich von 15 bar (in
Wasser) ermittelt, was auf eine gute Qualitdt und Defektfreiheit der Beschichtungen

schlielien lield.

Als unerwartetes Problem erwiesen sich jedoch haufige Fehler in der Stirnseitenabdichtung.
Durch Mehrfachbeschichtung mit einer Glassuspension und anschlielendes Einbrennen
konnte jedoch auch eine zuverlassige Stirnseitenabdichtung realisiert werden.

Damit waren Membranen auf Mehrkanalgeometrie entwickelt, die den geforderten
Spezifikationen fir den zu entwickelnden Membranreaktor im vergroRerten Malistab

entsprachen.

3.2.4 Kohlenstoffbeschichtung keramischer Mehrkanal-Membranelemente (FS 2)

Nach Entwicklung optimierter Al,Os-Trager in Mehrkanalgeometrie erfolgten erste Versuche
zur Kohlenstoffabscheidung in diesen Tragern. Dabei wurde adaquat zu den Versuchen mit
Einkanalrohren Phenolharz sowie Polyester als Precursorlésung eingesetzt. Im Falle der
Phenolharze wurde von vornherein mit stark verdinnten Lésungen gearbeitet. In allen Fallen
konnte eine mit bloRem Auge sichtbare gleichmaflige Kohlenstoffabscheidung in allen
Kanalen der Tragerkeramik beobachtet werden. Gravimetrisch wurde eine hinreichende
Abscheidemenge bestimmt. Im Falle der Verwendung von 19-Kanalrohren und
Phenolharzlésungen wurden minimale Werte von 1,5 g Kohlenstoff pro m? Membranflache
ermittelt. Das entsprach einer Massezunahme um 0,03 %, was in etwa mit den bei
Einkanalrohren  ermittelten  Werten  Ubereinstimmte  (Abb.  3.2-21). Bei  No-
Permeationsversuchen zeigte sich erneut, dass nur mit stark verdinnten Lésungen keine
malfgebliche Reduzierung der Permeanz und folglich keine Porenblockierung auftrat (Abb.
3.2-21). Damit waren bereits die wesentlichen Kriterien fiir eine erfolgreiche

Kohlenstoffabscheidung in keramischen Mehrkanalelementen erreicht.
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Abb. 3.2-21: N,-Permeanz und Kohlenstoffbeladung fir zwei 250 mm lange Membranproben in 19-
Kanalgeometrie.

In Erweiterung zum ursprunglichen Arbeitsplan sollten auch Kapillarbundel in die
Untersuchungen mit einbezogen werden. Zunachst erfolgte jedoch die Untersuchung der
Kohlenstoff-Abscheidetechnologie an einzelnen Kapillaren mit einem AufRendurchmesser
von 3 mm und einer Lange von 250 mm. Die Infiltration erfolgte ausschlief3lich mit 0,1 %iger
Phenolharzlésung. Nach der Pyrolyse wurde eine Massenzunahme von 0,04 % ermittelt,

was vergleichbar zur Kohlenstoffabscheidung in Einkanalrohren war.

Abb. 3.2-22: Kohlenstoffinfiltrierte keramische Kapillaren.

Da alle Kohlenstoffinfiltrationen ohne weitere Nachbehandlungen hydrophob waren, wurde in

Anlehnung an das Verfahren mit Einkanalrohren eine Nachbehandlung durch thermische
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Interkalation von Sauerstoff durchgefiihrt. Es zeigte sich, dass bei Wahl der geeigneten

Behandlungstemperatur und -atmosphare eine Hydrophilierung der Mehrkanaltrager erfolgte.

3.2.5 Methode zur Katalysatorbeschichtung asymmetrischer keramischerer

Membranrohre mit ihnen liegender aktive Schicht (FS1)

Im Rahmen der Vorarbeiten von Forschungsstelle 1 war ein Verfahren zur kontrollierten
Palladiumabscheidung in pordse keramische Membranen entwickelt worden, das auf der
metallorganischen chemischen Gasphasenabscheidung MOCVD beruht [51], [52].
Asymmetrische Membranen mit auf der Aulenseite liegender feinporiger Deckschicht
kénnen hiermit effizient und gleichmaRig beschichtet werden. Voraussetzung fir eine gute
Kontrolle der Abscheidetiefe des Palladiums ist jedoch das Auftragen einer definierten
Menge eines organischen Wachses als L&sungsvermittler flir die sublimierte
palladiumhaltige Ausgangsverbindung [51], [52]. Bei innen liegender feinporiger Deckschicht,
insbesondere bei engen Kanalen, wie sie in Mehrkanalelementen vorliegen, bereitet dies
jedoch Probleme, so dass nach einer alternativen Beschichtungsmethode gesucht wurde.
Die Zersetzung von Palladium-ll-Acetat (CAS-Nr.: 3375-31-3, Molekulargewicht 226,52
g mol™") erwies sich diesbeziiglich als aussichtsreiche Methode. Kern der Methode ist die
Verwendung eines leicht flichtigen organischen Losemittels wie Aceton. Die Konzentration
des Palladium-Salzes im Losungsmittel ist dabei von dem gewilinschten Beladungsgrad und
der Membrangeometrie abhangig. In dieser Arbeit wurden mit Konzentrationen von 4 bis 6
mg Pd-Acetat pro mL Aceton sowohl an Einkanalrohren als auch an Mehrkanalelementen
gute Ergebnisse erzielt.

Der zu beschichtende Trager (Rohrmembran, Mehrkanalelement, Kapillarenbundel, etc.)
wird in ein Gehause eingebaut, in das die Beschichtungslésung im Mantelraum eingebracht
werden kann. Durchleiten von optional angewarmter Luft auf der Innenseite der Membranen
unter gleichzeitigem Rotieren des Gehauses (0,5 Umdrehungen pro Sekunde) zur
Unterstltzung einer gleichmaRigen Abscheidung fihrt zum Verdampfen des Ldsemittels zur
Innenseite hin. Dort reichert sich das Palladiumacetat an und kristallisiert aus. Diese
Trocknungsphase dauert ca. 30 min fur 10 cm lange Rohre und 60 min flr 25 cm lange
Membranelemente. Die Zersetzung zu metallischem Palladium erfolgt im Anschluss der
Trocknung durch Erhitzen fiir 3 Stunden bei 250°C im Rohrofen (Rampe = 40°C min™") unter
N, Atmosphére (N, Fluss = 15 - 20 L h™"). Optional wurde im Anschluss eine Kalzinierung fiir
5 Stunden bei 550°C (Rampe = 40°C min™') an Luft, gefolgt von einer Reduktion in einer
Wasserstoff/Stickstoff-Gasmischung (50/50) fiir 3 Stunden bei 250°C (Rampe = 40°C min™;
F(H,) =10 L h"; F(N,) = 20 L h™") durchgefiihrt. Da zu Beginn des Projektes kein Unterschied
in der Aktivitat von Katalysatoren, die mit oder ohne Kalzinierungs- und Reduktionsschritt
prapariert worden waren, festgestellt werden konnte ebenso wie kein Pd-Leaching im
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System, wurde die Beschichtung nur mit dem Zersetzungsschritt praktiziert. Man kann somit
davon ausgehen, dass durch die Zersetzung ausschlie3lich metallisches Palladium erhalten
wird. Die abgeschiedene Menge an Palladium lasst sich dann einfach aus der Differenz der
Probenmasse vor und nach der Beschichtung bestimmen.

Es wurde eine automatisierte Apparatur speziell fir diese Beschichtung konzipiert und
gebaut (Abb. 3.2-23), die es ermdglicht, Module mit verschiedener Membrangeometrie (10
cm lange Einkanal- oder 25 cm lange Mehrkanal-Elemente) zu beschichten. Wahrend des
Beschichtungsvorgangs wird die Luft-Strédmungsrichtung durch den rotierenden Modul alle
10 Sekunden mit der Hilfe eines elektrisch gesteuerten Umschaltventils gewechselt, um eine
gleichmaRige Verdampfung des Lésungsmittels und dadurch eine gleichmalige

Beschichtung mit dem aktiven Katalysator langst der Membran zu erreichen.

Coating solution

Forous m;\l\'hhrane I .
O-ring

Stanless sted modul

Abb. 3.2-23: Apparatur zur Beschichtung asymmetrischer keramischer Rohrmembranen mit innen

liegender feinporiger Schicht.

3.2.6 Analysemethoden zur Charakterisierung der Katalysatorbeschichtung

Alle nachfolgend kurz dargestellten Analysemethoden (aul’er der Laser-Doppler-
Anemometrie, LDA) wurden zur Charakterisierung der Katalysatorabscheidung bezlglich der
PartikelgroRe sowie der radialen und axialen Verteilung von Palladium verwendet. Die LDA

wurde zur Analyse des Stromungsverhaltens im Membrankanal herangezogen.
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Atomabsorptions-Spektroskopie (AAS)

Um die Palladiumverteilung entlang der Membranen zu untersuchen (axiale Pd-Profile)
wurde die Atomabsorptions-Spektroskopie (AAS) verwendet. Hierzu wurden die betreffenden
Membranen in gleich lange Stiicke gesagt (ca. 0,5 cm) und das abgeschiedene Palladium in
jedem Stlck durch konzentrierte Salzsaure (rauchend, 36 Gew.-%) mit Hilfe eines
Ultraschallbads vollstandig in Losung gebracht. Die Palladiumkonzentration in der Lésung
wurde nach Verdinnung auf einen Sauregehalt von ca. 5 Vol-% mit einem
Atomabsorptions-Spektrometer bestimmt. Fir die AAS-Messungen stand ein Perkin Elmer
Lambda 1100 B Spektrometer zur Verfigung. Die Proben werden hierbei in einer
Luft/Acetylen-Flamme (10/2,5 L'-min™") ionisiert und mit einer Palladium-Hohlkathodenlampe
bei einem eingestellten Strom von 30 pA detektiert. Das Spektrometer wurde mit
Palladiumlésungen im Konzentrationsbereich von 0,4 bis 10,0 mg-L'1 kalibriert. Der
Zusammenhang zwischen Absorption und Palladiumkonzentration erwies sich in diesem

Konzentrationsbereich als sehr gut linear.

Elektronenstrahl-Mikrosondenanalytik (ESMA)

Um Tiefenprofile der Palladiumverteilung in der feinporigen Membranschicht zu bestimmen
(radiale Pd-Profile) sowie mogliche Unterschiede in Umfangsrichtung, wurde eine
Elektronenstrahl-Mikrosonde (ESMA) vom Typ JXA-8100 der Firma Jeol eingesetzt. Die
wellenlangendispersive Rontgenanalytik der ESMA eignet sich fur eine zuverlassige
Bestimmung des Palladiumgehaltes auch in Gegenwart anderer Metalle bzw. Nichtmetalle.
Fir die Bestimmung wurden die betreffenden Membranen ebenfalls in gleich lange Stucke
gesagt (ca. 0,5 cm) und die Proben wurden in Epoxydharz eingebettet und poliert, um die
analysenseitig geforderte glatte Oberflache zu erhalten. Die Oberflache wurde mit einer
dinnen Kohlenstoffschicht bedampft, um sie elektrisch leitfahig zu machen. Die Messungen
erfolgten mit einer Beschleunigungsspannung von 15 kV und einem Strahlstrom von 30 nA.
Der Strahldurchmesser wurde auf 3 um eingestellt. Die Messungen wurden als linienférmige
Abfolge von je 20 Messpunkten (Linescans) quer uber die Dicke durchgefihrt. Der Abstand
zwischen den Zentren der Messpunkte betrug je 6 ym. Pro Membranstiick wurden vier

Linescans (2 mal 2 gegeniiberliegend) gemessen.

Réntgen-Diffraktometrie (XRD)

Zur Ermittlung der durchschnittlichen GroRe der abgeschiedenen Palladiumpartikeln und
damit der fur die Reaktion zuganglichen Palladiumoberflache wurde unter anderem die
Rontgen-Diffraktometrie (XRD) eingesetzt. Dabei wird die Probe mit monochromatischem

Rontgenlicht bestrahlt und die Beugung der Rontgenstrahlung am Kristallgitter vermessen.
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Wie Licht am Gitter gebeugt wird, so wird Rontgenstrahlung an den Atomlagen der Kristalle
gebeugt. Die Position der Interferenzmaxima in Abhangigkeit der Gitterkonstante der Schicht
kann quantitativ. bestimmt werden. Durch Vergleich des Diffraktogramms mit
Beugungsmaxima bekannter Substanzen aus einer Datenbank kdnnen Stoffe identifiziert
werden. Besteht eine kristalline Substanz aus sehr kleinen Kristalliten deutlich unterhalb von
100 nm, so erzeugen diese keine scharfen Reflexe mehr im Diffraktogramm. Es kommt zu
einer Reflexverbreiterung. Je breiter dabei ein Peak wird, desto kleiner sind die Kristallite.
Nach Scherrer kann die Linienbreite in Hohe der halben Maximalintensitat genutzt werden,
um naherungsweise die Kristallitgréle zu bestimmen. Die XRD-Messungen wurden mit
einem Rodntgen-Diffraktometer vom Typ D500 der Firma Siemens durchgefiihrt. Hierzu
mussen pulverformige Proben vorliegen; die Membranen wurden deshalb zerkleinert und in
einem Achat-Morser klein gerieben. Bei asymmetrischen Membranen wurde die Deckschicht
abgekratzt und im Morser zerkleinert. Die Messungen wurden bei einer
Beschleunigungsspannung von 40 kV aufgenommen. Der Abstand der einzelnen
Messpunkte auf der 2 6-Skala betrug 0.02°, die Bestrahlungsdauer pro Messpunkt jeweils

eine Sekunde.

