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Kurzfassung

In einem Kreislauf aus Hydrierung und Dehydrierung kénnen fliissige organische Hydride (LOH) zur Spei-
cherung von Energie aus fluktuierenden erneuerbaren Quellen genutzt werden. Das Speichermedium LOH
wie z.B. Methylcyclohexan eignet sich hervorragend fiir die Entwicklung neuartiger Energiespeichersyste-
me, da es sowohl fiir die Speicherung von Wasserstoff als auch von Wirme verwendet werden kann. Fiir
das Konzept der Wasserstoffspeicherung, welches unter der Abkiirzung LOHC (Liquid Organic Hydrogen
Carrier) bekannt ist, werden bevorzugt LOH mit geringer Reaktionsenthalpie ausgewihlt. Die vorliegende
Arbeit bezieht sich hingegen auf das stationdre Konzept der Wirmespeicherung mit dem Namen LORC
(Liquid Organic Reaction Cycle), bei dem vorzugsweise LOH mit hoher Reaktionsenthalpie eingesetzt wer-
den.

In dieser Arbeit wird eine Machbarkeitsstudie zur endothermen Dehydrierung von Methylcyclohexan als
kompaktes Element des Wirmespeicherkonzeptes LORC vorgestellt. Die Dehydrierung wurde in einem
mikrostrukturierten Reaktor untersucht, der eine effiziente Warmeiibertragung ermoglicht. Die Integration
einer Pd-Membran in den mikrostrukturierten Reaktor, welche mit der in-situ Abscheidung von reinem
Wasserstoff einhergeht, wurde in einem neuartigen planaren Membran-Modul mit katalytischem Festbett
umgesetzt. Im Zuge der experimentellen Entwicklung des mikrostrukturierten Membran-Moduls wurden
Stiitzstrukturen direkt ober- und unterhalb der Pd-Membran eingefiigt, um die mechanische Belastung an
der Membran zu verringern.

Grundsitzliche Studien zum Katalysator wurden im mikrostrukturierten Klemmreaktor durchgefiihrt: Zu
diesem Zweck wurden verschiedene Katalysatoren auf mikrostrukturierten Folien hergestellt. Der beste Ka-
talysator fiir die Dehydrierung von Methylcyclohexan bestand aus der Aktivkomponente Pt und dem poro-
sen Triger Al,O3. Die reproduzierbare Herstellung des Wandkatalysators und des Katalysatorpulvers wurde
gezeigt. Bei der Herstellung des Wandkatalysators wurde die Beschichtungsmethode an die geringe Grof3e
der Mikrokanile angepasst, indem das Beschichtungswerkzeug, die Kanalgeometrie, die Trocknung und die
Beladung mit Aktivkomponente genauer untersucht wurden. Die Katalysatoreigenschaften wurden schlief3-
lich detailliert diskutiert hinsichtlich Oberflache, Verteilung der Aktivkomponente und Reproduzierbarkeit.
Die getesteten Katalysatorschichten desaktivierten sehr schnell bei Umgebungsdruck im mikrostrukturier-
ten Klemmreaktor. Auf der Katalysatoroberflache wurde Kohlenstoff mit Hilfe der Raman-Spektroskopie
nachgewiesen. Der Katalysator wurde anhand einer Oxidation und anschlieBender Reduktion unter mil-
den Bedingungen regeneriert. Durch die Verwendung eines anderen Katalysatortriagers oder eines Bimetall-
Katalysators war es nicht moglich, die Desaktivierung zu verhindern. Eine geringere Desaktivierungsge-
schwindigkeit wurde bei einem hoheren Druck im mikrostrukturierten Klemmreaktor beobachtet. Die Des-
aktivierung des Katalysatorpulvers wurde im gradientfreien Kreislaufreaktor untersucht; dabei wurde sie
durch riickvermischten Wasserstoff gehemmt. Trotzdem fand auch hier die Bildung von Koks auf der Ober-
flache des Katalysatorpulvers statt, welche schlieBlich mit Hilfe einer TGA bestimmt wurde.

In einem mikrostrukturierten Membranreaktor stehen diese beiden vorteilhaften Bedingungen - der hohe

Druck und die Anwesenheit von H> - in der Reaktionszone zur Verfiigung: Bei einem Verzicht von Spiilgas
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liegt ein hoher H,-Partialdruck entlang des gesamten Katalysators vor. Darum wurde die experimentelle
Untersuchung der H,-Abtrennung an der Membran ohne Spiilgas und mit Betriebsparametern von bis zu
13 bar und 400 °C durchgefiihrt. Anhand der Experimente wurden eine hohe Reinheit des abgetrennten
Wasserstoffs, die Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite hin und eine teilweise verhinderte
Desaktivierung des Katalysators gezeigt. Dabei wurde die Abtrennung von H, nicht durch die Bildung von
Koks beeinflusst. Unter den getesteten Reaktionsbedingungen blieb die Stabilitit der Membran auch nach
mehreren Regenerationszyklen erhalten.

AnschlieBend wurden die Betriebsbedingungen im mikrostrukturierten Membran-Modul variiert und das
Verhiltnis zwischen Membranoberflache und Katalysatormasse bestimmt. Diese Erfahrungswerte wurden
fiir die Modellierung der Dehydrierung genutzt. Die Studie ergab, dass unter Verwendung eines kataly-
tischen Festbettes die maximale Membran- und Katalysatornutzung mit einem optimalen Verhiltnis von
Membranfliche zu Katalysatormasse erzielt werden kann. Die im Modell beriicksichtigte Aktivitdt des
Pt/Al, O3-Katalysators wurde zuvor an die experimentellen Daten im Kreislaufreaktor angepasst. Mit dem
erstellten Modell wurde eine VergroBerung des MafBstabs und eine Vervielfiltigung des Membran-Moduls
in Bezug auf ein Wirmespeichersystem von 50 kW betrachtet. Dabei wurde die Membranfldche eines ein-
zigen Prototyp-Moduls um den Faktor 200 vergroBert. Fiir eine effiziente Dehydrierung in dem Prototyp-
Modul wurde ungefihr eine Energie von 200 W benétigt. Daraus folgte fiir das 50 kW -System eine Anzahl
von 250 Prototyp-Modulen, die in fiinf parallel zueinander geschalteten Stapeln aufgeteilt werden. Obwohl
das 200 mm lange und breite Prototyp-Modul in der vorliegenden Arbeit nicht experimentell getestet wurde,
zeigte die theoretische Betrachtung, dass das neuartige Konzept des planaren mikrostrukturierten Membran-

Moduls fiir den Prozess der Dehydrierung geeignet ist.
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Abstract

Liquid organic hydrides (LOH) such as methylcyclohexane can act as energy storage from fluctuating re-
newable sources in a cycle of hydrogenation and dehydrogenation. As a storage medium LOH is able to
store hydrogen or heat. Thus LOH is well suited for the development of innovative energy storage systems.
The concept of hydrogen storage with a preferably low amount of reaction enthalpy is well known under the
abbreviation of LOHC, Liquid Organic Hydrogen Carrier. The present work is focused on a stationary heat
storage concept, which requires a high amount of reaction enthalpy in a so-called Liquid Organic Reaction
Cycle (LORC).

In this work a feasibility study for heat storage by endothermic methylcyclohexane dehydrogenation as a
compact system component in a LORC is presented. Therefore a microstructured reactor was used in order
to supply reaction heat efficiently. The integration of a Pd-membrane into the microstructured reactor for in-
situ pure hydrogen removal was implemented in a novel planar fixed-bed membrane module. Experimental
progress in the combination of membranes in microstructured modules resulted in the addition of structured
supports directly adjacent to the Pd-membrane to inhibit mechanical stress on the membrane foil.

Basic catalyst studies were performed in a microstructured reactor: for this purpose, different catalysts were
prepared on microstructured foils. Most suitable for the application in dehydrogenation of methylcyclo-
hexane were the active metal Pt and the porous support Al;O3. Catalyst coating and powder were produced
with reproducible characteristics. The preparation method was adapted to small scale for microchannels in
regard to coating-tool, channel geometry, drying method and loading of active species. Catalyst properties,
i.e. surface area, distribution of catalytic active species and reducibility are discussed in detail.

During experimental study the catalyst coatings deactivated rapidly in the microstructured reactor at ambient
pressure and carbon was found on the surface of the catalyst by Raman spectroscopy. The catalyst was rege-
nerated by oxidation and reduction procedure under mild conditions. Deactivation could not be inhibited by
different catalyst support or bimetal as active species. However, a decreased deactivation rate was observed
at higher pressure level in the microstructured reactor. The deactivation of catalyst powder was studied in
a gradientless recycle reactor. Catalyst deactivation could be partially prohibited by backmixing H; in the
gradientless recycle reactor. However, coke formation occured on the catalyst powder too and was finally
determined by TGA.