CO-Pulschemisorption

Auch durch Adsorptionsmessungen kann die verfligbare Palladiumoberflache bestimmt
werden. Dies ist prinzipiell durch volumetrische oder gravimetrische Messung der
adsorbierten Gasmenge moglich. Voraussetzung ist die Verwendung eines Gases, das
ausschlief3lich an der Metalloberflache und nicht am Trager adsorbiert wird; Kohlenmonoxid
wird hierzu haufig eingesetzt. Eine weit verbreitete Alternative zu statischen Messungen des
Sorptionsgleichgewichtes ist die dynamische Puls-Chemisorption. Bei dieser Methode 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 nun solange einen Teil des Kohlenmonoxids aus den aufgegebenen Pulsen, bis
seine Oberflache vollstandig belegt ist und bei weiteren Pulsen kein Kohlenmonoxid mehr
aufgenommen werden kann. Die aufgegebene Kohlenmonoxidmenge pro Puls ist bekannt,
die nach der Probe jeweils fehlende Menge an Kohlenmonoxid wird detektiert, so dass die
insgesamt aufgenommene Menge Kohlenmonoxid auf einfache Weise berechnet werden
kann. Aus dieser Information kénnen die zur Verfugung stehende Palladiumoberflache, der
Dispersionsgrad und die mittlere Grofde der Palladium-Partikeln bestimmt werden. Die
Messungen wurden mit dem Gerat TPDRO1100 der Firma ThermoQuest durchgefuhrt.
Hierzu wurde die zu analysierende, mit Palladium beschichtete Membran zunachst durch

temperaturprogrammierte Reduktion bis zu einer Maximaltemperatur von 250 °C mit
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Wasserstoff vollstandig reduziert (H,-TPR). Im Anschluss wurde die Probe bei 250 °C fur
30 min im Ny-Strom ausgeheizt, um den im Palladium gel6sten Wasserstoff zu entfernen.
Danach wurden 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 etwa 2.5 pmol Kohlenmonoxid.

Transmissionselektronenmikroskopie (TEM)

Mit dem bildgebenden Verfahren der Transmissionselektronenmikroskopie koénnen die
abgeschiedenen Palladiumpartikeln sichtbar gemacht werden. Durch Vermessung einer
genlgend grofRen Zahl solcher Partikeln kann eine GréRenverteilung bestimmt werden, aus
der schlielich die spezifische Palladiumoberflache und ein mittlerer Durchmesser berechnet
werden kénnen. Teile der TEM-Analysen wurden dankenswerterweise bei Evonik-Degussa
(Fa. Aqura) als Vorhaben spezifische Dienstleistung der Industrie. Fir TEM-Analysen steht
zudem bei Forschungsstelle 1 ein alteres Transmissionselektronenmikroskop EM 420 der
Firma Philips mit einer maximalen Beschleunigungsspannung von 120 kV zur Verfiigung. Die
Untersuchungen wurden an partikularen Proben durchgefiihrt, die durch Abkratzen der
feinporigen Reaktionsschicht von den mit Palladium beschichteten asymmetrischen pordsen
Membranen und Zerkleinern im Morser erhalten wurden. Das Pulver wurde danach in
wenigen Millilitern Ethanol oder Aceton dispergiert und fur 2 Stunden im Ultraschallbad
behandelt, um Agglomerate zu zerstéren. Ein Tropfen dieser Suspension wurde auf ein mit
einem Kohlenstofffilm beschichtetes Kupfernetz (Durchmesser 3 mm, 200 mesh) gegeben
und die Probe nach dem Verdampfen des Losemittels mit einem dreh- und schwenkbaren
Probenhalter Uber eine Vakuumschleuse in das Transmissionselektronenmikroskop
eingebracht. Der amorphe Kohlenstofffilm auf dem Kupfernetz erscheint im TEM nahezu

transparent.

3.2.7 Pd-Abscheidung in Einkanal-Membranen (FS1)

Einkanal-Elementen aus a-Al,O3, C-infiltriertem a-Al,O3 und TiO, (di = 0,7 cm, d, = 1,0 cm, |
= 10 cm, dpore = 100 Nm) wurden mit der zuvor beschriebenen Methode mit Pd beschichtet.
Wie in Abb. 3.2-24 visuell zu erkennen ist, funktioniert die Pd-Acetat-Beschichtungsmethode
wie erwlnscht — Pd hat sich ausschliel3lich auf der inneren Seite des Membrankanals
angereichert und es wird eine gleichmalige Pd-Verteilung UGber der Membranlange
beobachtet.

Tabelle 3.2-1 fasst die Ergebnisse der Beschichtung flr einige ausgewahlte Membranen
zusammen. Die theoretisch erwartete Pd-Menge wurde aus der vorgelegten Menge an Pd-

Acetat berechnet. Die experimentelle Pd-Menge wurde durch Wagung bestimmt.
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Abb. 3.2-24: Einkanal-Membranen aus Al,O; (links) und TiO, (rechts) beschichtet mit der Pd-Acetat-
Methode.

Tabelle 3.2-1: Praparierte katalytische Membranen (Einkanal) mit abgeschiedener Pd-Menge

Membran Theoretische Experimentelle Ab_sc_:heide-
Pd-Menge, [mg] Pd-Menge, [mg] effizienz, [%]
Pd/Al,O; (R502_15) 9,68 9,70 100
Pd/Al, O3 (R474_01) 12,43 12,96 104
Pd/Al,O; (R474_23) 12,48 12,23 98
Pd/C-Al,O3 (MC_13) 11,21 9,35 83
Pd/C-Al,O; (MC_12) 11,98 9,27 77
Pd/C-Al,O; (MC_0440) 9,24 8,80 95
Pd/TiO, (T_2) 18,12 16,90 93
Pd/TiO, (T_3) 17,71 17,70 100
Pd/TiO,(T_7) 8,36 8,40 100

Die Ergebnisse in Tabelle 3.2-1 zeigen eine hdhere Abscheideeffizienz fur Al,O3; und TiO;
Membranen (Uber 93%) als bei der friher angewandten MOCVD-Methode, die bei 50% bis
70% lag [53]. Bei kohlenstoffmodifizierten Membranen wurde eine etwas niedrigere
Abscheideffizienz von 77-95% gefunden. Ursache hierfur kdnnte die Prasenz einiger an der
Kohlenstoffschicht anhaftender und im Zuge der Beschichtung entfernter Verunreinigungen
sein, wie z.B. adsorbierte Feuchte. Dadurch kénnte die durch Wagung bestimmte Pd-Menge

systematisch zu niedrig bestimmt werden.

Um Form und Grofie der Pd-Nanopartikeln besser bestimmen zu kdnnen, wurden einige
TEM-Untersuchungen von der Firma Evonik-Degussa. Zwei TEM-Aufnahmen fiir eine
Pd/Al,Os- und eine Pd/C-Al,Os-Membran sind in Abb. 3.2-25 beispielhaft dargestellt.

Im Fall der unbehandelten a-Al,Os-Membranen wurden fein verteilte kugelférmige Pd-
Nanopartikeln auf der Al,O;s-Oberflaiche beobachtet (Abb. 3.2-25, Links). Bei den
kohlenstoffinfiltrierten Membranen kam es dagegen wie gewinscht zur Abscheidung des

Palladiums bevorzugt auf den Kohlenstoffpartikeln (Abb. 3.2-25, Rechts). Es wurden auch
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einige  TEM-Untersuchungen bei Forschungsstelle 1 durchgefiihrt, die diese Aussage
bestatigen.

Die durch TEM ermittelten Pd-PartikelgroRen fur die drei Membran-Typen (Tabelle 3.2-1)
liegen zwischen 6 und 14 nm. Die Ergebnisse der Réntgendiffraktometrie (XRD) und CO-

Pulschemisorption zur Pd-PartikelgroRe liefern Werte von 8 — 13 nm (CO-Chemisorption)

und 9 — 16 nm (XRD). Die mittlere Partikelgréfie aus allen drei Methoden betragt 11 nm.

Abb. 3.2-25: TEM-Aufnahmen von Pd-beschichteten Membranen: Links - unbehandelte a-Al,Os-

Membran; Rechts - kohlenstoffinfiltrierte Membran.
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Abb. 3.2-26: Pd-Verteilung langst einer Pd/C-Al,O3-Membran: gemessen mit AAS und bestimmt durch
Wagung (gestrichelte Linie) bzw. aus der Menge an verbrauchter Beschichtungslésung

(durchgezogene Linie).
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Weiterhin wurde die Pd-Verteilung in der Tiefe (radial) und langst (axial) der Membran
untersucht. Messungen der in verschiedenen Bereichen entlang einer mit Kohlenstoff
beschichteten Membran abgeschiedenen Pd-Menge (dargestellt als mg Pd pro mm
Membran) mit Hilfe der Atomabsorptions-Spektroskopie (AAS) zeigen eine relativ
gleichmaRige axiale Verteilung des Katalysators Uber die gesamte Membranlédnge (Abb.
3.2-26), was auch von Abb. 3.2-24 visuell bestatigt wird. Als Referenz ist in Abb. 3.2-26 auch
die gemittelte Pd-Menge pro mm eingetragen, einmal bestimmt durch Wagung (d.h.
experimentell) und einmal aus der Menge an verbrauchter Beschichtungslésung (d.h.

theoretisch).
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Abb. 3.2-27: ESMA-Profile der radialen Pd-Verteilung. Oben: Membran aus reinem a-Al,O3,
gemessen von allen vier Seiten des Kanals (4 Scans). Unten: kohlenstoffinfiltrierte a-Al,Os-Membran
prapariert mit a/ 20% Harzlésung, b/ 1 bis 3 % Harzlésung, die Signale sind Uber die vier Scans

gemittelt.
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Die radiale Verteilung des Katalysators innerhalb der Membran wurde mit Hilfe einer
Elektronenstrahl-Mikrosonde (ESMA) ermittelt. Abb. 3.2-27 zeigt fir die o-Al,O3-Membran
ohne Kohlenstoffinfiltration (oben) vier aufgenommene Scans von allen Seiten des
Membrankanals. Wie deutlich zu erkennen ist, wurde die gewlinschte Aufkonzentrierung des
Katalysators in der innen liegenden feinporigen Schicht (0 bis 40 um vom Innenrand)
erreicht.

Fir die mit Kohlenstoff infiltrierte Membranen wurde dagegen urspringlich eine
Anreicherung von Pd in der tiefer liegenden Schicht etwa 20 bis 80 um vom Innenrand (Abb.
3.2-27, unten, a/) festgestellt. Diese Verteilung ist nicht optimal und wurde zunachst auf die
hydrophobe Natur der Kohlenstoffschicht zurlckgefiihrt, die eine gute Benetzung der
kleinsten Poren durch die Beschichtungslosung verhindern konnte. Weitere detaillierte
Untersuchungen mit Hilfe der Rasterelektronenmikroskopie zeigten jedoch einen anderen
Grund fur die schlechte Pd-Verteilung. Die REM-Aufnahmen der Membranen aus Abb.
3.2-27 sind in Abb. 3.2-28 dargestellt. Hier ist eine teilweise Blockierung der feinsten Poren
der kohlenstoffinfiltrierten Membranen deutlich zu erkennen (Abb. 3.2-28, rechts), entstanden

durch zu hoch konzentrierte Harzldsungen (20%) fur den Infiltrationsvorgang.

Abb. 3.2-28: REM-Aufnahmen der beiden Membran-Typen: Links — unbehandelte a-Al,O3-Membran,
feinporige Schicht; Rechts - kohlenstoffinfiltrierte Membran (20% Harzlésung), feinporige Schicht.

Zur Optimierung der Kohlenstoffabscheidung wurden daraufhin C-infiltrierte a-Al,O3
Membranen mit verdinnten Harzlésungen hergestellt (1 bis 3 %). Als Folge funktionierte die
Pd-Beschichtung wie erwartet und es wurde eine Anreicherung des Pd in der feinsten
Membranschicht erreicht (Abb. 3.2-27, unten, b/).
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3.2.8 Pd-Abscheidung in Einkanal-Membranen (FS2)

Das durch Forschungsstelle 1 entwickelte Verfahren zur Pd-Abscheidung auf keramischen
Tragern wurde an die Forschungsstelle 2 Uberflhrt. Dabei erfolgte bei Forschungsstelle 2
gleichzeitig ein Scale-up auf 250 mm lange Einkanalrohre. Zunachst waren entsprechende
keramische Tragerrohre mit zweierlei Kohlenstoffprecursoren (Phenolharz, Polyesterharz)
infiltriert und pyrolysiert worden. Ein Teil der infiltrierten Proben wurde anschliefiend durch
Sauerstoffintercallation hydrophiliert. In allen Fallen konnte gravimetrisch, durch EDX-
Analyse sowie durch N,-Permeation nachgewiesen werden, dass Kohlenstoff in gewiinschter
Weise als die Poren auskleidende Schicht abgeschieden worden waren. Bei
Forschungsstelle 2 wurde mit Unterstlitzung der Firma Junghans eine Apparatur zur

Beschichtung der Tragermembranen mit Pd-Acetat aufgebaut (Abb. 3.2-29).

Abb. 3.2-29: Apparatur zur Pd-Abscheidung bei Forschungsstelle 2.

Nach Abscheidung des Palladiumsalzes und anschlieRender thermischer Behandlung
konnte gravimetrisch an allen Proben eine hinreichende Abscheidung von Palladium ermittelt
werden (Abb. 3.2-30).

Bei der Bestimmung der N,-Permeation zeigte sich, dass durch die Pd-Abscheidung eine
erneute Reduktion der Ny-Permeanz auftrat (Abb. 3.2-31). Ursache konnte die

Poreneinengung der 100 nm Poren durch eingelagerte Pd-Partikel sein.
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Abb. 3.2-30: Gravimetrisch bestimmte Pd-Beladung sowie durch EDX bestimmter Pd-Anteil in der

Membranschicht fir 250 mm lange Einkanalrohre.
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Abb. 3.2-31: N,-Permeation fir Pd-impragnierte Membranproben

Durch EDX-Analyse konnte eine Anreicherung des Pd in der feinporésen Deckschicht des
Membranaufbaus nachgewiesen werden (Abb. 3.2-32). Darlber hinaus wurde ein recht
hoher lokaler Pd-Gehalt von bis zu 7 % in der Membranschicht gefunden (Abb. 3.2-30).
Dabei wurde flir beide Precursorsysteme eine hohere Pd-Konzentration fiir die hydrophoben
Membranen gefunden. Aber auch die auf hydrophilen Membranen gefundenen lokalen
Konzentrationen von bis zu 4 % Pd sind fir die Anwendung im Reaktor unter Umstédnden

noch etwas zu hoch.
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Abb. 3.2-32: Bruchaufnahme (REM) und Pd-Verteilung (EDX) einer Pd-infiltrierten keramischen
Membran (250 mm L&nge, Phenolharz, hydrophil).