Both preferential conditions, high pressure and H; in the reaction zone, are attained in a microstructured
membrane reactor: in the absence of sweep gas a higher H; partial pressure is present along the whole cata-
lyst. Therefore, an experimental study on membrane separation performance was conducted without sweep
gas and with operational parameters up to 13 bar and 400 °C. High purity of hydrogen recovery, the shift of
equilibrium conditions to product side and partially prohibited catalyst deactivation were demonstrated. The
separation of H, was not influenced by coke formation. Stability of the Pd-membrane was obtained under
reaction conditions and even with some catalyst regeneration cycles.

Subsequent variations of the reaction parameters in the microstructured membrane module were used to as-

sess the ratio of membrane surface area to catalyst mass for modelling the dehydrogenation reaction. It was



found that maximum membrane and catalyst utilization could be achieved by an optimal ratio of membrane
surface area to catalyst mass realized by catalytic fixed-bed. The activity of the Pt/Al,O3-catalyst was adap-
ted to previous experimental data. With the objective of a 50 kW heat storage system, the membrane surface
area was enhanced by a factor of 200. An efficient dehydrogenation operation in a single prototype-module
requires an energy consumption of about 200 W. As a result, the number of prototype-modules in a 50 kW
storage system was about 250, partitioned into five parallel operating stacks. Even though the 200 mm length
and wide prototype-module was not tested experimentally in the present work, the theoretical examination of
the novel concept of planar microstructured membrane module shows that it is suitable for dehydrogenation

process.
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1. Einleitung

1.1. Speicherung von Energie

Die Bereitstellung von Energie befindet sich seit den 1980er Jahren im Umbruch: weg von fossilen Ener-
gietragern und Kernenergie hin zu regenerativen Energiequellen wie z.B. Sonne und Wind. Die Verknap-
pung der fossilen Ressourcen, Umweltbelastungen durch CO,-Emissionen und atomare Zwischenfille sind
grundlegende Probleme der bisherigen Energieversorgung und haben zum Umdenken, nicht nur im Rahmen
der deutschen ,,Energiewende* 2011, gefiihrt [1]. Mit der Integration von Energie aus regenerativen Quel-
len werden die fossilen und atomaren Energiequellen zunehmend zuriickgedringt und der Wandel zu einer
nachhaltigen Energieversorgung vollzogen. Neben der Installation der notwendigen Kapazititen besteht die
groBte Herausforderung der Nutzung von regenerativen Energiequellen in der bedarfsgerechten Lieferung
der Energie [2]. Die meisten Anlagen wie z.B. Solar- und Windkraftwerke sind direkt von den wechselnden
Wetterbedingungen abhéngig, was zu einer stark schwankenden Energieabgabe fiihrt und mit einer schwie-
rigen Steuerung der Anlagen einhergeht. Es besteht die Gefahr, dass in Zeiten des Energietiberschusses die
erzeugte Energie nicht gespeichert werden kann und in Zeiten des Energiemangels entsprechend fehlt. Um
die Erzeugung und die Nachfrage von Energie in Deckung zu bringen, sollten Energiespeicher eingesetzt
werden: Bei der Beladung nehmen die Speicher bestimmte Energiemengen auf und geben diese nach einem
frei gewdhlten Zeitraum bei der Entladung wieder kontrolliert ab [3]. Die Entwicklung von effizienten Spei-
chersystemen ist dringend notwendig, um auf das fluktuierende Angebot an Energie reagieren zu kénnen.
Bei der erfolgreichen Umstellung auf ein nachhaltiges Energiesystem spielen Energiespeichersysteme somit
eine wichtige Rolle [4].

Die Energiespeichersysteme konnen nach dem Prinzip der Speicherung unterschieden werden und de-
cken verschiedene Zielanwendungen ab. Die mechanische Speicherung der Energie wie beispielsweise
in Pumpspeicherkraftwerken, Druckluftspeichern oder Luftzerlegungsanlagen ist technisch ausgereift und
wird im groflen MafBstab zur Speicherung von Elektrizitdt verwendet [5]. Elektrische Energie kann auch in
elektrochemische Energie umgewandelt werden. Diese Technologie wird in Akkumulatoren bzw. Batterien
genutzt und kann aufgrund der kurzen Reaktionszeit Kurzzeitschwankungen ausgleichen. Das Speichersys-
tem ist fiir den mobilen Einsatz gut geeignet, daher wurde die Entwicklung von effizienten Batterien zuletzt
durch die Forderung der Elektromobilitét vorangetrieben [6]. Die thermische Speicherung von Energie wird
in Form von Heilwasser- und Dampfspeichern wie z.B. in lokalen Fernwéarmenetzen verwendet. Die lang-
fristige Speicherung von Wirme gelingt in Latentwidrmespeichern mit Hilfe des Phaseniibergangs des Spei-
chermaterials und in Adsorptionsspeichern anhand der Adsorption bzw. Desorption von Wasserdampf auf
einem geeigneten Triger. In thermochemischen Speichern wird Wirme bei hoheren Temperaturen auf Basis
einer chemischen, reversiblen Reaktion unter Nutzung einer geeigneten Reaktionsenthalpie gespeichert [7].
Diese chemischen Speichermedien wie beispielsweise Metallhydride, organische Hydride und Ammoniak
bieten gleichzeitig die Moglichkeit der stofflichen Speicherung von Energie, die auf der Nutzung chemischer
Bindungsenergie beruht. Sie stehen stets in Konkurrenz zur eigenen stofflichen Nutzung, da z.B. Kohlen-

wasserstoffe und Methanol auch als Chemikalien verwendet werden konnen [8]. Haufig wird Wasserstoff



1. Einleitung

(H») als austauschbarer Energietridger genutzt. Seine Bereitstellung erfolgt meist iiber die energieintensive
Elektrolyse von Wasser.

In der vorliegenden Arbeit wird ein fliissiges organisches Hydrid (LOH: Liquid Organic Hydride) als Re-
aktant fiir den Energietriger H, genutzt. Die Chemikalie bietet die beiden Moglichkeiten, Wirme oder H;
(thermo-)chemisch zu speichern, da sie leicht hydriert bzw. dehydriert werden kann. Aus diesem Grund
eignet sich das LOH hervorragend als Speichermedium fiir die Entwicklung neuer Energiespeichersyste-
me. Es gibt zwei verschiedene LOH-Speicherkonzepte, die sich in der Anordnung der Reaktionen und der
zur Verfiigung stehenden Energieform unterscheiden: den Wirmespeicher (Abbildung 1.1(a)) und den H;-
Speicher (Abbildung 1.1(b)). Das LOH wird in der reversiblen chemischen Reaktion mit A, beladen bzw.
entladen und kann bis zum Verbrauch der Energie in fliissiger Form bei Umgebungsdruck und -temperatur
in Tanks stabil gelagert werden. Beide Konzepte basieren auf unterschiedlichen Eigenschaften des LOH,
die bei der Wahl des passenden Speichermediums zu beriicksichtigen sind: Wihrend beim Wirmespeicher
hohe Temperaturen in der Dehydrierungsreaktion besonders giinstig sind (stark endotherm, hohe Reaktions-
enthalpie AHg), steht beim H,-Speicher die Nutzung der hohen H»-Speicherkapazitit im Vordergrund, um
moglichst viel H, pro Molekiil speichern zu konnen. Die Nutzung der Energie nach der Freisetzung unter-
scheidet sich ebenfalls: Die gespeicherte Energie wird beim Wirmespeicher LORC (Liquid Organic Reac-
tion Cycle) mit Hilfe einer Dampfturbine in Elektrizitdt umgewandelt, wihrend beim H,-Speicher LOHC
(Liquid Organic Hydrogen Carrier) der H> in der Brennstoffzelle stofflich genutzt wird. Auch der Einsatz
des LOH als H,-Transportmedium wurde gepriift, da die Fliissigkeit in der Handhabung mit den Kraft-
stoffen Diesel und Benzin vergleichbar ist. Untersuchungen wurden sowohl im grolen MaBistab im Tanker
[9] als auch in kleinen Mengen im Automobil mit H,-Antrieb [10] durchgefiihrt. Fiir ein effektives LOH-
Speichersystem miissen die Reaktionen vollstindig reversibel sein und eine hohe Selektivitit besitzen, da

die Bildung von Nebenprodukten zum Verlust des Speichermediums fiihrt.
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Abbildung 1.1.: LOH-Speicherkonzepte im Vergleich: (a) Warmespeicher LORC und (b) H,-Speicher LOHC.