Sowohl eine hydrophile als auch eine hydrophobe, ber Phenolharzinfiltration hergestellte
Probe wurden mittels HREM und TEM untersucht (Abb. 3.2-33, Abb. 3.2-34). Zwischen
beiden Proben wurden keine maRgeblichen Unterschiede gefunden. Das Pd befand sich
nahezu ausschliel3lich als Nanopartikeln auf der Oberflache der Kérner und damit in den
100 nm Poren der Membranschicht. Die Grofe der Pd-Partikel konnte auf ca. 5 nm bis
20 nm bestimmt werden. Die Elektronenstreuung zeigte, dass es sich dabei um elementares
Palladium handelte.

Abb. 3.2-33: HREM-Aufnahme von Pd-Partikeln in den Poren einer 100 nm a-Al,Os-Membran mit
Kohlenstoffbeschichtung (Phenolharz, hydrophil).
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Abb. 3.2-34: TEM-Aufnahme und Elektronenbeugungsbild von Pd-Partikeln in den Poren einer
100 nm a-Al,O3-Membran mit Kohlenstoffbeschichtung (Phenolharz, hydrophil).

Damit war ein wesentlicher Schritt zur Uberfiihrung der Beschichtungstechnologie von

Forschungsstelle 1 zu Forschungsstelle 2 realisiert worden.

3.2.9 Pd-Abscheidung in Mehrkanal-Membranen (FS1)

Als nachster Entwicklungsschritt bei Forschungsstelle 1 wurde die Beschichtungsmethode
auf Mehrkanalelemente mit 25 cm Lange Ubertragen. Bei der Erweiterung der Methode
wurde die Trocknungszeit auf 60 min erhéht. Der Luftdurchfluss und die Umschaltfrequenz

blieben gleich wie flr die Beschichtung von Einkanal-Membranen.

Tabelle 3.2-2: Praparierte katalytische Membranen (Mehrkanal) mit abgeschiedener Pd-Menge.

Membran Theoretische Experimentelle Ab_sc_:heide-
Pd-Menge, [mg] Pd-Menge, [mg] effizienz, [%]
7-Kanale: Pd/Al,O3 (R362_8) 57 58 102
7-Kanale: Pd/Al,O3; (R362_6) 88 92 105
7-Kanale: Pd/Al,O3 (R383 D) 84 81 96
7-Kanale: Pd/Al,O3 (R362_3) 117 115 98
19-Kanale: Pd/Al,O5; (R402_A9) 37 33 89
19-Kanale: Pd/TiO, (R391_E1) 114 92 81

Tabelle 3.2-2 fasst einige Ergebnisse zur Beschichtung von 7-Kanal- und 19-Kanal-Rohren
aus Al,O3; und TiO, mit 25 cm Lange zusammen. Die theoretische Pd-Menge wurde aus der
vorgelegten Menge an Pd-Acetat berechnet. Die experimentelle Pd-Menge wurde durch
Wagung bestimmt.

In Abb. 3.2-35 sind zwei Pd-beschichtete Mehrkanalelemente gezeigt. Visuell sind wieder

sowohl eine Aufkonzentrierung des Metalls auf der inneren Seite der Kanale und auch eine
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gleichmaRige Verteilung entlang der Membran zu erkennen. An den realen Proben ist in
beiden Fallen eine leichte Aufkonzentrierung des Metalls im mittleren Membrankanal zu

erkennen.

Abb. 3.2-35: Keramische 7-Kanal- (links) und 19-Kanalrohre (rechts) aus Al,O3; beschichtet mit der
Pd-Acetat Methode.

Die radiale Pd-Verteilung wurde durch ESMA-Untersuchungen quantifiziert und ist in Abb.
3.2-36 wiederum fur eine 7-Kanal- und eine 19-Kanal-Membran dargestellt.

Im Fall der 7-Kanal Membran stellen die ESMA-Profile (Abb. 3.2-36 a/) gemittelte Signale
Uber alle vier Scans flr den jeweiligen Kanal dar. Beim 19-Kanal Rohr wurde nur ein Teil des
gesamten Querschnitts vermessen und zwar nur 5 Kanale: die drei inneren (Nr. 3, 4 und 5)
und zwei der aufderen (Nr. 1 und 2) (Abb. 3.2-36 b/). Die ESMA-Analysen bestatigen, dass
im mittleren Kanal mehr Pd abgeschieden wurde als in den dufReren Kanalen, wobei die
Differenz im Fall des 7-Kanal Elementes deutlicher ausfallt (auch visuell) als fiir das 19-

Kanal-Element.
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Abb. 3.2-36: Mit ESMA bestimmte radiale Pd-Profile flir eine: a/ 7-Kanal-Membran aus a-Al,O3 und
25 cm Lange, die Signale sind gemittelt Uber die vier Scans; b/ 19-Kanal-Membran aus a-Al,O3; und

25 cm Lange, die Signale sind gemittelt iber Scan 2 und Scan 4.

3.2.10 Pd-Abscheidung in Mehrkanal-Membranen (FS2)

Bei Forschungsstelle 2 erfolgte ebenfalls eine Pd-Abscheidung auf 250 mm langen
Mehrkanalelementen. Dafir wurde in die Beschichtungsanlage der Forschungsstelle 2 mit
Unterstitzung durch die Firma Junghans ein entsprechendes Edelstahlgehduse (Modul)
eingebaut (Abb. 3.2-37).

Die Abscheideversuche beschrankten sich nunmehr auf die Verwendung von Phenolharz als
Precursor. Auch wurde auf eine Hydrophilierung verzichtet. Die Mehrkanalrohre wurden vor
und nach der Pd-Impragnierung mittels N,-Permeation vermessen. Wie es fur 19-Kanalrohre
Ublich ist, lagen die N,-Permeanzen etwas hoéher als flr Einkanalrohre, was an den

geringeren Wandstarken liegt.
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Nach der Pd-Abscheidung konnte erneut eine leichte Reduktion der N,-Permeanz
beobachtet werden. Gravimetrisch konnte eine Pd-Beladung von ca. 5,5 g/m? bestimmt

werden, was recht genau mit den auf Einkanalrohren ermittelten Werten Ubereinstimmte.

Abb. 3.2-37: Anlage zur Pd-Abscheidung bei Forschungsstelle 2 mit Modul zur Aufnahme von

Mehrkanalrohren.
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Abb. 3.2-38: N,-Permeanz und Pd-Beladung fiir ein 250 mm langes Mehrkanalrohr aus Al,O3; mit
Kohlenstoffbeschichtung (Phenolharz, hydrophob).

Bei Forschungsstelle 1 zeigte sich, dass nicht nur Pd auf kohlenstoffinfiltrierter Al,Os-
Keramik, sondern auch Pd auf TiO,-Keramik vorteilhafte katalytische Eigenschaften aufweist.
Entgegen zur urspringlichen Planung wurden daher auch Versuche zur Pd-Abscheidung auf
TiO,-Membranen in  19-Kanalgeometrie vorgenommen (100 nm PorengréfRe). Die
Membranen wurden vor und nach der Pd-Impragnierung mittels N,-Permeation vermessen.
Die N>-Permeanzen waren deutlich hoher als fur Al,Os-Membranen, was vermutlich an der

etwas anderen Porenstruktur lag (Abb. 3.2-40).
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Abb. 3.2-40: N,-Permeanz und Pd-Beladung flr ein 250 mm langes Mehrkanalrohr aus TiO, ohne
Kohlenstoffbeschichtung.

Nach der Pd-Abscheidung konnte auch fiir TiO,-Elemente eine leichte Reduktion der N,-
Permeanz beobachtet werden (Abb. 3.2-39). Gravimetrisch wurde eine Pd-Beladung von ca.
3,5 g/m? bestimmt, was etwas geringer als fur Al,Os;-Membranen, aber dennoch vollig
ausreichend ist. Auf Grund der hellen Farbung der Tragerkeramik ohne
Kohlenstoffbeschichtung konnte die Pd-Abscheidung auch an der &ufleren Oberflache
teilweise erkannt werden (Abb. 3.2-40).

Mit der Abscheidung von Pd auf 250 mm lange Einkanalrohre und Mehrkanalrohre bei
Forschungsstelle 2 war sowohl eine Ubertragung der Technologie von der Forschungsstelle

1 als auch ein Scale-up der beschichteten Membranflachen in zwei Schritten gelungen.
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3.2.11 Abscheidung der Zweitmetalle Au, Ir, Ag fiir bimetallische katalytische
Membranen (FS 1)

Es wurden einige Versuche zur Praparation bimetallischer Katalysatoren durchgefuhrt.
Urspringlich waren Katalysatoren vom Typ Pd/Aq, Pd/Au und Pd/Ir vorgesehen. Hiervon
wurde das System Pd/Ag bereits zu Beginn des Vorhabens ausgeschlossen, da aus dem
Projekt begleitenden Ausschuss und auch aus der Literatur Hinweise auf eine hohe Aktivitat
dieses Systems flr die Zersetzung von Wasserstoffperoxid kamen [32], [34]. Pd/Au wurde
als einziges bimetallisches Katalysatorsystem getestet, da in Literaturstellen jlingeren
Datums Uber eine erhdhte Aktivitat und Selektivitat von Pd/Au-Katalysatoren fir die H,O,-
Direktsynthese berichtet wird [6], [17], [19], [20]. Genaue Untersuchungen zur
Zusammensetzung und Legierung der beiden Metallen (Pd/Au) konnten aus Zeitgriinden
allerdings nicht durchgeflihrt werden. Ebenso konnten Pd/Ir-Beschichtungen aus zeitlichen
Grunden nicht realisiert werden.

Die Vorgehensweise bei der Bimetall-Beschichtung ist die gleiche, wie bei der Monometall-
Variante — Impragnieren mit Prakursor-Losung, Trocknen und Zersetzen. Grundsatzlich
bestehen zwei Moglichkeiten:

Vorgehensweise 1: die drei Schritte zuerst fir Pd durchzufihren und anschlielsend
denselben Zyklus bei den gleichen Bedingungen fir Au durchzufiihren.

Vorgehensweise 2: die erste zwei Schritte zuerst fir Pd und danach fiir Au durchzufihren,
gefolgt von einem gemeinsamen letzten Schritt - gleichzeitige Zersetzung der beiden
Prakursoren.

Beide Varianten wurden ausprobiert. Als Gold-Prakursor wurde HAuCl, verwendet (CAS-Nr.
16903-35-8; Molekulargewicht: 339,785 g mol™). Als L&sungsmittel fiir den Au-Prakusor
diente ebenfalls Aceton.

Visuell beurteilt ist in beiden Fallen die qualitative Abscheidung der beiden Metalle in der
feinporigen innen liegenden Schicht der Membran sehr gut gelungen, was auch durch
ESMA-Analysen bestatigt wird. Abb. 3.2-41 zeigt die Pd- und Au-Profile fir eine 10 cm lange
Einkanalmembran. Die Beschichtung wurde nach der Vorgehensweise 1 durchgefiihrt. Es
wurden durch Wagung 15,1 mg Pd und 5,2 mg Au (Pd/Au = 3/1) bestimmt. Die Signale
zeigen auch hier eine gute Aufkonzentrierung auf der Innenseite des Kanals bis zu einer

Tiefe von maximal 40 pm.
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Abb. 3.2-41: Radiale Pd- und Au-Profile mittels ESMA nach einer bimetallischen Beschichtung auf
einer a-Al,O3 Membran (1-Kanal, | = 10 cm), m(Pd) = 15,1 mg, m(Au) = 5,2 mg.

3.3 Laborexperimente zur H,0, Direktsynthese (FS1)

In diesem Abschnitt werden die Experimente zur H,O.-Direktsynthese vorgestellt und
diskutiert. Zuerst wurden Messungen mit selbst praparierten pulverférmigen
Tragerkatalysatoren durchgefiihrt, um die Katalysatorbeschichtungsmethode zu verifizieren
und den besten Katalysator fir die Reaktion auszuwahlen. Zusatzlich dienten die
Messungen mit den Tragerkatalysatoren dazu, die Kinetik der Synthesereaktion
experimentell zu ermitteln und unter Zugrundelegung eines mathematischen Modells
kinetische Parameter wie Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten und Aktivierungsenergien
fur die einzelnen Reaktionen zu bestimmen. Die Kinetik wurde dann in ein weiteres

Simulationsmodell implementiert, das den katalytischen Membrankontaktor beschreibt.

3.3.1 Experimente mit selbst praparierten Tragerkatalysatoren

Bei der Durchfiihrung der Experimente mit selbst praparierten Tragerkatalysatoren wurden
die folgenden beiden Ziele verfolgt:

e Es sollte nachgewiesen werden, dass die Praparationsmethode geeignet ist, um
aktive Katalysatoren fir die H,O,-Direktsynthese zu produzieren, bevor mit dieser
Methode katalytisch aktive Membranen hergestellt wurden.

o Das beste Katalysatorsystem flir die H,O.-Direktsynthese sollte identifiziert werden.
Hierflir wurde den Einfluss des Tragermaterials auf die Aktivitat und Selektivitat des
Katalysators untersucht.

Fir die praparierten Pulverkatalysatoren wurden drei unterschiedliche Tragermaterialien (a-

Al;O3, TiO, und C-infiltriertes a-Al,O3), die auch bei der Membranherstellung zum Einsatz
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kommen, verwendet. Fir die Beschichtung dieser Tragermaterialien wurde eine
vergleichbare  Vorgehensweise angewandt wie bei der Membranbeschichtung
(Impragnierung mit der Aceton-Lésung des Prakursors, Trocknung und Zersetzung des
Prakursors bei 250°C). Die bimetallische Beschichtung (Au/Pd) des Tragers erfolgte
ebenfalls analog der bimetallischen Membranbeschichtung (Vorgehensweise 1). Die Pd-
Gehalte wurden auf den Stufen 2 Gew. %, 1 Gew. % und 0,5 Gew. % variiert. Tabelle 3.3-1
fasst die unterschiedlichen Katalysatortypen mit ihren charakteristischen Eigenschaften wie
Grolke der Tragerpartikel, BET-Oberflache des Tragers und Pd-PartikelgroRe, sowie die Art

der durchgefiihrten H,O,-Syntheseexperimente zusammen.

Tabelle 3.3-1: Selbst praparierte Tragerkatalysatoren mit charakteristischen Eigenschaften und Art
der durchgefihrten Experimente zur H,O,-Direktsynthese.