Im Fokus dieser Arbeit liegt das LOH-Speicherkonzept als stationdrer Warmespeicher LORC (Abbildung
1.1(a)) unter der Verwendung des Speichermediums Methylcyclohexan (MCH)) bzw. Toluol (T LU). Die Ent-
wicklung verschiedener LOH als Energiespeicher startete ausgehend vom H;-Speicher (Abbildung 1.1(b))
und wurde mit weiteren Studien zur mobilen Nutzung von H; vorangetrieben. Daher wird in Kapitel 2.2

sowohl ein Uberblick iiber die Wirme- als auch die H>-Speicher gegeben.
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1.2. Konzept der Warmespeicherung im flissigen organischen Reaktionszyklus (LORC)

Im Folgenden wird das Konzept des Wirmespeichers unter Verwendung eines fliissigen organischen Reak-
tionszyklus LORC mit den technischen Rahmenbedingungen vorgestellt, auf dem diese Arbeit beruht. Das
Speicherkonzept soll in kompakter Bauweise umgesetzt werden, damit es dezentral, direkt am Ort der Pri-
mirenergiequelle, iiberschiissige Wiarmeenergie speichern und spiter in Elektrizitdt umwandeln kann. Als
Energiequelle eignen sich insbesondere Sonnenenergie aus Solarkraftwerken, die auf konzentrierter Solar-
thermie beruhen (CSP: Concentrated Solar Power), sowie Abwirme aus industriellen Prozessen.

Im Rahmen des LORC-Konzeptes in Abbildung 1.2 aktiviert Wirme die endotherme Dehydrierung von
MCH in den korrespondierenden ungesittigten Kohlenwasserstoff 7LU bei 300-400 °C. Bei der Reaktion
wird H, freigesetzt, der im Anschluss in festen Metallhydriden z.B. bei 50 °C und 2 bar an Ferrovanadium
absorbiert. Sobald wieder Energiebedarf vorhanden ist, wird H, mit Hilfe einer Desorption bei 150 °C zur
Verfiigung gestellt. In der darauf folgenden exothermen Hydrierung von TLU, die bei 200-300 °C ablauft,
wird der gesittigte Kohlenwasserstoff MCH zuriickgebildet und die gepeicherte Wirme freigesetzt. Die
Wirmeenergie wird zur Erzeugung von Wasserdampf genutzt, mit dem abschlieBend tiber den Betrieb einer
Turbine Elektrizitit erzeugt wird. Das Speichermedium MCH bzw. T LU lagert bis zum Beginn eines neuen
Speicherzyklus im Fliissigkeitstank.

Solar- oder Prozesswéarme

Dehydrierung
(300-400°C, 10-30 bar, X > 80%)
Membran

H, Abtrennung (p > 2 bar)

Methyl-
cyclohexan
Speicher

H, Feststoff-Speicher Toluol
Abs. < 50°C

Des. < 150°C

Speicher

Kondensierter Dampf
aus der Turbine

Hydrierung
I (200-300°C, 10-30 bar, X > 80 %)

Dampf zum Betrieb
einer Turbine

Abbildung 1.2.: Konzept des Wirmespeichers LORC (Liquid Organic Reaction Cycle)

Die beiden Reaktionen von MCH bzw. T LU laufen bei einem Druck p von jeweils 10-30 bar ab. Die Hydrie-
rung wird bei hohem Druck thermodynamisch begiinstigt, wihrend die Dehydrierung durch die Lage des
thermodynamischen Gleichgewichtes limitiert wird. Dennoch wurde im LORC-Konzept in Abbildung 1.2
ein hoher Druck gewihlt, weil die Dehydrierung in einem Membranreaktor stattfindet, der von einer groflen
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H,-Partialdruckdifferenz zwischen Reaktions- (Retentat-Seite) und Abtrennzone (Permeat-Seite) profitiert.
In diesen Membranreaktor wird eine diinne Membran aus Palladium (Pd) integriert, die H, mit einer groen
Reinheit abtrennt. Die Triebkraft der H,-Diffusion durch die Pd-Membran ist die H,-Partialdruckdifferenz,
die durch einen hohen H,-Partialdruck auf der Retentat-Seite erhoht wird. Neben dem Vorteil, auf einen
nachgeschalteten Separationsschritt verzichten zu konnen, bewirkt die in-situ H,-Abtrennung bei der rever-
siblen Reaktion eine Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite. Somit konnen im Vergleich zu
Reaktoren ohne Membran hohere Umsatzgrade (X) und Reaktionsgeschwindigkeiten (r) erzielt werden.
Damit das LORC-Konzept zur Wirmespeicherung effizient umgesetzt werden kann, ist ein guter Wirme-
und Stofftransport im Reaktor erforderlich. Diese vorteilhaften Eigenschaften bieten mikrostrukturierte
Reaktoren, die aufgrund der Mikrokanile kurze Wege fiir den Wirme- und Stofftransport quer zur Stro-
mungsrichtung erméglichen und ein grofes Verhiltnis von Oberfliche zu Volumen besitzen. Sowohl die
endotherme Dehydrierung als auch die exotherme Hydrierung sollen im Rahmen des LORC-Konzeptes in
mikrostrukturierten Reaktoren stattfinden. Bei diesen energieintensiven Reaktionen werden somit Tempe-
raturgradienten in der Katalysatorschicht vermieden. Der effiziente Stofftransport im Kanal fiihrt zu einem
hohen Nutzungsgrad des Katalysators, sodass in die Wahl des Katalysators auch hochaktive Edelmetalle mit
einbezogen werden konnen, da die teuren Metalle dort optimal genutzt werden.

Aus diesen Uberlegungen resultiert fiir die Dehydrierung von MCH eine Kombination des mikrostruktu-
rierten Reaktors mit der Pd-Membran. In Abbildung 1.3 ist der schematische Aufbau eines planaren, mi-
krostrukturierten Membranreaktors zu sehen. Der Reaktor besteht aus zwei Zonen, einer Reaktions- und
einer Abtrennzone, die von einer H, durchlidssigen Pd-Membran vollstindig voneinander getrennt werden.
In der Reaktionszone reagiert gasformiges MCH am festen Katalysator zu den Gasen 7LU und H,. Der
Katalysator liegt in Abbildung 1.3 als Pulver in einem mikrostrukturierten Festbett vor. Alternativ zum
Festbett kann der Katalysator auch als Schicht an den Wiinden der Mikrokanile angeordnet werden. Ahn-
liche Systeme mit katalytisch beschichteten Mikrokanilen, die vom hohen Verhiltnis von Membranflache
zu Katalysatorvolumen profitieren, wurden beispielsweise fiir die Dampfreformierung von Methan bereits
erfolgreich getestet [11]. Direkt neben der Reaktionszone befindet sich die Pd-Membran, durch die der pro-
duzierte H>-Strom von der Retentat-Seite in die Mikrokanile der Permeat-Seite gelangt. Die Eigenschaften
dieser 12,5 um diinnen Membran wurden ausfiihrlich charakterisiert [12]. An die beiden beschriebenen Zo-
nen des Reaktors schlieit jeweils eine isotherme Heizzone an. Aufgrund des guten Wirmetransportes in

mikrostrukturierten Systemen ist eine hohe Effizienz der Reaktorbeheizung zu erwarten.

Heizzone

Katalysator
Pd-Membran

Reaktionszone

Abtrennzone

Heizzone

Abbildung 1.3.: Schematischer FluBl von Warme- und H>-Strom im planaren mikrostrukturierten Reaktor mit inte-
grierter Pd-Membran.
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Dieser mikrostrukturierte Membranreaktor bietet ein sehr vielversprechendes Reaktorsystem: Aufgrund der
direkt benachbarten Anordnung von Mikrokanal und Membran ist es moglich, den Abstand zwischen dem
Katalysator im Mikrokanal und der Membranoberfliche sehr gering zu halten (Abstand < 1 mm). Mit die-
ser Anordnung werden Konzentrationsgradienten in der Reaktionszone vermieden, welche die wirksame
H,-Partialdruckdifferenz tiber der Pd-Membran verringern [13]. Daher kann im mikrostrukturierten Mem-

branreaktor eine effiziente H>-Abtrennung an der Membran erfolgen.

1.3. Ziel der Arbeit

Zur Erforschung und Entwicklung eines effizienten LORC Wirmespeichers miissen neben dem Gesamtsys-
tem die verschiedenen Teilprozesse Dehydrierung, Hydrierung und H-Speicherung im Feststoff detailliert
untersucht werden. Diese Forschungsarbeiten wurden im Rahmen des ,,SOLCHEM"-Projektes am Karls-
ruher Institut fiir Technologie durchgefiihrt: Die Teilprozesse zur Dehydrierung und Hydrierung wurden
am Institut fiir Mikroverfahrenstechnik (IMVT), die H,-Speicherung im Feststoff am Institut fiir Nano-
technologie (INT) und die Betrachtung des Gesamtsystems am Institut fiir Technikfolgenabschitzung und
Systemanalyse (ITAS) bearbeitet. Forschungsergebnisse der beteiligten Projektpartner wurden bereits ver-
offentlicht [14, 15, 16, 17, 18].

In der vorliegenden Arbeit sind die experimentellen und numerischen Ergebnisse zur Dehydrierung von
MCH enthalten. Ziel der Untersuchungen zur Dehydrierung ist die Entwicklung eines planaren mikrostruk-
turierten Membranreaktors, der eine Grof3e besitzt, die heute technisch umsetzbar ist. Die grofiten Heraus-
forderungen der Prozessentwicklung liegen in der Optimierung des Katalysators und der Erprobung der
Dehydrierung von MCH im mikrostrukturierten Membranreaktor.

Bei mikrostrukturierten Reaktorsystemen stellt sich grundsétzlich die Frage der Katalysatorintegration: Zu-
nichst wurden die Aktivkomponente und der Katalysatortriger in Anlehnung an Erfahrungen verschiede-
ner Forschungsgruppen gewihlt. Der Katalysator kann in Form von katalytisch beschichteten Mikrokanilen
oder als mikrostrukturiertes Katalysator-Festbett im Reaktor eingesetzt werden. Beide Konfigurationen wur-
den in der vorliegenden Arbeit verwendet. Dazu mussten die Verfahren zur Herstellung eines vergleichbaren
Katalysators in Schicht- oder Pulverform optimiert werden. Aus verschiedenen Arbeiten zur Dehydrierung
von MCH ist die Problematik der Desaktivierung des Katalysators durch Verkokung bekannt. Um die Re-
aktion effizient durchfiihren zu kdnnen, wurden die Ursachen und MaBnahmen zur Verringerung der Des-
aktivierung gepriift sowie die Regeneration des Katalysators im Mikrokanal untersucht.

Im planaren mikrostrukturierten Membranreaktor wurden experimentelle Untersuchungen zur Stabilitét der
Membran unter Dehydrierungsbedingungen erforderlich: Neben der Integration der Membran in den Reak-
tor stellte sich die Frage, ob die H,-Abtrennung wihrend der Dehydrierung von der Desaktivierung des Ka-
talysators unberiihrt bleibt. Eine optimale Nutzung der Membran und des Katalysators konnte iiber das Ver-
hiltnis von Membranoberfliche zu Katalysatormasse eingestellt werden. Fiir die Auslegung eines Prototyp-
Membranreaktors wurde die Dehydrierung anhand eines mathematischen Modells erfasst: Dazu wurde ein
Laborreaktor bilanziert und die chemische Reaktion anhand der Kinetik beschrieben. Der Vergleich mit
experimentellen Daten gab einen Hinweis darauf, ob die Parameter der Kinetik von anderen Forschungs-
arbeiten iibernommen werden konnten oder eine eigene Anpassung an den Katalysator notwendig wurde.
Nach der Priifung der Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors auf Plausibilitdt anhand von

experimentellen Daten wurde eine Simulation des Prototypreaktors moglich.
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Die oben genannten offenen Punkte geben einen kurzen Einblick in die Untersuchungen, die fiir eine erfolg-
reiche Entwicklung des Prototyp-Membranreaktors erforderlich waren. Anhand einer passenden Modellie-
rung der Dehydrierung von MCH und unter Beriicksichtigung der gewonnenen experimentellen Erfahrungen

konnte schlieBlich der planare Prototyp-Membranreaktor ausgelegt werden.



2. Stand von Forschung und Technik bei der Dehydrierung von
flissigen organischen Hydriden

2.1. Eigenschaften von fliissigen organischen Hydriden

Fliissige organische Hydride (LOH: Liquid Organic Hydride) werden als Energie-tragende Stoffe bezeich-
net, die in einer energiereichen und -armen Form existieren und beliebig oft ineinander umgewandelt werden
konnen [19]. Diese Umwandlung erfolgt iiber die Anlagerung bzw. Freisetzung von H; in einer chemischen
Hydrierungs- bzw. Dehydrierungsreaktion. Die Reaktionsgleichung der reversiblen endothermen Dehydrie-
rung von Methylcyclohexan (MCH) ist in Gleichung 2.1 dargestellt. Unter Zufuhr von Wirmeenergie bilden
sich der zu MCH korrespondierende Aromat Toluol (7 LU) und Wasserstoff (H;) [20].

C;Hys = CsHy +3H,  AHg = +204,8kImol ! 2.1

Neben MCH gehoren weitere Cycloalkane wie z.B. Cyclohexan (CH) und Decalin (DEC) zu den LOH.
In Tabelle 2.1 sind die Eigenschaften ausgewéhlter LOH aufgefiihrt, darunter auch komplexe heterozy-
klische Kohlenwasserstoffe wie z.B. Dodecahydro-Carbazol, Dodecahydro-N-Ethylcarbazol und Perhydro-

Dibenzyl-Toluol. Letzteres ist auch unter dem Namen des Wirmetridgerdls Marlotherm bekannt.

Tabelle 2.1.: Eigenschaften ausgewdhlter fliissiger organischer Hydride (LOH) [10, 21, 22, 23].

gesittigter H,-Kapazitit AHpg AH, AHppzani Hy Vs chmelz Osiede
Kohlenwasserstoff Gew-%  klmol™' klkg™'  kimoly] °C °C
Cyclohexan 7,2 205,9 2636 68,6 6,5 80,7
Methylcyclohexan 6,2 204,8 2222 68,3 -126,6 100,9
Decalin 7,3 319,5 2493 63,9 -30,4 185,5
Dodecahydro-Carbazol 6,7 362,4 2165 60,4 244 .4 354,8
Dodecahydro-N- 5,8 330,0 1690 55,0 68,0 270,0
Ethylcarbazol

Perhydro-Dibenzyl- 6,2 639,0 2346 71,0 -39 bis -34  390,0
Toluol

Die verschiedenen LOH besitzen eine H,-Speicherkapazitit von 5,8-7,3 Gew.-%. Die Reaktionsenthalpie
AHp der Dehydrierung von einfachen Cycloalkanen CH und MCH ist geringer im Vergleich zu den aufge-
fiihrten Carbazolen, wihrend AHg von DEC in der gleichen Groflenordnung liegt. Insbesondere der Wert
des komplexeren Perhydro-Dibenzyl-Toluol ist doppelt so hoch als bei DEC. Dessen Wert der Wirme pro
Masse AH,, hingegen ist mit dem Wert der Cycloalkane vergleichbar. Bei der Betrachtung der Wirme
pro Mol erzeugtem Wasserstoff AHypqnn, fillt kein groBer Unterschied zwischen einfachen Cycloalka-
nen und Heterozyklen auf: Bei DEC werden 5 molg,/molg g, freigesetzt, wihrend bei CH und MCH nur

3 moly,/molg 4,4 entstehen. Bei Dodecahydro-Carbazol und Dodecahydro-N-Ethylcarbazol werden jeweils
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6 moly,/molg 4,1, und bei Perhydro-Dibenzyl-Toluol sogar 9 moly,/molg a4, freigesetzt. Der aus diesen Fak-
toren resultierende AHupzqn 1, - Wert der aufgefiihrten LOH liegt in der gleichen Groenordnung. Somit wird
mit ca. dem gleichen Energieeintrag eine grofiere Menge an H, bei den Heterozyklen erzeugt: Diese kom-
plexen Stoffe wurden fiir die Verwendung als H,-Speichermedium entwickelt.

Fiir die Verwendung als Speichermedium spielt auch der Aggregatzustand des Stoffes eine Rolle: Carbazol
liegt bei Umgebungstemperatur in fester Form vor und erschwert die Handhabung. Fliissige Stoffe werden
aufgrund der einfachen Lagerung in Tanks und der Férderung mit Pumpen bevorzugt verwendet. Fiir Reak-
tionen in der Gasphase eignen sich Stoffe mit einem niedrigen Siedepunkt, darunter CH und MCH. Daher
wurden im Rahmen dieser Arbeit zur Wiarmespeicherung einfache Cycloalkane als LOH beriicksichtigt.

In der weiteren Entwicklung wurden ausgehend vom N-Ethylcarbazol zwei Typen der LOH betrachtet, die
entweder eine grofere H,-Speicherkapazitit und eine hohere Dehydrierungstemperatur oder eine moderate
Speicherkapazitit bei geringeren Dehydrierungstemperaturen besitzen [24]. Prinzipiell eignen sich ungesit-
tigte Kohlenwasserstoffe mit 7-konjugierten Bindungen als Speichermedium von H;. Auf der Suche nach
einem fllissigen H,-Tréger, der vollstindig reversibel hydriert und dehydriert werden kann, sind neben der
Speicherkapazitit auch die Stabilitdt der Zyklen, eine kostengiinstige Herstellung sowie die Umweltvertrig-
lichkeit und Toxizitit zu beachten [25].