Trager BET Pd-PartikelgréBe .

Katalysatort . Experimentt

ysaloryp [um] [m’g"]  |[nm] P P

2%Pd/TiO,-MJ <1000 <10 25

2%Pd/a-Al,05-MJ 315-500 16 2,2 . )
L Semibatch in MeOH

2%Pd/C (StréhleinAK)-MJ <500 75 19,2

2%Au2%Pd/TiO, <1000 <10 22,9 (Au+Pd)

1%Pd/TiO,-HITK 160-250 10,5 1,8

1%Pd/Al,03-HITK 160-250 7,8 1,4 Batch in H,O

2%Pd/C (Hydraffin23e)-MJ | 315-500 937 53

0,5%Pd/1%C/Al,O3-HITK <100 135 2,44 Batch in MeOH

Die Versuche im Semibatch-Modus (Gaszufuhr kontinuierlich, fliissiges Reaktionsmedium
vorgelegt) wurden im Séattiger der Kreislauf-Apparatur durchgefiihrt. Die experimentellen
Bedingungen waren fir alle Messungen sehr ahnlich: Druck im Reaktor 60 oder 64 bar
(H2/O2/N, = 8/27/65), Katalysatormenge ca. 1 g, Flissigkeitsvolumen 1,2 L MeOH mit 0,02 -
0,03 mol L' H,SO, und 13-15 mg L ' NaBr als Stabilisatoren. Fiir alle Experimente wurde
MeOH fir die HPLC (ROTH) als Ldosungsmittel verwendet. Vor der Messung wurde der
Katalysator unter Rihren in der Flissigkeit eingegeben. Danach wurde das System zuerst
mit N» auf den gewlinschten Druck gebracht. Die Reaktanden (O, und H,) wurden in einer
Leitung vorgemischt und gleichzeitig in die Flissigkeit geleitet, was auch den Anfangspunkt
des Experimentes markiert. Jede Messung dauerte 4 bis 10 Stunden. In regelmafigen
Zeitabschnitten wurden Proben gezogen und in Bezug auf die Produkte (H2O, und H,O)

analysiert. Eine Beispielmessung mit dem Katalysator 2%Pd/TiO, ist in Abb. 3.3-1 gezeigt.
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Abb. 3.3-1: Semibatch-Experiment zur H,O,-Direktsynthese mit dem Katalysator 2%Pd/TiO,-MJ.
Bedingungen: my, = 0,97 g, Piotar = 60 bar, H,/O,/N, = 8/27/85, 1,2L MeOH, 13,75 mg L™ NaBr, 0,03
mol L™ H,S0,.

Die Batch-Experimente wurden in einem separaten Hochdruckreaktor mit vorgelegter
Flissig- (300 mL) und Gasphase (300 mL), durchgefiihrt. Die experimentellen Bedingungen
waren: Druck im Reaktor 60 bar (H./O,/N, = 5/20/75), Katalysatormenge 0,5 oder 1 g,
Flissigkeitsvolumen 0,3 L H,O (oder MeOH) mit 0,03 mol L' H,SO,4 und 15 mg L "' NaBr als
Stabilisatoren. Der Katalysator wurde ebenfalls vorab unter Rihren in der Flussigkeit
dispergiert. Das System wurde zuerst mit N, bei 45 bar gesattigt. Danach wurden 12 bar O,
addiert. Als letztes wurden 3 bar H, zudosiert, wobei dies den Start der Messung bedeutete.
Die Reaktion wurde fir 1 oder 2 Stunden durchgefiihrt und der Druckabfall im Reaktor

aufgenommen. Danach wurde eine Probe gezogen und bezlglich der Produkte analysiert.

Tabelle 3.3-2 fasst Semibatch-

Tragerkatalysatoren zusammen. Es sind deutliche Unterschiede zu beobachten. Von allen

die Ergebnisse der und Batch-Experimente mit
Katalysatoren zeigte 0,5%Pd auf kohlenstoffimpragniertem Al,O; die beste Leistung, mit
einer Aktivitdt von 90,47 [gH.0O, gPd'1 h'1] und einer Selektivitat von 49 %. Ein viel
versprechender Katalysator ist zudem Pd auf TiO,. Beide Katalysatoren (2%Pd/TiO,-MJ und
1%Pd/TiO,-HITK) haben recht hohe Aktivitaten bei guter Selektivitat bis zu 80 % gezeigt.

Die Katalysatoren mit Kohlenstoff als Tragermaterial (2%Pd/C-StréhleinAK und 2%Pd/C-
Hydraffin23e) zeigten sehr unterschiedliche Aktivitdten. Die Produktivitdt von 2%Pd/C-
StrohleinAK ist relativ gut und vergleichbar mit Literaturdaten. Der Katalysator 2%Pd/Al,O3
ergab dagegen Uberraschenderweise kein H,O,. Es wurde nur H,O gebildet, und zwar mit
einer geringen Produktivitat von 5,64 [gH,O gPd™ h™"]. Auch der zweite Pd/Al,Os-Katalysator

(mit einem geringeren Pd-Gehalt von 1%Pd) zeigte eine niedrige Aktivitdt mit schlechter
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Selektivitdt. Das Experiment mit dem Bimetall-Katalysator 2%Au2%Pd/TiO, ergab eine
deutlich schlechtere Leistung als fur den monometallischen Katalysator 2%Pd/TiO..
Literaturquellen berichten dagegen Uber die positive Wirkung von Au als Zweitmetall fir die
Direktsynthese. Unsere Ergebnisse haben diese Erwartung bis jetzt nicht bestatigt, was
darauf hindeutet, dass die Bedingungen bzw. die Durchfihrung der Bimetall-Beschichtung

optimiert werden mussen.

Tabelle 3.3-2: Ergebnisse der Experimente zur H,O,-Direktsynthese mit Trager-Katalysatoren.

. Aktivitat Selektivitat zu H,O,
Katalysatort E t -
atalysatortyp xperimen (G202 Or h 1] (%]
2%Pd/TiOx-MJ 31,67 78,9
2%Pd/a-Al,0s-MJ ) 0 0
L Semi-Batch, MeOH

2%Pd/C (StrohleinAK)-MJ 26,54 68,8
2%Au2%Pd/TiO, 1,92 62,2
1%Pd/TiOx-HITK 30,65 69,2
1%Pd/Al,O5-HITK Batch, H,O 8,66 475
2%Pd/C (Hydraffin23e)-MJ 2,48 19,4
0,5%Pd/1%C/Al,O5-HITK Batch, MeOH 90,47 49,0

Als Zusammenfassung lasst sich festhalten, dass die Experimente mit Tragerkatalysatoren
lhren Zweck erflullt haben. Es konnte gezeigt werden, dass die verwendete
Praparationsmethode, die auf der Impragnierung/Zersetzung mit Pd-Acetat beruht, in der
Lage ist aktive Katalysatoren zu liefern, wobei eine erheblicher Einfluss des Tragermaterials
auf die Katalysatoraktivitat fir die H,O,-Direktsynthese beobachtet wurde. Es wurden zwei
viel versprechende Kombinationen fiir katalytisch aktive asymmetrische porése Membranen
identifiziert — Pd auf TiO, und Pd auf kohlenstoffinfiltriertem Al,Os.

3.3.2 Modellierung der Reaktionskinetik

Eine genauere Charakterisierung der Reaktionskinetik der H,O,-Direktsynthese wurde an
dem Katalysator 0,5%Pd/C-Al,O3 durchgefiihrt, der die beste Aktivitat bei den Messungen
mit Tragerkatalysatoren gezeigt hatte. Um die Kinetik der einzelnen Reaktionen (Gl. 3.3-1 bis
Gl. 3.3-4) so gut wie mdglich getrennt erfassen zu kdénnen, wurden zunachst Experimente
zur Zersetzung von H,O, unter Stickstoffatmosphare durchgefiihrt, gefolgt von Versuchen
zur Hydrierung von H;O, und schlieBlich zum Gesamtsystem der Direktsynthese von H,0,,
jeweils im Batch-Betrieb bei unterschiedlichen Bedingungen (Temperatur und
Anfangskonzentrationen). Zur Auswertung der Versuchsdaten wurde ein mathematisches
Model (Matlab) entwickelt, mit dessen Hilfe kinetische Parameter wie Aktivierungsenergien

und Stof¥faktoren flr die einzelnen Reaktionen ermittelt wurden.
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Gl. 3.3-1: H,0, Synthese H, + 0, »> H,0,
Gl. 3.3-2: H,0-Bildung  2H, + 0, — 2H,0
Gl. 3.3-3: H,0, Zersetzung /1,0, > H,0 + 0,50,

Gl. 3.3-4: H,0, Hydrierung H,0, + H, — 2H,0

Das Matlab-Modell berlcksichtigt die Heterogenitat des Systems (Katalysatorpartikel — fest,
Lésungsmittel — flussig, Reaktanden — gasformig) und den Stofftransport im Inneren der
Katalysatorpartikeln. Input-Parameter sind die Reaktionsbedingungen: Gesamtdruck,
Temperatur, Partialdricke der Reaktanden, Lésungsmittel und Menge, Katalysatormenge,
Metallgehalt des Katalysators; Anfangs- und Endkonzentrationen der Komponenten, bzw.

Produkte (H2O, und H,O) und der gemessene Druckverlauf in der Gasphase.

Ein Vergleich zwischen Simulation und Experiment fir die H,O,—Synthese in Methanol als
Lésungsmittel und den Katalysator 0,5%Pd/1%C-Al,O; ist in Abb. 3.3-2 beispielhaft
dargestellt. Das Batch-Experiment wurde in der Art und Weise wie unter Punkt 3.3.1
beschrieben durchgefiihrt. Es ist eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen Messung und
Experiment zu beobachten, die nur erreicht werden konnte, wenn fiir die parallele H,O-
Bildung (GI. 3.3-2) ebenfalls eine Kinetik erster Ordnung bezlglich der H,-Konzentration
angenommen wurde, und nicht eine Kinetik zweiter Ordnung formal gemafl der
Reaktionsgleichung.

Als Ergebnis liefert das Matlab-Programm  Parameterschatzwerte  fir  die
Geschwindigkeitskonstanten der jeweiligen Reaktionen, aus deren logarithmierter
Darstellung Uber dem Kehrwert der Temperatur (Arrhenius-Diagramm) entsprechende
Parameterschatzwerte fur die Aktivierungsenergien (aus der Steigung der Geraden) und die
praexponentiellen Faktoren (aus dem Achsenabschnitt) erhalten werden. Das Programm
liefert zudem die individuellen linearisierten Vertrauensintervalle der Parameterschatzwerte
und bei mehr als einem Parameter auch die Korrelationskoeffizienten sowie die linearisierten
paarweise gemeinsamen Vertrauensbereiche der Parameterschatzwerte. Abb. 3.3-3, Abb.
3.3-4 und Abb. 3.3-5 zeigen die Arrhenius-Diagramme fiir alle Reaktionen, die an der H,O,-
Direktsynthese beteiligt sind. Tabelle 3.3-3 fasst die erhaltenen Schatzwerte fur die

kinetischen Parameter zusammen.
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Abb. 3.3-2: Vergleich zwischen Experiment (gedffnete Symbole) und Simulation (durchgezogene
Linien) fir den Konzentrationsverlauf (a/) und den Druckverlauf (b/) bei einem Experiment zur H,Oo-
Direktsynthese im Batch-Betrieb mit dem selbst praparierten Pulverkatalysator 0,5%Pd/1%C-Al,Os;.
Bedingungen: Lésungsmittel 300 mL MeOH mit 0,03 mol L™ H,SO, und 15 mg L NaBr als Zusatze,
Temperatur = 13°C, Gesamtdruck = 60,6 bar, Partialdriicke N,/O,/H, =44,4/12,7/3,5 bar
(No/Oy/H, = 73,2/21/5,8 Vol. %), myat = 0,506 g, mpg = 2,53 mg, Reaktionszeit = 1 Stunde.

H,0, Decomposition
07 Ea = 99,43 + 17,87 [kJ mol ]
kO = 1,03x10" + 1,57x10°
2 Q
X
£ 44
5
84 Ink = (36,87 + 7,36) - (11959,63 + 2149,01)*T"
T T T T T T T T T T T
0,0031 0,0032 0,0033 0,0034 0,0035 0,0036 0,0037

T K"

Abb. 3.3-3: Arrhenius-Darstellung der Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstante der
H,O,-Zersetzung.
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Abb. 3.3-4: Arrhenius-Darstellung der Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstante der

H,O,-Hydrierung.

) O HO, O HO|
H,0, Synthesis H,O Synthesis
13 Ea = 99,68 + 20,25 [kJ mol] Ea =85,20 + 27,41 [kJ mol ]
KO = 3,96x10°" + 4,45x10° k0 = 1,56x10*" + 5,99x10°
12
s
< ] Ink = (49,73 + 8,41) - (11989,14 + 2476,02)"T"
9 -
8
" m] o
64 Ink = (42,29 + 11,19) - (10247,91 + 3297,06)"T"
5 T T T T T T
0,00325 0,00330 0,00335 0,00340 0,00345 0,00350
T'K"

Abb. 3.3-5: Arrhenius-Darstellung der Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstanten der

Hauptreaktion (H,O,-Synthese) sowie der konkurrierenden H,O-Bildung.

Tabelle 3.3-3: Zusammenfassung der kinetischen Parameter — Aktivierungsenergien E. und

Stossfaktoren k.

Stossfaktor Aktivierunqsenergie

Ko Ea [kd mol]
Reaktion 1: H,0,-Synthese 3,96-10%" + 4,45.10° [L2 g-1 mol-1 h-1] 99,68 + 20,25
Reaktion 2: H,0-Bildung 2,57-10%' +5,99-10*[L2 g-1 mol-1 h-1] 85,20 + 27,41
Reaktion 3: H,0,-Zersetzung  1,03-10"° + 1,57-10°[L g-1 h-1] 99,43 + 17,87
Reaktion 4: H,0,-Hydrierung  1,56.10%° + 5,69:10'[L2 g1 mol-1 h-1] 124,60 + 9,81
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3.3.3 Mathematisches Model zur Simulation des Membran-Kontaktors

Die Parameter in Tabelle 3.3-3 wurden in ein weiteres Matlab-Modell, das die Reaktion und
den Stofftransport im Membrankontaktor bertcksichtigt, implementiert.

Zuerst wurde das Model fur die qualitative Bewertung des Systems genutzt. Hierzu wurden
die Hp-Konzentrationsprofile in Membrankanal simuliert (Abb. 3.3-6), um zu verstehen warum
die ersten Experimente mit Einkanalmembranen nur eine sehr geringe H,O.-Bildung gezeigt
hatten. Es stellte sich ein starker Einfluss Art der Strdmung im Kanal heraus. Bei rein
laminarer Strdbmung im leeren Rohr ist die Diffusion von H, quer zur Strémungsrichtung so
langsam, dass nur sehr wenig H, die katalytisch aktive Schicht an der Kanalwand erreicht.
Der GroRteil des H, passiert den Membrankontaktor ohne zu reagieren und es ist folglich
kaum eine Konzentrationsabnahme zu erkennen (Abb. 3.3-6a). Um die Quervermischung im
Kanal zu verbessern, wurde eine Schittung aus Glassperlen mit 0,5 mm Durchmesser
eingebaut. Das Programm berlcksichtigt den erhéhten Transport quer zur
Stromungsrichtung in Form eines von der Partikelschittung und den Stromungsbedingungen
abhangigen radialen Dispersionskoeffizienten, der anhand von Literatur-Korrelationen
bestimmt wird. Die Simulation zeigte einen positiven Effekt der Schiittung (Abb. 3.3-6b). Die
daraufhin durchgefiihrten Experimente zur Direktsynthese, die im Folgenden diskutiert

werden, wurden daher stets mit der Glasperlen-Schittung im Membrankanal durchgefiihrt.

c(H,) (mol/m®)
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Abb. 3.3-6: Berechnete H,-Konzentration im Membrankanal. Druck im Sattiger: 50 bar, Druck in der

Membran: 55 bar, Flussigkeitsdurchsatz: = 50 ml/min, Gasdurchsatz (H,, Sattiger) = 100 ml/min, a/

leerer Membrankanal, b/ Membrankanal geftillt mit 0,5 mm Glasperlen.

3.3.4 Experimente mit katalytisch aktiven Membranen

Experimente zur H,O,-Direktsynthese mit katalytischen Membranen wurden ebenfalls

durchgeflihrt, wobei wegen hartnackiger Abdichtungsprobleme bei den Mehrkanalelementen

meistens 10 cm lange Einkanalrohre zum Einsatz kommen mussten. Membranen aus TiO,
und o-Al,O3; wurden mit Pd (Pd/Au) beschichtet (Tabelle 3.3-4) und fir die H,O.-

Synthesereaktion im Kreislaufmodus eingesetzt.

Tabelle 3.3-4: Praparierte katalytisch aktive Membranen mit abgeschiedener Aktivmetallmenge

Membran

Pd (Pd/Au) Menge [mg]

1-Kanal: Pd/TiO, (T2)
1-Kanal: Pd/TiO, (T3)
1-Kanal: PdAU/TIO, (T4)
1-Kanal: Pd/TiO, (T7)
1-Kanal: Pd/ Al,O3 (R104-05)
19-Kanale: Pd/TiO, (R391-E1)

16,7
17,7
21,7(Pd+Au)
8,4

15,7

114

Die meisten Versuche wurden mit MeOH als Lésungsmittel (mit den Zusétzen 0,03 mol L™
H,SO,4 und 15 mg L? NaBr) durchgefihrt, weil dies den Vorteil bietet beide Produkte (H,O,
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und H,0) analysieren zu kénnen und dadurch die Selektivitat des Katalysators zu H,O, direkt
(genauer) bestimmen zu kénnen. Als alternatives Losungsmittel kam auch H,O zum Einsatz.
Die ersten Experimente mit zwei unterschiedlichen TiO,-Membranen (Pd/TiO,-T3) und
PdAuU/TiO,-T4) bei vergleichbaren Bedingungen im Kreislaufmodus sind in Abb. 3.3-7
zusammengefasst. Beide Experimente fihrten zu sehr geringen H,O,-Konzentrationen (ca.
310" mol L™") bei schlechter Selektivitit zu H,0, — ca. 9% fiir den monometallischen

Katalysator. Der bimetallische Katalysator erreichte sogar eine noch schlechtere Selektivitat

von nur 5 %.

3,5x10* L
10799 [-O—H202] [~O— Selectivity | | H20—O—
3,0x10™ 10
2,5x10 4
—_— - 8
7 ] 2X1ONI g
2 2,0x10" + = a
E 3 e <
o 2 g
~ 4 r —
T 1,5x10" 1 S .°_.\°
1 -1x107 |4
1,0x10 -
| L2
5,0x10° El \
O
00 D —— —0— 0 Lo
0 1 2 3 4 5 6 7
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{b/ [-O—H202] |[—O— selectivity| | H20—+
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3,010+ O - 3x10°
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Abb. 3.3-7: H,O,-Direktsynthese mit katalytisch aktiven Membranen in MeOH: a/Pd/TiO,-T3,
H2/N2 =20/80, PH2/N2. = 55 bair, P02 =58 bar, F=20 ml min'1; b/ PdAU/TIOz-T4, H2/N2 =20/80,
Puzne = 50 bar, P, = 52 bar, F = 20 ml min™.
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Ein Versuch, die Produktivitdt der Anlage zu erhdhen, bestand in der Integration eines
zusatzlichen Katalysatorfestbettes im Kreislauf nach dem Membrankontaktor. Hierfir wurde
ein selbst praparierter Pulverkatalysator verwendet (0,5%Pd/TiO,-HITK). Das Festbett wurde
zwischen dem Membranmodul und dem Entspannungsventil in die Anlage eingebaut.

Die beiden Reaktanden wurden nach wie vor separat dem System zugefihrt (H, wurde in
der Flussigkeit unter Druck vorgesattigt und O, wurde Uber die Druckdifferenz von der
Aulenseite der Membran

zudosiert). Nach dem Membranmodul

passierte die
Reaktionsldsung das Katalysatorfestbett und wurde am Ausgang entspannt. Die Messung
mit der Membran Pd/TiO,-T3 in diesem Modus ist in Abb. 3.3-8 gezeigt. Die Reaktion wurde
Uber mehr als 40 Stunden verfolgt. Es wurde eine erhéhte H,O,-Bildung beobachtet, und

zwar bis zu 1,9.10° mol L™ nach 28 Stunden bei einer Anfangsselektivitat von 22%.
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6x107

- 30

—O—H202 Selectivity | | H20—+ |
2,0x10° [oxi0t 2
,UX 1
= O \<> -4x10° . 20 )
5 1.5x10° . "o 3
S O = =
; /El o Lax10°3 15 S
- <
T 1,0x10° O = S
F2x10% |10
| o
50x10% -4 A
" o / -1x10% |5
ke 0O
0,0 élﬁ'] T T T T T T T T 0 -0
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Abb. 3.3-8: H,O,-Direktsynthese mit der Membran Pd/TiO,-T3 (17,7 mg Pd) und einem zusatzlich
eingebauten Katalysatorfestbett mit 0,5%Pd/TiO,-Pulver (11 mg Pd). Bedingungen: Medium MeOH,
H./N, = 20/80, Pryno. = 50 bar, Po, = 55 bar, F = 6,5 ml min™", mpy = 28,7 mg.

Trotz der besseren Ergebnisse mit dem zuséatzlich eingebauten Katalysatorfestbett (Abb.
3.3-8), war das wichtigste Frage jedoch zu klaren, warum das Konzept des katalytischen
Diffusors bislang nicht wie erwartet funktionierte. Hinweise auf mogliche Griinde ergaben
sich aus der Simulation, bei der die Kopplung der chemischen Reaktion mit den
Transportvorgangen im Membrankontaktor berlcksichtigt wurde. Die Ergebnisse der
Rechnungen deuteten darauf hin, dass wegen der laminaren Strémung im Inneren des
Membranrohres der Hp-Stofftransport durch Diffusion von der Rohrmitte zum Rand (an die
katalytische Zone) zu langsam ist. Eine Moglichkeit, um die Quervermischung zu verbessern,
bestand im Einbau einer Schittung aus inertem Material. Glasperlen mit 0,5 mm

Durchmesser, die durch feine Netze am Eingang und Ausgang des Membranmoduls fixiert
64



wurden, wurden hierzu verwendet. Dabei wurde die Reaktion zunachst im einfachen
Durchgang getestet. Der Unterschied zum Kreislaufmodus war, dass nach der Entspannung
das Reaktionsgemisch nicht in den Gas/Flissig-Separator geleitet wurde, um die
Flissigphase zu rekomprimieren, sondern in einem separaten Behalter gesammelt wurde.
Die Probenahmestelle wurde ebenfalls gedndert. Statt aus der flissigen Phase im Separator,
wurde die Probe direkt nach dem Membranmodul gezogen.

Die ersten Messungen mit Glasperlen in einfachem Durchgang sind in Abb. 3.3-9 dargestelit
und wurden in H,O als Ldsungsmittel mit 3 unterschiedlichen Membranen durchgefihrt —
Pd/TiO,-T2, Pd/TiO,-T7 und Pd/Al,03-R104-05.

_ 5x10° 1x10™

= —¢— a/ Ti02-7, Flow 1 ml/min

€ 1|—O—b/ TiO2-7, Flow 10 ml/min

E  4x10°A ¢/ Ti02-2, Flow 35 ml/min L ax10® T
19 —O—d/ AL203, Flow 35 ml/min D Nej
° 1 El
& 3 s 2
o X107+ - 6x10 :_\
I E L §’
w m
S 2x10° -4x10° 1
T S
g 1x10°~ - 2x10° %
= 866—* —
o, : I

I
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0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
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Abb. 3.3-9: H,0,-Direktsynthese in einfachem Durchgang mit eingebauten Glasperlen (d = 0,5 mm)
und H,O als Loésungsmittel: a/TiO,-T7 Membran, F=1 ml min™, Hy/N, = 10/90, Ppno = 50 bar,
Pos; =56 bar; b/ TiO,-T7 Membran, F =10 ml min”, Hy/No = 30/70, Ppgne = 50 bar, Pgy, = 57 bar; cf
TiO,-T2 Membran, F =35 ml min™, Hy/No = 33/67, Puone = 30 bar, Po, = 35 bar; d/ AL,O3; Membran,
F =35 mlmin™, Hy/N, = 33/67, Pz = 30 bar, Po, = 35 bar.

Anhand der Abb. 3.3-9 sind zwei wichtige Zusammenhange zu erkennen:

(1) Der positive Effekt der eingebauten Inertschiittung auf der Produktivitdt des Katalysators.
Im Vergleich zu den Experimenten mit TiO,-Membranen ohne Schittung (Abb. 3.3-7a), hat
sich die gebildete H,O,-Menge mit Schiittung (Abb. 3.3-9b,c) erheblich erhoht, und zwar von
3-10* molL" auf 3,6:10° molL". Sogar die Membran aus Al,O;, die bei vielen
Vorexperimenten gar keine Aktivitdt gezeigt hatte, ergab nun eine H,O,-Bildung von ca.
0,1:10° mol L™ (Abb. 3.3-9d).

(2) Der Effekt des Flissigkeitsdurchsatzes auf die H,O.-Konzentration. Der Durchsatz, der
die Verweilzeit im Membrankontaktor bestimmt, zeigt einen erheblichen Einfluss auf die

Reaktion. Bei sehr kleinen Fliissen (1 ml min™, Abb. 3.3-9a) ist die Verweilzeit zu lang, und
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vermutlich wird das gebildete H,O, direkt weiter zu H,O zersetzt. Bei 10 ml min” und
ansonsten gleichen Reaktionsbedingungen (Abb. 3.3-9b) dagegen erhdhte sich die maximal
erreichte H,0,-Konzentration um einen Faktor von ca. 60 von 5,9:10° mol L auf 3,6:10°
mol L™ H,0..

Um die Selektivitat zu H,O, bestimmen zu koénnen, wurden weitere Experimente in
einfachem Durchgang mit zwei Einkanal-Membranen (Pd/TiO, und Pd/C-Al,O3) bei &hnlichen
Bedingungen in MeOH als Lésungsmittel durchgefihrt (Abb. 3.3-10).
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Abb. 3.3-10: H,O,-Direktsynthese in einfachem Durchgang mit eingebauten Glasperlen (d = 0,5 mm)
und MeOH als Losungsmittel: a/ Geodffnete Symbole — Pd/C-Al,O; Membran, F=8 mi min”,
Ho/N, = 30/70, Puyonz =50 bar, Po, =54,5 bar; b/ Geflillte Symbole — Pd/TiO,-T7 Membran,
F =13 mlmin™, Ho/N, = 30/70, Pz = 50 bar, Po, = 54 bar.

Es ist ein vergleichbares Verhalten beider Membranen zu beobachten, mit erreichten H,O,-
Konzentrationen bis 2,27 102 mol L™ (fir die Membran Pd/C-Al,O3) und stabiler Selektivitat
von uber 70 %.

Weiterhin wurde die Reaktion in MeOH mit eingebauten Glasperlen im Kreislaufmodus
durchgefihrt (mit Rekomprimierung der Flissigphase) mit einer der bisher besten
katalytischen Membranen (Pd/TiO,-7). Das Ergebnis ist in Abb. 3.3-11 gezeigt. Die Reaktion
wurde mehr als 10 Stunden lang verfolgt. Die maximal erreichte Konzentration von H,O,
betrug 3,18:102 mol L (0,14 Gew. %) bei einer akzeptablen Selektivitat von iiber 60 %. Es
wurde dann leider nach drei Stunden Reaktionszeit wieder eine Konzentrationsabnahme von
H,O, auf 1,38:102 mol L' nach 10 Stunden beobachtet. Die maximale Produktivitat der
Membran betrug 1,27 molizo2 geq ' h™ (43,18 gio02grq ' h”') bzw. bezogen auf die
Membranflache 6,06 moli0, m? h” (206,04 g0, m? h™'). Dieses Ergebnis nahert sich recht
gut an die Ergebnisse friherer Experimente mit auflen beschichteten katalytischen
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Membranen an (NEOPS-Projekt) — 1,65 moliz02 gra” b (56,1 grzo2grd ') bzw.
16,8 mO|H202 I"I"I-2 h-1 (544 JH202 I"I"I-2 h-1).
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Abb. 3.3-11: H,O,-Direktsynthese mit der Membran Pd/TiO>-7 in MeOH im Kreislaufmodus. Die
Membran ist mit 0,5 mm Glasperlen gefullt. Pyone = 50 bar, Ho/N, = 30/70, Po, = 54,5 bar,

F=5mlmin™.