Pez et al. [21] entwickelten fliissige V- und O-Heterozyklen mit einer theoretischen H,-Speicherkapazitét
von >7 Gew.-%. Die Stoffeigenschaften der LOH-Molekiile mit Ser- oder 6er-Kohlenstoffring bzw. meh-
reren verbundenen Kohlenstoffringen wurden durch den Einbau von O- und N-Atomen oder funktionellen
Gruppen verédndert. Zu den LOH mit besonders hohen H,-Speicherkapazititen (>7 Gew.-%) gehdren Aro-
maten mit Nitril-Gruppe. Eine geringere Dehydrierungstemperatur konnte mit 3-Carbolin erreicht werden.
Die theoretisch berechneten Speicherkapazititen und Reaktionsenthalpien entsprachen nicht immer den ex-
perimentellen Werten, da fiir den Reaktionsweg hiufig verschiedene Moglichkeiten vorlagen [24]. Fiir ein
wiederverwendbares Speichermedium ist eine hohe Selektivitit sehr wichtig, daher wurden Untersuchungen
der 3-Aminomethyl-Indole aufgrund von geringen Selektivititen und Reaktionen der Seitenketten abgebro-
chen [26]. Unter den verschiedenen erfolgreich getesteten Molekiilen waren Carbazol, Phenanthrolin und
Benzofuran [27].

Moores et al. fiihrten die Dehydrierung von Indolin unter milden Bedingungen durch und stellten DFT-
Berechnungen zu den thermodynamischen Groflen der Heterozyklen an [28]. Die Untersuchungen ergaben,
dass ein gebundenes N-Atom im Ring die Dehydrierung thermodynamisch und kinetisch stark beeinflusst.
Indolin dehydrierte vollstindig bei 110 °C an einem Pd/C Katalysator. Clot et al. [29] weiteten die theoreti-
schen DFT-Berechnungen auf eine Vielzahl von Aza-Heterozyklen aus, um einen Zusammenhang zwischen
Struktur und Endothermie zu finden. Damit die Reaktion stattfindet, darf die Gleichgewichtstemperatur des
Systems bei der Dehydrierung nicht zu hoch bzw. bei der Hydrierung nicht zu gering sein. Zu einer ge-
ringeren Endothermie fiithrte der Einbau von N-Atomen in 5Ser- bzw. 6er-Ringe sowie N-Substituenten am
aromatischen Ring. Die beiden Effekte addieren sich bei Carbazol, da das N-Atom am Ser-Ring auch als
Substituent der beiden 6er-Ringe fungiert. Eine besonders grole Senkung der Gleichgewichtstemperatur
wurde durch die Kombination eines Ser-Ringes mit N-Substituenten in 1,3-Position beobachtet. Cui et al.
[30] bestidtigten den giinstigen Einfluss eines N-Substituenten in para-Position. Es wurden verschiedene
Substituenten an Piperidin und Indolin getestet und anhand der Reaktionsgeschwindigkeit verglichen. Mit
Hilfe des N-Einbaus und der Substituenten konnte die Endothermie herabgesetzt werden, jedoch wurde da-

mit auch die H,-Speicherkapazitit gesenkt. Bei multizyklischen Strukturen ist es besonders giinstig, wenn



2.2. Flissige organische Hydride als Energiespeicher

jeder Ring eine Enthalpie derselben Groflenordnung aufweist, damit eine vollstindige Dehydrierung stattfin-
den kann. Trotz der theoretisch ausreichenden Temperatur zur vollstandigen Dehydrierung reagierten einige
bizyklische Stoffe nur partiell. Daher steht bei der Auswahl eines geeigneten H,-Speichermediums stets die

praktische Verwendung des chemischen Stoffes im Vordergrund [22].

2.2. Flussige organische Hydride als Energiespeicher

2.2.1. Mobiler H,-Speicher

Fiir die mobile Speicherung von H; konnen verschiedene Systeme verwendet werden, die auf der physikali-
schen oder chemischen Bindung von H; beruhen [8]. Zur Veranschaulichung der Effizienz der unterschied-
lichen Systeme wurden in Abbildung 2.1 die gravimetrische und die volumetrische Speicherkapazitiit unter
Verwendung von Daten aus verschiedenen Forschungsarbeiten aufgefiihrt [31, 32, 33, 34]. Neben einer ho-
hen H,-Speicherkapazitit erfordert der mobile H,-Speicher ein kompaktes System mit einem dynamisch

verfiigbaren H,-Strom, einer schnellen Betankung und moglichst geringen Kosten.
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Abbildung 2.1.: Effizienz der H»-Speicherung: gravimetrische und volumetrische H,-Speicherkapazitit von verschie-
denen Speichersystemen (u.a. Methylcyclohexan MCH) und den Zielvorgaben des Energieministeri-
ums der Vereinigten Staaten (DOE) fiir 2020 [31, 32, 33, 34].

Die am weitesten verbreitete Technik in Fahrzeugen ist heute die Komprimierung von gasférmigem H,
in Hochdruckspeichern aus Kohlenstoffverbundwerkstoffen. Das Gas wird im Zylindertank eines Busses
bei 350 bar und eines PKWs bei 700 bar gespeichert. Bei der Komprimierung von H; auf einen Druck
>1000 bar kommt es zu Abweichungen vom idealen Gasverhalten. Die Befiillung des Tanks ist beim PKW
innerhalb von 2-5min moglich. Bei der Betankung wird der H, auf -40 °C vorgekiihlt, da sonst Tempe-
raturen iiber 85 °C erreicht werden, die zur Beschiddigung des Tanks fithren konnen. Auch bei der Spei-
cherung vom fliissigen H, in Kryogentanks handelt es sich um eine ausgereifte Technik. Bei -253 °C und
1 bar hat der fliissige H> im Vergleich zum komprimierten gasformigen H, eine hohere gravimetrische H;-

Speicherkapazitit (siehe Abbildung 2.1). Allerdings muss aufgrund von Wirmeleitung und -strahlung trotz
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vielschichtiger Isolation, stets mit Verdampfungsverlusten gerechnet werden [35]. Beim Einsatz der beiden
H;-Speicherlosungen ,.komprimierter Hy“ bzw. , fliissiger H>* kann das Risiko nicht ausgeschlossen wer-
den, dass der leicht entziindliche H, bei einem Verkehrsunfall in Kontakt mit Luftsauerstoff tritt und es in
der Folge zur Explosion kommen kann.

Alternative Speichermethoden in Festkorpern, bei denen H, nicht als Gas vorliegt, bieten daher eine hohere
Sicherheit. H, kann physikalisch an Kohlenstoffmaterialien oder metallorganischen Geriisten (MOF: Me-
tal Organic Framework) gebunden werden. Dabei adsorbiert H, molekular am pordsen Festkorper ohne zu
dissoziieren. Die volumetrische und gravimetrische H,-Speicherkapazitiit in Abbildung 2.1 ist bei Normal-
bedingungen sehr gering, sodass ein effektives System nur bei tiefer Temperatur oder hohem Druck erreicht
wird. Die Kiithlung mit fliissigem Stickstoff hat jedoch hohe Kosten zur Folge, die gegen eine mobile Ver-
wendung sprechen [36].

Die chemische Speicherung von H; in Festkorpern gelingt auch in reversiblen Metallhydriden. Einfache Me-
tallhydride besitzen Zwischengitterplitze, die vom H; besetzt werden. Klassische Hydride konnen 2 Gew.-%
H, aufnehmen. Mittlerweile wurden durch eine gezielte Weiterentwicklung der Materialien H,-Kapazititen
von 7,7 Gew.-% (MgH;) und 10 Gew.-% (AlH3) erreicht [37]. Bei MgH, handelt es sich um ein Hochtem-
peraturmetallhydrid, welches fiir die H,-Beladung bei 1bar eine Temperatur von 300 °C benétigt. Das
komplexe Aluminiumhydrid NaAlH, hat eine dhnlich hohe H,-Speicherkapazitit von 7,4 Gew.-%. Hier
wird H, kovalent an ein Metallatom gebunden und es bildet sich ein Komplexanion aus. Eine kiirzere
Hydrierungszeit von NaAlH, wurde nach der Dotierung mit Titanverbindungen und anderen Ubergangs-
metallchloriden erreicht. Das komplexe Borhydrid LiBH, besitzt mit 13,9 Gew.-% eine noch hohere H,-
Speicherkapazitit, allerdings mindern die durch Zersetzung entstehenden leicht fliichtigen Borane die hohe
Kapazitit und konnen eine nachgeschaltete Brennstoffzelle beschiadigen. Die weitere Entwicklung von re-
versiblen Metallhydrid-Systemen unter technischen Bedingungen konnte durch das Hinzufiigen einer zwei-
ten oder dritten Komponente gelingen. Von diesen teuren Materialien, die eine hohe gravimetrische und
volumetrische H,-Speicherkapazitit besitzen (Abbildung 2.1), wird eine hohe Zyklenstabilitdt verlangt.
Diesbeziiglich besteht weiterer Forschungsbedarf [38]. In der mobilen Anwendung sollte zudem auf das
Gewicht des Festkorperspeichers geachtet werden.

Bei der Dehydrierung von fliissigen organischen Hydriden (LOH), der Reformierung von Methanol und der
Zersetzung von Ameisensdure wird A, durch eine chemische Reaktion freigesetzt [39]. Diese Fliissigkeiten
eignen sich besonders gut als H,-Speichermedium, da sie ein schnelles Befiillen des H,-Speichers ermog-
lichen und mit der vorhandenen Infrastruktur gut vereinbar sind. Der Transport erfolgt im Tanklastwagen,
per Pipeline oder im Tanker bei Normalbedingungen [40]. Die H,-Freisetzung durch die Dehydrierung
von MCH im Fahrzeug erfordert jedoch Temperaturen von 300 °C. Daher wurden Heterocyclen entwickelt,
die H, schon bei 200 °C freisetzen [41]. Eberle et al. [8] bewerteten die Hydrierung bzw. Dehydrierung
von LOH im Vergleich zu anderen Losungen fiir die Hp-Versorgung als konkurrenzfihig. Allerdings sei
eine Zielanwendung zur Nutzung als Speichermedium von Energie aus erneuerbaren Quellen und als H,-
Transportmedium vorteilhafter im Vergleich zur mobilen Anwendung in Fahrzeugen. Die LOH liegen mit
einer gravimetrischen H,-Speicherkapazitit von ca. 7 Gew.-% und einem volumetrischen H,-Speicher von
bis zu 81 kgm 3 iiber den Zielvorgaben des Energieministeriums der Vereinigten Staaten (DOE) fiir 2020.
Sowohl die gravimetrische als auch die volumetrische H,-Speicherkapazitit von organischen Hydriden in
Abbildung 2.1 ist im Vergleich zu anderen Speichertechniken wettbewerbsfihig [31, 42].

Ein erster Vorschlag zur Nutzung von LOH als H,-Speichermedium wurde von Sultan und Shaw 1975
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2.2. Flissige organische Hydride als Energiespeicher

veroffentlicht [43]. In den 1980er Jahren wurde aus dem Ansatz ein MTH-System (Methylcyclohexane,
Toluene, Hydrogen) fiir die Energiespeicherung entwickelt. Im Rahmen des Speicherkonzeptes sollte Uber-
schussenergie saisonal gespeichert und fiir den Antrieb von Lastkraftwagen (LKW) genutzt werden [44].
Das allgemeine Schema dieses MTH-Systems ist in Abbildung 2.2 zu sehen [45]. Der Energietriger H»
wurde mit tiberschiissiger Elektrizitdt im Rahmen einer energieintensiven Elektrolyse von H,O erzeugt. Im
Anschluss wurde H, zur Hydrierung des ungesittigten Kohlenwasserstoffes 7LU in seine gesittigte Form
MCH verwendet. Dieses fliissige Speichermedium wurde bis zum Zeitpunkt des Energiebedarfs in Tanks
gelagert. Zum Antrieb des LKWs wurde wieder Energie bendtigt und eine entsprechende H>-Menge durch
die Dehydrierung von MCH bereitgestellt. Das dabei entstandene 7LU wurde in einem Tank an Bord des
LKWs mitgefiihrt und schlieBlich in einer externen Hydrierungsanlage wieder mit H, angereichert. Mit Hil-
fe des vollstindig wiederverwendbaren Speichermediums im MTH-System ist eine CO,-freie Gewinnung
von H; im Fahrzeug moglich. Es wurden zwei Prototyp-Fahrzeuge getestet und eine Wirtschaftlichkeitsana-
lyse durchgefiihrt [46, 47]. Die heterogen katalysierte Reaktion von MCH wurde in Strémungsrohrreaktoren
durchgefiihrt. Dabei wurden u.a. die Kinetik und das Desaktivierungsverhalten des Katalysators untersucht

und ein Zusammenhang zur Beschreibung des chemischen Gleichgewichtes der Reaktion ermittelt [48, 49].

Elektrolyse
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Abbildung 2.2.: MTH-System: Schema der saisonalen Energiespeicherung mit verschiedenen H-Anwendungen [45].

Fiir die Quelle der Primirenergie wurde zuniichst atomare Uberschussenergie genannt [44], die spiter in er-
neuerbare Energie geidndert wurde [45]. Eine kanadische Forschungsgruppe sah bereits 1984 Elektrizitét aus
Wasserkraftwerken als Primérenergiequelle vor, mit der die Elektrolyse von H,O ermdoglicht wurde [50]. In

einem zum MTH-System (Abbildung 2.2) vergleichbaren Konzept sollte der gespeicherte H, fiir den Antrieb
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von Fahrzeugen (PKW) mit einem Verbrennungsmotor genutzt werden. Im Rahmen einer Simulationsstu-
die wurde die Nutzung von CH bzw. MCH in einem Reaktor mit mehreren parallelen Rohren untersucht.
Insbesondere iiber den Wiarmetransport bei der Dehydrierung konnte die Effizienz des Systems gesteigert
werden. Daher wurde versucht, anhand verschiedener Anordnungen der Reaktionsrohre die Abwiérme des
Verbrennungsmotors im Fahrzeug fiir die Dehydrierung zu nutzen [51]. 1998 wurde eine Simulationsstudie
vorgestellt, die im Rahmen des bekannten Speicherkonzeptes (siehe Abbildung 2.2) Primérenergie aus Son-
nenkollektoren verwendete. Die thermische Energie wurde umgewandelt und fiir die Gewinnung von H, im
Rahmen der Elektrolyse von H>O genutzt [52].

Das MTH-Konzept zur chemischen H,-Speicherung fiir mobile Anwendungen setzte sich bisher nicht durch,
da bei der Dehydrierung fiir eine grofle H,-Produktivitit Temperaturen von ca. 300-400 °C benétigt werden.
Der fiir die Dehydrierung erforderliche Energieeintrag kann im Fahrzeug mit Hilfe einer Teilverbrennung
des erzeugten H, aufgebracht werden, welche jedoch die Effizienz des Systems herabsetzt. Auch die Hy-
drierung kann zu Verlusten der Effizienz fithren, wenn es nicht gelingt, die entstehende Wiarmemenge, z.B.
als Fernwidrme oder zur Abtrennung von Nebenprodukten, zu nutzen [44, 47]. Mit dem Ziel, den Wirme-
eintrag bei der Dehydrierung zu minimieren, wurden unterschiedliche LOH-Edukte unter verschiedenen
Reaktionsbedingungen getestet und mit theoretischen Berechnungen verglichen (siehe Kapitel 2.1). Weitere
Moglichkeiten zur Optimierung des Systems liegen in innovativen Prozessfithrungen und Reaktorentwick-
lungen, auf die in Kapitel 2.3 eingegangen wird.

Die Verwendung von LOH als H-Transportmedium wurde als vorteilhaft bezeichnet [8], da die organische
Fliissigkeit im Vergleich zu Diesel oder Benzin dhnliche Eigenschaften besitzt und somit in der existie-
renden Infrastruktur transportiert werden kann. Im Rahmen des Euro-Quebec Hydro-Hydrogen Projektes
wurden die beiden H,-Speichermedien MCH und fliissiger H, fiir den Transport von H, im Schiff von
Kanada nach Europa in Erwigung gezogen [9]. Zuvor soll aus der Primdrenergiequelle Wasserkraft eine
100 MW Elektrolyse von H,O zur Gewinnung von H, betrieben werden. Nach der Ankunft in Europa steht
der aus erneuerbaren Energiequellen gewonnene H, zum Betrieb von Fahrzeugen, zur Anreicherung im Erd-
gas oder zur Gewinnung von Elektrizitdt im Kraftwerk zur Verfiigung. Das H,-Transportmedium MCH hat
gegeniiber fliissigem H, den Vorteil, dass keine Verdampfungsverluste auftreten und somit die Periode der
Speicherung von groen Mengen H, unbegrenzt ist. Uberdies liegt beim Transport von MCH ein hoherer
energetischer Wirkungsgrad vor. Die Gefahren des Transportes von MCH bzw. TLU bei Umgebungsdruck
und -temperatur liegen im Vergleich zum Transport von Benzin ungefihr auf dem gleichen Niveau. Den-
noch wurde in den 1990er Jahren entschieden, fliissigen H, zu verwenden, weil auf die energieintensive
Dehydrierung von MCH zur Freisetzung von H; in Europa verzichtet werden konnte [53].