Die beobachtete Abnahme der H,O,-Konzentration mit der Zeit konnte auf eine
Deaktivierung des Katalysators hindeuten, aber auch durch andere Faktoren wie z.B. eine
Zersetzung des gebildeten H,O, in der Versuchsapparatur verursacht werden. Mittels AAS-
Analysen in Bezug auf Pd in der Reaktionslésung und auch mit einem sehr empfindlichen
Pd-Reagenz (5% Dymethylglyoxim-Lésung in EtOH; Nachweisgrenze 2 ppm) konnte kein
Pd-Leaching detektiert werden.

Aus Zeitgrinden und hauptsachlich wegen der Abdichtungsprobleme konnten nur einige
wenige Experimente zur Direktsynthese mit Mehrkanal-Membranen in Kreislaufmodus
durchgefihrt werden. Zwei Messungen fir die gleiche 19-Kanal Membran aus TiO, bei zwei

unterschiedlichen Flussigkeitsdurchsatzen sind in Abb. 3.3-12 dargestellt.
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Abb. 3.3-12: H,0O.-Direktsynthese mit einer 19-Kanal Membran Pd/TiO,, im Kreislaufmodus, mit
eingebauten Glasperlen (d = 0,5 mm) und MeOH (1,3 L + 0,03 Mol L™ H,SO4 + 15 mg L™ NaBr) als
Lésungsmittel: a/ F =50 ml min'1, H2/N, = 30/70, Pyyne = 50 bar, Po, = 52,2 bar, mPd = 114 mg; b/

F =100 ml min™", Hy/N, = 30/70, Pz = 50 bar, Pg, = 52 bar, mPd = 114 mg.

Bei beiden Experimenten wurde Uber einem Zeitraum von 3 Stunden eine stabile H,O,-
Bildung beobachtet bis zu einer Konzentration von 4,7 102 mol L™ H,O, fiir das Experiment
mit 100 ml min™ Flissigkeitsdurchsatz. Die Selektivitit des Katalysators war dabei bereits zu
Beginn recht gering und nahm im Laufe der Zeit von 20 % auf 10 % noch weiter ab. Es

mussen daher sicherlich noch weitere Experimente mit Mehrkanal-Membranen durchgefuhrt

werden, um optimale Bedingungen flr die Reaktion zu finden.
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3.3.5 Stromungsverhalten in der Membran

Um die Stromungsverteilung auf die einzelnen Kanalen bewerten zu kdnnen, wurden einige
Messungen mit einem Laser-Doppler-Anemometer (LDA) durchgefuhrt, deren Ergebnisse in
Abb. 3.3-13 dargestellt sind.

Die Laser-Doppler-Anemometrie (LDA) ist ein berihrungsloses optisches Messverfahren zur
Bestimmung von Geschwindigkeitskomponenten in Fluidstrdomungen (Flissigkeiten und
Gase). Hierbei wird ein Laserstrahl mit Hilfe eines Strahlteilers in zwei Strahlen aufgeteilt.
Am Messpunkt kreuzen sich diese Strahlen wieder und es entsteht ein
Interferenzstreifenmuster. Ein Detektor misst hinter der Probe die beiden Streulichtwellen,
die von den Strémungspartikeln im Fluid ausgesandt werden. Die zu messenden Partikel
werden dem Fluid beigemischt und dirfen nicht zu klein (Fehler durch Brownsche
Bewegung) und nicht zu grol3 (Fehler, weil die Partikel dann gleichzeitig in mehreren
Interferenzstreifen liegen) sein. Das Messsignal ist eine Uberlagerung der beiden
Streuwellen, die durch eine Frequenzverschiebung (Doppler-Effekt) eine Schwebung
erzeugen. Die Frequenz der Schwebung ist proportional zur Geschwindigkeitskomponente
der Partikel und nennt sich Dopplerfrequenz. Aus diesem Frequenzunterschied berechnet
ein Auswertungsprogramm die lokale Partikelgeschwindigkeit. Eine Tracerpartikel bewegt
sich im Idealfall mit derselben Geschwindigkeit wie die Strémung, somit kann auf die
Stromungsgeschwindigkeit riickgeschlossen werden. Das zur Verfligung stehende FlowLite-
System der Firma Dantec Dynamics ist ein 1D-LDA-System und basiert auf einem 100 mW
Laser (A = 532 nm) und einem per Glasfaser angeschlossenen Photomultiplier-Detektor. Es
verfugt Uber eine Vorrichtung zur Montage der Optik fur horizontale und vertikale
Messungen. Die Software (BSA Flow Software, Dantec) ermoglicht die komfortable
Steuerung des LDA und des 1D-Traversiersystems sowie die Datenaufnahme und
-auswertung. Es wurde ein spezielles Gehause fir die Membran (7-Kanalrohr mit 25 cm
Lange) mit einem optischen Durchgang flir die Laserstrahlung gebaut. Die Messungen
wurden im 90°-Winkel zur Strémungsrichtung durchgeflinrt. Wasser wurde als Medium
gewahlt. Es wurde ein Volumenstrom von 25 L min™ eingestellt, der einer
Strémungsgeschwindigkeit im einzelnen Kanal (d = 0,6 cm) von 0,21 m s™ entspricht.

Die Messungen wurden quer zur Stromungsrichtung durchgefihrt, in fiinf Ebenen flr den
einzelnen Kanal Nr. 7 (von der Mitte bis zum Rand, Abb. 3.3-13a), und zusatzlich nur durch
die Mitte fur Kanal 1, 7 und 4 Abb. 3.3-13b. Die Ergebnisse zeigen recht gut, wie fir eine
laminare Strémung auch zu erwarten ist, eine maximale Strémungsgeschwindigkeit in der
Mitte des einzelnen Kanals (Abb. 3.3-13a). Weiterhin wird aber auch deutlich, dass im
mittleren Kanal die Stromungsgeschwindigkeit etwas hoher ist als in den dul3eren Kanalen

(Abb. 3.3-13b). Das koénnte auch beim Trocknungsschritt die der Katalysatorbeschichtung
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(Luftstromung) zu einer Aufkonzentrierung des Prakursors bevorzugt in der Innenschicht des

mittleren Kanals beitragen.
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Abb. 3.3-13: Geschwindigkeitsprofile der Strémung in einer 7-Kanal-Membran: a/ Messung fur den
mittleren Kanal (Nr. 7) in finf verschiedenen Ebenen - von der Mitte (Ebene 1) zum Rand (Ebene 5);
b/ Messung fiir drei Kanale 1, 7 und 4, durch die Mitte.

3.4 Scale-up und Demonstration (FS 2)

Die Kohlenstoffimpragnierung und Pd-Abscheidung waren schrittweise im Malstab
vergrofRert worden. Zunachst erfolgten Versuche auf 250 mm langen Einkanalrohren, in
einem zweiten Schritt erfolgten Versuche mit 250 mm langen 19-Kanalrohren. Es zeigte sich,
dass auch in der kompliziert geformten Struktur eine gleichmallige und vollstandige
Belegung der Tragerkanale mit Kohlenstoff und Pd erfolgte. Bei N,-Permeationsmessungen

wurde bei jedem Prozessschritt nur eine geringfugige Verringerung der Nj-Permeanzen
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ermittelt. Folglich waren der Kohlenstoff und das Pd erfolgreich an den Wandungen der

Tragerkeramik abgeschieden worden, ohne dass eine Porenblockierung auftrat.

Im nachsten Schritt sollte eine Kohlenstoffabscheidung und Pd-Impragnierung auf 0,5 m
langen 19-Kanalmembranen erfolgen. Es wurden zunachst zwei Membranrohre mit 0,1%iger
Phenolharzlésung infiltriet und  pyrolysiert.  Gravimetrisch  wurden fir beide
Membranelemente eine Kohlenstoffbeladung von 1,4 g/m? ermittelt, was sehr genau dem flr

kirzere Mehrkanalrohre ermittelten Werten entsprach (Abb. 3.4-1).

Bei der N,-Permeationsmessung wiesen beide Proben bereits vor der Beschichtung grof3e
Unterschiede auf (Abb. 3.4-1). Da beide Rohre vor der Verwendung mittels Bubble-Point-
Untersuchung Uberprift worden waren, kommen Defekte als Ursache fiir die Unterschiede
nicht in Frage. Es ist anzunehmen, dass die Unterschiede auf leichten Variationen der
Porenform und der offenen Porositat beruhen, was durch geringfiigige Schwankungen der

Sintertemperatur hervorgerufen werden kann.

1600 - - -~ - - - m - m r 1.80
1500 +------"-"-"-"-"-"-"-"-"“"-“"-“"—“"“"—“"—“"—“—“"—“"—“"—“—“"—“"—"—"—-~—"—-"-—"—-—---- -+ r 1.50
= b 1 &
g -
£ 1400 o @ +120 2
E ] 2
o =]
E 1%
,&113007 7777777777777777777777777777 " 77777777777777;0.90 é
3 L
£ s ] g
L A O[O +060 2
% 5
> A N2-Perm. Probe 1 1 X
® N2-Perm. Probe 2
100 T~ G-Beladung Probe 1~~~ T r 030
+ C-Beladung Probe 2
1000 T T 0.00
Tragermembran Tragermembran + C

Abb. 3.4-1: N,-Permeanz und Kohlenstoffbeladung fir zwei 0,5 m lange 19-Kanalrohre.

Nach der Beschichtung war Uberraschenderweise die Nj-Permeation gestiegen. Ursache
kann nur eine unzureichende Vorbehandlung (Trocknung) der Trdgermembranen vor der
ersten Messung gewesen sein. Die Unterschiede zwischen beiden Membranrohren blieben
aber auch Uber die Kohlenstoffbeschichtung erhalten.

Eine der beiden Membranen wurde letztlich mit Pd impragniert. Daflr wurde die
Beschichtungsanlage von Forschungsstelle 2 erneut erweitert und umgesetzt. Nach der
Impragnierung wurde erwartungsgemal eine leichte Reduktion der No-Permeanz festgestellt

(Abb. 3.4-2). Die Pd-Beladung lag bei 4,8 g/m? und war damit etwas hoher als rechnerisch
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moglich. Ursache kdnnte eine nicht ganz vollstdndige Umsetzung des Pd-Acetates in Teilen

der Tragerkeramik sein.
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Abb. 3.4-2: N,-Permeanz und Pd-Beladung flr ein 0,5 m lange 19-Kanalrohre.

Parallel zur Beschichtung des 0,5 m langen 19-Kanalrohres wurde ein weiteres 19-Kanalrohr
der Lange 250 mm allen Prozessschritten unterzogen. Das Rohr wurde zum Zwecke der
Analyse geteilt. Bereits mit bloRem Auge konnte eine starkere Dunkelfarbung des
Innenkanals erkannt werden, was auf eine verstarkte Pd-Abscheidung in diesem Bereich
hindeutete (Abb. 3.4-3). Es wurden daher EDX-Mappings am Innen und AulRenkanal
vorgenommen sowie quantitative EDX-Analysen in der 100 nm-Schicht des Innenkanals,
sowie jeweils auf der Innen- und Aulenseite eines mittleren und eines aulleren Kanals

(siehe eingetragene Punkte in Abb. 3.4-3).

Abb. 3.4-3: 19-Kanalrohre der Lange 0,25m und 0,5 m nach Kohlenstoffabscheidung und Pd-

Impragnierung (links) sowie Bruchflache eines 19-Kanalrohres mit EDX-Messpunkten (rechts).
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Im EDX-Mapping konnten ebenfalls deutliche Unterschiede im Pd-Anteil im inneren und im
auleren Kanal der 19-Kanalgeometrie erkannt werden (Abb. 3.4-4). Dennoch war in beiden
Kanalen Pd vorhanden und in der feinsten Membranschicht angereichert.

Bei der quantitativen EDX-Analyse zeigte sich, dass hohe Mengen von Pd im inneren Kanal
sowie auf der Innenseite der Mittelkandle angereichert war (Tabelle 3.4-1, Punkte 1 und 2).
Der Pd-Anteil nahm dann kontinuierlich bis zur AuRenseite des AuRenkanales ab. Dennoch
wurde auch dort eine Pd-Menge von 1,9 wt% ermittelt, was fir die katalytische Anwendung
ausreichend ist. Eine Homogenisierung der Pd-Verteilung kénnte vermutlich durch eine
bessere Fihrung des No-Stromes bei der Pd-Acetatabscheidung erreicht werden. Prinzipiell
lagen jedoch kohlenstoffbeschichtete und mit Pd impragnierte 19-Kanalrohre mit einer Lange

von 0,5 m vor, womit das Scale-up auf eine anwendungsrelevante GréRe gelungen war.

Tabelle 3.4-1: Pd-Anteil an verschiedenen Messpunkten der 19-Kanalgeometrie.

Messpunkt 1 2 3 4 5
Pd-Anteil [wt%] 14,9 14,4 5,0 3,3 1,9

Pol-“ertellung 15.0kY =500 20pm —: Pol-Verteilung 150k 1000 1 0pm =

Abb. 3.4-4: REM-Aufnahmen und EDX-Mapping der Pd-Verteilung am Innenkanal (links) und

AulRenkanal (rechts) einer 19-Kanalgeometrie.
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Zusatzlich zur Beschichtung von 19-Kanalgeometrien wurde auch ein Kapillarmodul der
Lange 250 mm mit Kohlenstoff beschichtet und mit Pd impragniert. Dabei konnten
gravimetrisch die ublichen Kohlenstoff- und Pd-Beladungen erreicht werden. Damit lag eine
weitere Geometrie zur Realisierung groflerer Membranflachen vor. Ein Kapillarmodul hatte
den Vorzug, dass ohne Weiteres der gesamte Membranaufbau einschlieflich
Kohlenstoffabscheidung und Pd-Impragnierung auf die KapillarauRenseite gebracht werden
kénnte. Dadurch wirde man zusatzliche Membranflache gewinnen und eine laminare

Strdomung an den Reaktionsflachen vermeiden.