Die Idee, MCH und TLU fiir den H,-Transport liber groe Distanzen zu verwenden, wurde seit 2002 von
Chiyoda Corporation in Japan weiterentwickelt [33]. Fiir die einzelnen Stufen in der Prozesskette - von der
H>-Erzeugung aus erneuerbaren Energiequellen iiber den Schiffstransport und der Speicherung in Tanks bis
hin zum Verbrauch von H, - sind kommerzielle Technologien verfiigbar. Die Schwachstelle des Systems
liegt in der effizienten Dehydrierung von MCH, fiir die kein stabiler Prozess im grofleren Mal3stab vorlag.
Daher wurde eine Pilotanlage mit einer Grofle von 50 m?qz h~! in Betrieb genommen, mit der die Dehydrie-
rung von MCH erfolgreich getestet werden konnte [54]. Die Reaktion in Rohrenreaktoren wurde unter der
Verwendung eines optimierten Katalysators mit einer Lebensdauer von 8000 & durchgefiihrt. Zuvor wurde
der Pt/Al,03-Katalysator zur Verhinderung von Koksbildung mit Schwefel behandelt. Mit der Studie in
der Pilotanlage wurde die Dehydrierung von MCH auf einem kommerziellen Niveau moglich. Diese Ent-
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wicklung spricht fiir die Umsetzung des Transportkonzeptes unter der Verwendung von MCH bzw. TLU als
H,-Speichermedium iiber grofle Distanzen [55].

2.2.2. Kompakter Warmespeicher

Die Speicherung von thermischer Energie bzw. Wirme gelingt in verschiedenen Speichersystemen mit un-
terschiedlichen Funktionsprinzipien, darunter sensible Wiarme, Nutzung von Phaseniibergéngen, Adsorpti-
on/Desorption und chemische Reaktion. Die Auswahl eines geeigneten Speichers richtet sich nach der Dauer
der Speicherung sowie der Effizienz des Systems. Letztere kann anhand der gravimetrischen und volume-
trischen Warmespeicherkapazitit in Abbildung 2.3 genauer betrachtet werden [56]. Neben einer kompakten
Bauweise sollte der Wirmespeicher zudem eine schnelle Aufnahme bzw. Abgabe der Wirme ermdglichen,

im passenden Temperaturbereich arbeiten, geringe Warmeverluste bei der Lagerung sowie geringe Kosten
haben.
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Abbildung 2.3.: Effizienz der Wiarmespeicherung: gravimetrische und volumetrische Speicherkapazitit von verschie-
denen thermochemischen Speichersystemen, u.a. Cyclohexan (CH) [56].

Sensible Speicher und Dampfspeicher eignen sich zur Speicherung von Wirme in niedrigen Temperaturbe-
reichen (< 400 °C) und fiir einen kurzen Zeitraum, da die fiithlbare sensible Wiarme bzw. Temperatur mit
der Zeit abnimmt. Die Speichermedien Wasser, Sand oder Beton sind giinstig, in groBen Mengen verfiig-
bar und unkompliziert in der Handhabung. Aufgrund der geringen Speicherdichte von 55 kW hm ™3 besitzen
Wasserspeicher hiufig ein groes Volumen. Fliissige Salzschmelzen wie beispielsweise NaNO3/KNO3 wer-
den bevorzugt in gro3en solarthermischen Kraftwerken in sonnigen Lagen eingesetzt, um die ausbleibende
néchtliche Insolation zu iiberbriicken. In einem 50 MW Kraftwerk kann die Leistung fiir 7,5 4 garantiert wer-
den, wenn die Salzschmelze zuvor mit thermischer Energie auf Temperaturen von 292-386 °C gebracht wur-
de [57]. Mit Thermodlen oder Fliissigmetallen konnen noch hthere Temperaturen im Wiarmespeicher erzielt
werden, jedoch steigen mit diesen Materialien auch die Kosten. Bei kleinen solarthermischen Kraftwerken
in kélteren Regionen nimmt die Effizienz aufgrund des grolen Wirmeverlustes des sensiblen Speichers ab

und es wird der Einsatz von geeigneteren Speicherformen mit einer hoheren Speicherdichte notwendig.
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Latentwirmespeicher besitzen im Vergleich zu sensiblen Speichern mit 80-140 kWhm ™3 eine héhere Spei-
cherdichte. In diesen Speichermaterialien wird der Fest/Fliissig-Phaseniibergang ausgenutzt: Die Tempera-
tur steigt bei der Beladung erst wieder an, wenn der Phasenwechsel vollstindig stattgefunden hat. Entspre-
chend erfolgt die umgekehrte Entladung durch eine konstante Warmeabgabe, bis der Speicher vollstindig
erstarrt ist. Das Funktionsprinzip des Speichers begrenzt gleichzeitig seine Einsatzmoglichkeiten, da der
Temperaturbereich des Phaseniibergangs sehr starr ist und nur durch Mischung mit @hnlichen Verbindungen
erweitert werden kann. Der Einsatz findet hauptséichlich im unteren Temperaturbereich von 20-80 °C wie
z.B. bei Taschenwérmern statt und wird von einer geringen Zyklenstabilitit beschriankt [58].
Adsorptionsspeicher beruhen auf dem Prinzip der Adsorptionswérme, die bei der Adsorption eines Stoffes
(z.B. Wasserdampf) auf einem Triger (z.B. Zeolith) im Rahmen der Entladung entsteht. Die Desorption des
Stoffes (Beladung) findet unter Wirmezufuhr statt und kann im Vergleich zur Adsorption auf einem anderen
Temperaturniveau in Form einer Wirmetransformation erfolgen. Die Speicher werden in einem Tempera-
turbereich von 30-200 °C eingesetzt, welcher fiir eine Verwendung in solarthermischen Kraftwerken nicht
ausreichend hoch ist [2].

Die thermochemische Speicherung von Energie, die auf dem Prinzip der Reaktionsenthalpie beruht, deckt im
Vergleich zu den iibrigen Wirmespeichern den hochsten Temperaturbereich von 300-1000 °C ab und kann
daher sehr gut in solarthermischen Kraftwerken genutzt werden. Die Speicherdichte dieser Speichermedien
liegt in einem Bereich von 300-860 kW hm 3. Unter Wirmezufuhr (Beladung) trennt sich das Speichermedi-
um in einer chemischen Reaktion in zwei Komponenten auf und kann anschlieBend ohne Verluste dauerhaft
gelagert werden. Bei der Riickreaktion wird Reaktionswirme freigesetzt (Entladung), die zur weiteren Nut-
zung zur Verfiigung steht. Es ist eine hohe Anzahl fester Speichermaterialien bekannt, deren Auswahl jedoch
in Hinblick auf die langfristige Speicherung von Wirmeenergie getroffen werden muss [7]. Im Folgenden
werden die verschiedenen Stoffsysteme kurz vorgestellt.

Metallhydride konnen sowohl zur H,-Speicherung (Kapitel 2.2.1) als auch zur Warmespeicherung verwen-
det werden. In Bezug auf die Anwendung in solarthermischen Kraftwerken wurden LiH, CaH, und MgH,
intensiv gepriift: Der Einsatz von MgH, ist im Temperaturbereich von 250-500 °C bei einem Druck von
50-100 bar moglich. Durch das Hinzufiigen von weiteren Metallen wie beispielsweise Ni oder Fe wurde die
geringe Reaktionsgeschwindigkeit erhoht und eine sehr hohe Zyklenstabilitdt erreicht [59].

Das Metallhydroxid Mg(OH ), deckt den gleichen Temperaturbereich wie die Metallhydride ab, benotigt
jedoch fiir die Reaktion keinen hohen Druck. Die reversible Reaktion des Speichermaterials eignet sich fiir
die Verwendung in chemischen Wirmepumpen [60]. Ca(OH ), wurde zusitzlich fiir den Einsatz in solar-
thermischen Kraftwerken gepriift: Im direkten Vergleich zum Metallhydrid MgH, ist die Zyklenstabilitit
von Ca(OH ), um den Faktor 6 geringer. Das Hydroxid besitzt im Vergleich zu anderen thermochemischen
Speichern eine mittlere Speicherkapazitit (siehe Abbildung 2.3). Zudem ist fiir die Reaktion kein Katalysa-
tor erforderlich und das Material liegt in groen Mengen bei geringen Kosten vor.