Im Rahmen des Projektes sind Kohlenstoff und Pd auf diversen Membrangeometrien
unterschiedlicher Lange abgeschieden worden. Dabei war von auf3enbeschichteten
Einkanalrohren der Lange von 105 mm ausgegangen worden. Durch das Umstellen auf eine
Innenbeschichtung eroffnete sich der Weg zu Mehrkanalgeometrien. Durch deren
Verlangerung auf bis zu 0,5 m konnten letztlich Membranen mit einer Membranflache von
fast 0,1 m? pro Element hergestellt werden, was eine Malistabsvergrofierung um den Faktor
40 bedeutet (Tabelle 3.4-2:). Eine weitere Erh6hung der Membranflache durch Verwendung
von 1,2 m langen 19-Kanalrohren scheint maglich und lasst keine gréfieren Probleme bei der
Membranherstellung erwarten. Als  kompliziert erwiesen sich die laminaren
Strdbmungsverhaltnisse innerhalb der Membrankanale. Eine Alternative kdnnten
aulenbeschichtete Kapillarblndel sein. Bereits mit der jetzt entwickelten Technologie
kénnten Elemente mit 0,05 m* Membranflache hergestellt werden, was immer noch eine
Vergrélkerung des MalRstabes gegenliber der Ausgangssituation um den Faktor 20 darstellt.
Auch bei diesen Geometrien steht ein Scale-up, zunachst auf die Lange von 0,5m, in

Aussicht.

Tabelle 3.4-2: Vergleich der Membranflachen fur unterschiedliche Membrangeometrien.

Membrangeometrie Lange [mm)] Membranflache [m?]

innen auflen
1-Kanalrohr 105 0,0016 0,0023
1-Kanalrohr 250 0,005 0,007
7-Kanalrohr 250 0,029 -
19-Kanalrohr 250 0,046 -
19-Kanalrohr 500 0,097 -
Kapillarbiindel 250 0,036 0,053
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3.5Technookonomische Verfahrensanalyse (FS1, FS2)

Um die Herstellkosten fur H,O, produziert mit unserem System abschatzen zu konnen,
wurde eine vereinfachte techno6konomische Bewertung des Verfahrens durchgefuhrt. Die

Hauptfaktoren, welche die Herstellkosten bestimmen, sind:

Investitionen fiir die Anlage

Hauptkomponenten der Laboranlage, die in Abb. 3.1-1 dargestellt ist, sind der Sattiger (ca.
2.000 €), der Durchflussmesser (ca. 2.500 €), der Membranmodul (ca. 1.000 €), das
Entspannungsregelventil (ca. 2.200 €), der Separator (ca. 500 €) und die Hubkolbenpumpe
(ca. 3.400 €). Die Kosten addieren sich auf Brutto 9.100 €.

Materialkosten

Hier sind die Membrankosten (Trager), die Kosten fir die Kohlenstoffinfiltration und die
Kosten fur den Pd-Préakursor zu nennen.

Als Malstab wurde eine 19-Kanal Membran mit 0,5 m Lange ausgewahlt. Der Preis fir ein
solches innen beschichtetes 19-Kanal-Element mit 0,5 m Lange liegt zurzeit bei 840 €/m?.
Bei 1,2 m Lange sinkt der Preis auf 630 €/m?. Der Preis fiir die Kohlenstoffabscheidung liegt
bei ca. 7,70 € pro Membranrohr (egal wie lang). Entsprechend erhoht sich der spezifische
Preis mit Kohlenstoffbeschichtung beim 19-Kanalrohr auf derzeit 850 €/m? (0,5 m Lange)
bzw. potenziell 665 €/m? (1,2 m Lange).

Der Preis des Pd-Prakursors fur Kleinmengen betragt ca. 50 €/g und konnte laut
Herstellerinformationen auf etwa 16 €/g sinken (fur Mengen im Multi-Kilogramm-Bereich).
Die Abscheideeffizienz der Pd-Acetat-Beschichtung ist mit ca. 94 % sehr hoch (Mittelwert der
Werte in Tabelle 3.2-1).

Betriebskosten

Aus Vereinfachungsgrinden werden hier zunachst nur die Kosten fur die Reaktanden —
Sauerstoff und Wasserstoff berlcksichtigt. Sauerstoffpreis - 50 €/t, Wasserstoffpreis —
800 €/t

Als Basis fir die weitere Berechnung dient das Experiment mit einer kohlenstoffinfiltrierten
katalytischen Membran aus Al,O3, dargestellt in Abb. 3.3-10:

Bedingungen:
¢ Kontinuierlicher Betrieb (einfacher Durchgang)

e Membran: Pd/2%C-AL,03; (Messung am 02.03.2009)
e d=0,7cm,L=8cm,V,=3,1ml, S;=17,6 cm?=17,6 10* m?
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e mpg=6,910°g, Pd-Beladung = 3,92 gps/m?

e Loésungsmittel: MeOH + 0,03 mol/L H,SO4 + 15 mg/L NaBr

e Py=50 bar (H2/N,=30/70 Vol.-%), C(H.) = 6,96 102 mol/L (nach Henry-Gesetz)

¢ Fjg =8 ml/min

e P(O;) =54 bar (100%), C(02)=0,511 mol/L (nach Henry-Gesetz)

e F(Oy) = 03n (200 ml/min) — Vout (136 ml/min) = 64 ml/min

o Verweilzeit = V;,/Fj, = 0,3875 min= 6,46 10° h

e Erreichte H,0,-Konzentration = 2,35 1072 mol/L

e Erreichte H,0-Konzentration = 7,90 10 mol/L

e Selektivitat = H,0,/(H,0,+H,0) = 75 %

e Produktivitat: 6,41 mol H,O2/m,,h bzw. 1,63 mol H,O2/gpg,h

e Hy-Umsatz = (H0,+H,0)/Ha0= (2,35 102 + 7,9 10°)/6,96 10%= 3,14 10?/ 6,96 102 =
0,45

Ubertragen auf ein 19-Kanal-Element mit der gleichen Produktivitdt und Pd-Beladung wie in
diesem Experiment festgestellt ergeben sich unter Annahme einer Lebensdauer der
Membranen von 3 Jahren Herstellkosten fir H,O, von:

Fur 50 cm 19-Kanal: 360 €/t H,O,

Fir 1,2 m 19-Kanal: 271 €/t H,0O,

Noch nicht darin enthalten sind die Investitionen fiir die Anlage. Wirde man ein 1,2 m langes
19-Kanal-Element in die vorhandene Laboranlage integrieren, so hatte die Anlage eine
Membranflache von 0.23 m? und wiirde bei 8000 Betriebsstunden pro Jahr etwa 340 kg H.O,
produzieren. Auch bei einer relativ langen Abschreibungsdauer von 10 Jahren wiirde daraus
noch ein prohibitiv hoher zusatzlicher Kostenbeitrag der Anlage von 2.690 €/t H,0,
resultieren. Dabei ist allerdings zu berlcksichtigen, dass es sich um eine Laboranlage
handelt, die in keiner Weise bezlglich der Kosten optimiert ist, und dass bisher keine
systematischen Untersuchungen dazu vorliegen, in welcher Hohe flir eine technische Anlage
die Anlagenkosten pro Membranflache anzusiedeln waren. Um konkurrenzfahige
Herstellkosten fir H,O, zu erreichen, waren allerdings spezifische Anlagenkosten von ca.
2.000-4.000 € sicherlich einzuhalten. Bei einer Abschreibungszeit der Anlage von 5-10
Jahren wirde daraus ein zusatzlicher Kostenbeitrag in Hoéhe von 115-460 €/t H,O, fir die
Anlageninvestitionen resultieren. Fur 1,2 m lange 19-Kanal-Elemente, Anlagenkosten von
2.000 €/m? und 5 Jahre Abschreibungszeit ergében sich damit erwartete Herstellkosten von
ca. 500 €/t H,0..
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4 Zusammenfassung

Der Schwerpunkt der Arbeiten im Rahmen des Projektes lag auf zwei wichtigen Aspekten:

Membranpréparation und Charakterisierung

Um das kontinuierliche Verfahren zur H,O,-Direktsynthese realisieren zu kénnen, war das
Umsteigen von aufRen beschichteten katalytischen Membranrohren auf Membranelemente
mit innen liegender aktiver Schicht notwendig. Hierzu wurden Ergebnisse zur Entwicklung
einer neuen Katalysatorbeschichtungsmethode, basierend auf die Impragnierung und
Zersetzung von Palladiumacetat, und Charakterisierung der beschichteten asymmetrischen
Rohrmembranen dargestellt und diskutiert. Die Methode wurde bei Forschungsstelle 1
entwickelt und fir Membranelemente aus o-Al,Os, TiO, und kohlenstoffinfiltriertem Al,O3 mit
unterschiedlicher Geometrie (Ein- und Mehrkanal-Elemente) verifiziert. Sie wurde im
Anschluss von Forschungsstelle 2 GUbernommen und erfolgreich fir Membranlangen bis
50 cm adaptiert. Der Fokus lag bisher auf der Monometall-Beschichtung der Membranen mit
Pd und deren umfassender Charakterisierung beziiglich der PartikelgroRe und der Pd-
Verteilung. Mit der Pd-Acetat-Beschichtungsmethode wurden fest haftende Pd-Nanopartikel
mit einer GrélRe von etwa 10 nm, die nahezu quantitativ in der feinporigen Schicht auf der

Innenseite des Membrankanals (bis etwa 40 um Tiefe) abgeschieden wurden.

Experimente zur Direktsynthese von Wasserstoffperoxid

Am Anfang des Projektes wurde die vorhandene Laboranlage erweitert und in Betrieb
genommen. Hierzu musste ein neues Regelungskonzept fur den kontinuierlichen Prozess
entwickelt werden. Es wurde ein stabiler Betrieb mit eingestellter Druckdifferenz
Gas/Flussigkeit bis zu 10 bar in Wasser und bis zu 5 bar in Methanol Uber mehrere Tage mit
kurzen Einkanal-Membranen erreicht (10 cm Lange und 1 cm AuRendurchmesser).

Die Integration von Mehrkanal-Elementen hat sich wegen hartnackiger Abdichtungsprobleme
bis zuletzt verzoégert. Dennoch gelang es in der Endphase des Vorhabens noch, auch mit
25 cm langen 19-Kanal-Elementen (2,5 cm Aufiendurchmesser) einen stabilen Betrieb (bis 2
bar Druckdifferenz) Gber mehrere Stunden aufrecht zu erhalten.

Um die beste Katalysatorkombination (Aktivmetall und Trager) fir die H,O»-Synthese
auswahlen zu koénnen, wurden systematische Experimente mit selbst praparierten
Tragerkatalysatoren im Batch-Betrieb durchgefiinrt. Die Messungen zeigten einen
erheblichen Effekt des Tragers auf die Aktivitat der Katalysatoren. Es konnten zwei viel
versprechende Katalysatortypen identifiziert werden (Pd/TiO, und Pd/C-Al,O3). Im Anschluss
wurden diese Materialien als Membrantrager ausgewahlt. Die Experimente im Batch-Betrieb
dienten auch als Nachweis, dass die hier entwickelte Pd-Acetat-Methode zur Praparation

katalytisch aktiver Membranen, tatsachlich zu aktiven Katalysatoren fir die Direktsynthese
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von H,O, fuhrt. Anhand dieser Messungen wurde auch die Kinetik der Reaktion
exemplarisch am Katalysator Pd/C-Al,O3; untersucht, indem die verschiedenen Teilreaktionen
(Reaktionsschema Abb. 1.2-1) separat bei unterschiedlichen Bedingungen vermessen
wurden. Die ermittelten Schatzwerte flr die kinetischen Parameter (Aktivierungsenergien
und Stossfaktoren) dienten als Basis flr ein Matlab-Modell, das den Membrankontaktor
beschreibt und die Kopplung von Stofftransport und chemischer Reaktion innerhalb des
Reaktionskanals berucksichtigt. Die ersten Simulationen zeigten, dass die laminare
Stromung im Membrankanal sich unglinstig auf die Reaktion auswirkt, weil in diesem Fall der
Stofftransport des Wasserstoffs durch Diffusion von der Mitte des Kanals bis zur
Reaktionszone am Rand stark limitierend wirkt. Dies war der wichtigste Hinweis fir weitere
Experimente mit den katalytisch aktiven Membranen. Um die Durchmischung im Kanal zu
intensivieren, wurde die Innere des Membranrohrs mit einer Inertschittung aus Glasperlen
mit 0,5 mm Durchmesser gefiillt, was zu einer deutlichen Verbesserung der Aktivitat der
katalytischen Membranen gefiihrt hat. Bei Experimenten im Kreislaufmodus wurde dennoch
eine unerwilinschte Abnahme der H,O,-Konzentration mit der Zeit registriert, die eventuell auf
eine Deaktivierung des Katalysators mit der Zeit (moglicherweise als Folge eines
veranderten Oxidationszustands des Palladiums) oder auf eine zusatzliche unkontrollierte
H,0,-Zersetzung in der Apparatur zurlckzufihren sein kénnte. Leaching von Pd konnte
ausgeschlossen werden. Aufgrund dieser Problematik wurden die Messungen im einfachen
Durchgang durchgefihrt, wodurch eine direkte Bewertung der Membranaktivitdt nach einem
Experiment moglich wurde. Weiterhin wurden die Mehrkanal-Elemente erfolgreich im System
implementiert, wobei die Reaktionsbedingungen mit solchen Membranen sicherlich noch
optimiert werden mussen. Die besten Ergebnisse wurden bislang mit Pd-beschichteten
Einkanalrohren aus kohlenstoffinfiltriertem Al,O3; oder TiO, (d, =1 cm, d;= 0,7 cm, | =10 cm)
im einfachen Durchgang erzielt. Hierbei wurden Produktivitdten bis zu 6,41 molyz02 m2h’

bzw. 1,63 moliz02 grs ' h™' bei einer Selektivitét liber 70% gemessen.

5 Gegeniiberstellung der Ergebnisse mit den Zielsetzungen des Antrages

Die im Antrag vorgesehenen Ziele konnten gréftenteils erreicht werden.

Ein Katalysatorbeschichtungsverfahren fir asymmetrische anorganische Membranen mit
innen liegender feinporiger aktiver Schicht wurde entwickelt und erfolgreich flir verschiedene
Membrangeometrien und Membranlangen eingesetzt (Ein- und Mehrkanalelemente mit
Langen bis zu 0,5 m). Die praparierten katalytischen Membranen wurden in Bezug auf
Palladiummenge-, -Verteilung und -Partikelgrole umfassend charakterisiert. Bimetall-
Beschichtungen mit Pd/Aq, Pd/Au und Pd/Ir waren urspriinglich geplant, konnten aber nur
zum Teil realisiert werden. Es wurden Beschichtungen mit Pd/Au, dem nach

Literaturangeben aussichtsreichsten System [6], [17], [19], [20], durchgefiihrt und die
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Membranen auf die Verteilung der Aktivmetalle hin untersucht. Umfassende Untersuchungen
zur Zusammensetzung und Legierung den beiden Metallen (Pd/Au) konnten aus Zeitgrinden
allerdings nicht durchgefuhrt werden. Nach Hinweisen in der Literatur ist das System Pd/Ag
ungunstig fur die H,O,-Synthese [32], [34]. Pd/Ir-Beschichtungen konnten aus zeitlichen
Grunden nicht realisiert werden.

Die Erweiterung der bestehenden Versuchsapparatur fir den kontinuierlichen Betrieb wurde
erfolgreich abgeschlossen und die stabile Betriebsweise mit Ein- und Mehrkanal-Membranen
verifiziert. Es wurden mehrere Laborexperimente zur H,O,-Direktsynthese durchgefiihrt und
dadurch wichtige Erkenntnisse Uber die Betriebsbedingungen und die Aktivitdt der
katalytischen Membranen gewonnen.

Die geplante Umsetzung des Verfahrens als Prototyp und eine in situ-Erzeugung von H,O,
mit Anwendung flr die Wasserreinigung konnten aus Zeitgriinden leider nicht mehr realisiert

werden.

6 Darstellung der Auswirkungen der erzielten Ergebnisse auf den wissenschaftlich-

technischen Fortschritt und ihren Nutzen fiir kleine und mittlere Unternehmen

Aus technischer Hinsicht sind die erzielten Ergebnisse zur Praparation der katalytischen
Membranen von direktem Nutzen fir kleine und mittlere Unternehmen. Es steht ein
Verfahren zur katalytischen Beschichtung von Membranmodulen zur Verfigung, das in die
Praxis Ubertragen werden kann. Dabei ist die Verteilung der Aktivkomponente direkt in der
feinporigen Deckschicht auf der inneren Seite des Membrankanals gut steuerbar. Die teure
Aktivkomponente wird in hochdisperser Form als gut haftende Nanopartikel mit einer Gréf3e
von ca. 10 nm abgeschieden. Katalysatorhersteller, Hersteller anorganischer Membranen,
Unternehmen der chemischen Industrie und Verfahrensentwickler, die im Bereich
katalytischer Verfahren tatig sind, kdnnen von diesen Erfahrungen profitieren.

In  wissenschaftlicher Hinsicht kénnten die gewonnenen Erkenntnisse Uber die
Funktionsweise des Membrankontaktors weiter zu Optimierung solcher Systeme benutzt
werden. Die katalytisch aktiven, keramischen Membranen koénnen aufer zur H,O.-
Direktsynthese auch fliir andere katalysierte Gas/Flissig-Reaktionen eingesetzt werden, wie
z.B. Hydrierungen organischer Verbindungen in unterschiedlichen Ldsungsmitteln. Das
Konzept des katalytischen Membrankontaktors bietet unter anderem eine kompaktere
Bauweise und eine verbesserte Anlagensicherheit.

Die erzielten Ergebnisse zur Kinetik der H,O,-Direktsynthese kénnen von Nutzen fir die
Durchflihrung der Reaktion unter anderen Bedingungen und ggf. auch mit anderen Arten von
Lésungsmitteln (CO, als griines Losungsmittel) sein.

Die Nutzung der Projektergebnisse ist hauptsachlich den Fachgebieten Umwelttechnik

(Reinigung von Industrieabwassern mit Wasserstoffperoxid), Chemie und Verfahrenstechnik
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zuzuordnen. Auch moglich ist eine Nutzung der Projektergebnisse im Bereich
Werkstoffe/Materialien (Funktionsmaterialien). Betroffene Wirtschaftszweige sind in erster
Linie die chemische Industrie (Verfahrensentwickler und -betreiber) und die keramische
Industrie (Membranhersteller), das Textil- und Bekleidungsgewerbe sowie auch das Papier-,
Verlags- und Druckgewerbe als potentielle Nutzer von Wasserstoffperoxid. Auf den Sektoren
Anlagenbau und Umwelttechnik sowie anorganische Membranen sind viele kleine und
mittlere Unternehmen tatig, welche die gewonnenen Forschungsergebnisse nutzen und auch

wirtschaftlich davon profitieren kénnen.

7 Zusammenstellung aller Arbeiten, die im Zusammenhang mit dem Vorhaben

veroffentlicht wurden, oder in Kiirze veroffentlicht werden sollen

Die Ergebnisse des Vorhabens wurden im Rahmen von Vortrdgen und Poster-
Prasentationen auf folgenden Tagungen und Seminaren vorgestellt:

¢ Aneta Pashkova, “Entwicklung eines inharent sicheren, kostenglinstigen und flexiblen
Verfahrens zur Herstellung von Wasserstoffperoxidlésungen durch Direktsynthese
mittels katalytisch beschichteter Membranen”, Seminarvortrag zur Projektvorstellung
am Karl-Winnacker-Institut der DECHEMA e.V., 16. Februar 2007, Frankfurt am
Main, Deutschland.

e Aneta Pashkova, Karel Svajda, Roland Dittmeyer, ,Direct Synthesis of Hydrogen
Peroxide in a Catalytic Membrane Contactor”, Poster, 40. Jahrestreffen Deutscher
Katalytiker, 14 - 16 Marz 2007, Weimar, Deutschland.

e Aneta Pashkova, Karel Svajda, Roland Dittmeyer, ,Direct Synthesis of Hydrogen
Peroxide in a Catalytic Membrane Contactor”, Vortrag, Europacat VIII, 26 - 31 August
2007, Turku/Abo, Finnland.

e Roland Dittmeyer, Karel Svajda, Aneta Pashkova, ,Direct Synthesis of Hydrogen
Peroxide in a Catalytic Membrane Contactor, Vortrag, European Congress of
Chemical Engineering 6 (ECCE 6), 16 - 21 September 2007, Kopenhagen,
Danemark.

¢ Aneta Pashkova, Roland Dittmeyer, ,Direct Synthesis of Hydrogen Peroxide in a
Catalytic Membrane Contactor®, Vortrag, 15. Jahreskolloquium des Karl-Winnacker-
Instituts der DECHEMA e.V., November 2007, Frankfurt am Main, Deutschland.

e Aneta Pashkova, Roland Dittmeyer, ,Process development for small-scale direct
synthesis of hydrogen peroxide in a catalytic membrane contactor®, Vortrag, 20.
Internationalen Symposium fir Chemische Reaktionstechnik (ISCRE 20), 7 - 10
September 2008, Kyoto, Japan.
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e Aneta Pashkova, Roland Dittmeyer, ,Direktsynthese von Wasserstoffperoxid in einem
katalytischen Membrankontaktor”, Seminarvortrag am Karl-Winnacker-Institut der
DECHEMA e.V., 24. Oktober 2008, Frankfurt am Main, Deutschland.

Darlber hinaus wurden jahrlich Poster im Rahmen des im November stattfindenden
Jahreskolloquiums des Karl-Winnacker-Instituts prasentiert (2006-2008) sowie auch im
Rahmen der ACHEMA 2009, vom 11. bis 15. Mai 2009 in Frankfurt am Main.

Teile der Ergebnisse wurden in der folgenden Zeitschrift veréffentlicht:
¢ Aneta Pashkova, Karel Svajda, Gary Black and R. Dittmeyer, ,Automated system for
spectrophotometric detection of liquid phase hydrogen peroxide for concentrations up
to 5% w/w", Review of Scientific Instruments, 80, 2009, 055104.

Folgende Aktivitaten sind fiir 2009 geplant:
e Vortrag, 9th International Conference on Catalysis in Membrane Reactors (ICCMR 9),
28. Juni — 02. Juli 2009, Lyon, France.
e Vortrag, 8th World Congress of Chemical Engineering (WCCE 8), 23-27 August 2009,
Montreal/Quebec, Kanada.
e Ein Manuskript Uber die Ergebnisse zur H,O,-Direktsynthese mittels katalytisch
aktiver Membranen ist derzeit in Vorbereitung; es soll in der Zeitschrift ,Chemical

Engineering Science® oder ,Chemical Engineering Journal® veréffentlicht werden.

In allen Veroéffentlichungen und Vortragen wird darauf hingewiesen, dass das Vorhaben aus
Mitteln des Bundesministeriums fir Wirtschaft und Technologie Uber die AiF gefordert

worden ist.

8 Angaben dariiber, ob gewerbliche Schutzrechte aus dem Vorhaben erworben

wurden und ob ihre Anmeldung beabsichtigt ist

Fir die hier verfolgte spezielle Verfahrensvariante der Direktsynthese von H,O, wurde im
Vorfeld des Antrages eine Patentanmeldung beim Deutschen Patentamt (DE 10 2005 042
920.3, Anmeldedatum: 08.09.2005) und spéater eine korrespondierende PCT-Anmeldung
(PCT/DE2006/001584) eingereicht. Bei der Diskussion der Verwertungsinteressen im
projektbegleitenden Ausschuss wurde deutlich, dass die dort vertretenen Firmen an einer
Ubernahme der Schutzrechte derzeit nicht interessiert sind. Die DECHEMA wird die

Patentanmeldung nur in Deutschland sowie in Indien weiter verfolgen.
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9 Projektforderung

Das Forschungsprojekt wurde vom Bundesministerium flr Wirtschaft und Technologie
(BMWi) uber die Arbeitsgemeinschaft industrieller Forschungsvereinigungen — Otto von
Guericke e.V. (AiF) unter der Projektnummer AiF-14872 BG/1 gefordert.
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Glasperlen. 62
Abb. 3.3-7: H;O,-Direktsynthese mit katalytisch aktiven Membranen in MeOH: a/ Pd/TiO»-
T3, Hy/N> = 20/80, Piopa. = 55 bar, Poy = 58 bar, F = 20 ml min”'; b/ PdAu/TiO»-T4,

H>/N> = 20/80, P> = 50 bar, Po> = 52 bar, FF = 20 ml min. 63
Abb. 3.3-8: H;O,-Direktsynthese mit der Membran Pd/TiO,-T3 (17,7 mg Pd) und einem
zusdtzlich eingebauten Katalysatorfestbett mit 0,5%Pd/TiO,-Pulver (11 mg Pd).
Bedingungen: Medium MeOH, Hy/N, = 20/80, Pz = 50 bar, Po; = 55 bar,

F = 6,5 mlmin”, mpg = 28,7 mg. 64
Abb. 3.3-9: H,O,-Direktsynthese in einfachem Durchgang mit eingebauten Glasperlen

(d = 0,5 mm) und H,O als Losungsmittel: a/TiO,-T7 Membran, F = 1 ml min'l,

H>/N> = 10/90, Py = 50 bar, Poy = 56 bar; b/ TiO>-T7 Membran, F = 10 ml min’’,
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Hy/N> = 30/70, P> = 50 bar, Po> = 57 bar; ¢/ TiO>-T2 Membran, F = 35 ml min'],

Hy/N> = 33/67, Py = 30 bar, Poy = 35 bar; d/ AL;O3 Membran, F = 35 ml min'j,

H>/N> = 33/67, P> = 30 bar, Po> = 35 bar. 65
Abb. 3.3-10: H,0,-Direktsynthese in einfachem Durchgang mit eingebauten Glasperlen

(d = 0,5 mm) und MeOH als Losungsmittel: a/ Gedffnete Symbole — Pd/C-Al,O3; Membran,
F=8ml min'l, Hy/N> = 30/70, Pz = 50 bar, Po; = 54,5 bar, b/ Gefiillte Symbole —
Pd/TiO>-T7 Membran, F = 13 ml min”, Hy/N> = 30/70, Pyan: = 50 bar, Po, = 54 bar. 66
Abb. 3.3-11: H,O,-Direktsynthese mit der Membran Pd/TiO,-7 in MeOH im Kreislaufmodus.
Die Membran ist mit 0,5 mm Glasperlen gefiillt. Pyyn, = 50 bar, Hy/N, = 30/70, Po, = 54,5
bar, F = 5 ml min. 67
Abb. 3.3-12: H,0,-Direktsynthese mit einer 19-Kanal Membran Pd/TiO,, im Kreislaufmodus,
mit eingebauten Glasperlen (d = 0,5 mm) und MeOH (1,3 L + 0,03 Mol L H,SO, + 15 mg L’
! NaBr) als Losungsmittel: a/ F = 50 ml min”!, Hy/N> = 30/70, Praps = 50 bar, Poy = 52,2
bar, mPd = 114 mg; b/ F = 100 ml min'], H>/N> = 30/70, Pran> = 50 bar, Po> = 52 bar, mPd
=114 mg. 68
Abb. 3.3-13: Geschwindigkeitsprofile der Stromung in einer 7-Kanal-Membran: a/ Messung
fiir den mittleren Kanal (Nr. 7) in fiinf verschiedenen Ebenen - von der Mitte (Ebene 1) zum

Rand (Ebene 5); b/ Messung fiir drei Kandle 1, 7 und 4, durch die Mitte. 70
Abb. 3.4-1: N>-Permeanz und Kohlenstoffbeladung fiir zwei 0,5 m lange 19-Kanalrohre. 71
Abb. 3.4-2: N,-Permeanz und Pd-Beladung fiir ein 0,5 m lange 19-Kanalrohre. 72

Abb. 3.4-3: 19-Kanalrohre der Léinge 0,25 m und 0,5 m nach Kohlenstoffabscheidung und
Pd-Imprdgnierung (links) sowie Bruchfliche eines 19-Kanalrohres mit EDX-Messpunkten
(rechts). 72
Abb. 3.4-4: REM-Aufnahmen und EDX-Mapping der Pd-Verteilung am Innenkanal (links)

und Aufenkanal (rechts) einer 19-Kanalgeometrie. 73
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