Carbonate werden in einem noch hoheren Temperaturbereich von 700-1000 °C eingesetzt. Die gravimetri-
sche Speicherkapazitit der Systeme mit POCO3z und CaCOs ist im Vergleich zum Metallhydrid M gH, gerin-
ger (siche Abbildung 2.3); die volumetrische Speicherkapazitit von CaCOs hingegen liegt mit 692 KW hm ™3
auf einem hohen Niveau. Bei der Reaktion wird kein Katalysator benétigt und im Anschluss lédsst sich das
Gas CO, leicht vom Festkorper CaO trennen. Weitere Vorteile bestehen in der guten Verfiigbarkeit des
Speichermaterials und in geringen Kosten. Fiir die Reaktion ist eine sehr geringe Reaktivitit bekannt, so-

dass weiterhin Entwicklungsbedarf besteht. Die Reversibilitét der Reaktion wurde bereits unter Verwendung
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eines CaTiO3-Systems verbessert [61].

Das Redox-System BaO; deckt einen sehr grolen Temperaturbereich von 400-1000 °C bei einem gerin-
gen Druck von 0-10 bar ab. In der Reaktion wird kein Katalysator benotigt und der Reaktant O, lédsst sich
leicht vom festen BaO trennen. Bei Untersuchungen der Reaktion kam es zur Krustenbildung auf der Ober-
flache des Speichermaterials, die mit einer Stofftransportlimitierung einherging und somit den Umsatz der
Reaktion herabsetzte. Zudem nahm die Reversibilitit der Reaktion nach dem ersten Zyklus ab [62]. Das
Redox-System Co304 zeigte mit 500 Zyklen eine wesentlich hohere Stabilidt. Gegen die Verwendung der
Redox-Systeme sprechen im Vergleich zu anderen thermochemischen Speichern die geringe Speicherkapa-
zitdt (Abbildung 2.3) und die Kosten des Materials.

Bei den genannten Festkorpern wird die Leistung des Speichersystems durch den Wirmeiibergang in das
Material begrenzt. In fliissigen Speichermedien wie beispielsweise NHyHSO, liegt dieses Problem nicht
vor. Das Ammoniak-System besitzt mit 860 kWhm 3 die hochste volumetrische Speicherkapazitit in Ab-
bildung 2.3. Die Reaktion bei 417 °C und 1,46 bar wurde bisher wenig erforscht und die Handhabung der
Materialien wird durch ihre Toxizitdt und Neigung zur Korrosion erschwert. Die Zersetzung von NHz bei
Temperaturen von 400-700 °C wurde hingegen sehr ausfiihrlich untersucht und bietet ebenfalls eine hohe
Speicherkapazitit. Trotz der Notwendigkeit eines hohen Druckes (80-200 bar) und Umsatzeinbuf3en bei der
reversiblen Reaktion wurden verschiedene Studien zur Verwendung in solaren Anlagen erstellt und die Ent-
wicklung des thermochemischen Speichers weit vorangetrieben [63].

Organische Hydride bringen mit einer Reaktion im Temperaturbereich von 300-400 °C und bei Umgebungs-
druck hervorragende Eigenschaften fiir den Einsatz als thermisches Speichermedium mit, u.a. in einer Wér-
mepumpe [64]. Eine Simulationsstudie zur Verwendung von CH in solarthermischen Kraftwerken wurde
von Cacciola et al. erstellt [65] und spiter mit MCH fortgefiihrt [66]. Das organische Speichermedium
besitzt im Vergleich zu den iibrigen thermochemischen Speichern in Abbildung 2.3 eine gute Speicherkapa-
zitdt und eignet sich insbesondere fiir den Einsatz in kompakten Speichersystemen. Die reversible Reaktion
erfordert einen geeigneten Katalysator mit hoher Aktivitit, der ebenso die Bildung von Koks und Neben-
produkten blockiert und somit eine hohe Zyklenstabilitdt garantiert. Daher wurden Katalysatoren fiir die
Dehydrierung entwickelt, die einen effizienten Speicherprozess ermoglichen [55]. Fiir die Dehydrierung
von MCH wurde eine Effizienz von 85 % bei einem MCH-Umsatzgrad von 99 % erzielt. Die Wiederver-
wendung des Speichermediums war im Demonstrationsstadium zu 95 % moglich [67].

Das in Kapitel 1.2 vorgestellte LORC-Konzept basiert auf dem Speichermedium MCH und wurde u.a. fiir
die Nutzung in solarthermischen Kraftwerken vorgesehen. Fiir die Verwendung des LORC-Systems als
Wirmespeicher spricht eine hohe Energiedichte des Speichermediums MCH, die im Vergleich zur konven-
tionell genutzten NaN Oz /KN O3-Metallschmelze um den Faktor 10 hoher liegt [56]. Bei der Verwendung
von geschmolzenen Salzen geht latente Wirmeenergie verloren, wihrend beim fliissigen Speichermedium
MCH die gespeicherte Energie dauerhaft und vollsténdig erhalten bleibt. Daher ist das vorgestellte LORC-
System besonders fiir die Langzeitspeicherung von Energie geeignet. Krieger et al. fithrten die thermo-
dynamische Analyse eines dhnlichen Energiespeicherkonzeptes durch: Unter Verwendung von Perhydro-
Dibenzyl-Toluol in einem Festbett-Reaktor und der Lagerung von H, im Druckspeicher wurde ein ther-
mischer Wirkungsgrad von 65,9 % ermittelt. Der Gesamtwirkungsgrad des solarthermischen Kraftwerkes
betrug 23,1 % [68]. Im Rahmen des LORC-Konzeptes in Abbildung 1.2 wurde auf die Druckspeicherung
von H, verzichtet, da diese eine hohe Kompressionsleistung erfordert [14]. Stattdessen wurden fiir den H,-

Feststoff-Speicher leichtgewichtige feste Hydride mit einer hohen H,-Speicherkapazitéit vorgesehen [17].
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2.3. Innovative Prozesse und Reaktoren fiir die Dehydrierung von fliissigen organischen
Hydriden

Die Verwendung von LOH ist sowohl zur Speicherung von H; als auch von Wirme sehr gut geeignet. Den-
noch konnten sich die beiden Speichersysteme bisher nicht durchsetzen, da die Dehydrierung von LOH
anhand einer selektiven Reaktion und ohne Desaktivierung des Katalysators noch effizienter werden muss.
Die Schwachstelle des vorgestellten mobilen Hp-Speichers liegt in der Bereitstellung der Betriebstempe-
ratur von 300-400°C. Es wurde versucht, diese Probleme mit unterschiedlichen Ansitzen zu losen. Die
Bereitstellung der Wirme im Fahrzeug sollte mit Hilfe einer innovativen Prozessfiihrung gelingen. Neuar-
tige Reaktorentwicklungen, die besser auf die Eigenschaften der LOH eingehen, wurden vorgestellt. Dabei
wurde auch versucht, Limitierungen des Wirme- und Stofftransportes zu vermeiden. Auf die Problematik

der Katalysatordesaktivierung und Koksbildung wird in Kapitel 2.4.4 eingegangen.

2.3.1. Prozessfiihrung

Bei der autothermen Erzeugung von H; wird auf den Wirmeeintrag von aulen verzichtet, indem die be-
notigte Wirmemenge durch eine selektive Oxidation zur Verfiigung gestellt wird. Diese kann durch eine
oxidierbare funktionelle Gruppe am Molekiil des H,-Trigers in das System eingetragen werden [24]. Zu
den geeigneten Seitenketten gehoren aktivierte Kohlenwasserstoffgruppen, Alkohole, Amine, Sulfide und
Sulfoxide. Die Kombination des H,-Trigers mit einer oxidierbaren funktionellen Gruppe in einem Mole-
kiil erfordert ein gut eingestelltes Verhiltnis der beiden Eigenschaften, um den benétigten Wirmebedarf
zu decken und Energie fiir weitere Prozesse zur Verfiigung stellen zu konnen. Die gravimetrische H,-
Speicherkapazitit wird jedoch durch den Einbau funktioneller oxidierbarer Gruppen verringert wie z.B.
beim Decalin von 7,2 Gew.-% auf 6,6 Gew.-% beim 2-Methyldecalin [69]. Die dreistufige autotherme Er-
zeugung von H, wurde anhand von cis,cis-Perhydrofluoren getestet. Nach der katalytischen Dehydrierung
wurde H; in einer Gas-Fliissig-Trennstufe entfernt und der fliissige Riickstand in den benachbarten katalyti-
schen Oxidationsreaktor gefiihrt. Auf die Oxidation folgte die Regeneration des H,-Trigers in einem rdum-
lich getrennten Hydrierungsreaktor. Die Oxidation in der Fliissigphase wurde an einem Au-Pd/SiO,/TiO,-
Katalysator durchgefiihrt. Bei 245 °C bildeten sich Nebenprodukte aus, die eine Wiederverwendung des
H,-Tragers erschwerten. Mit einem V-Fe-Cs-Katalysator wurde bei 350 °C in der Gasphase eine Reinheit
des Fluorenons von >99 % erzielt. Die Oxidation fand stets unter Zugabe von Luft und nicht in reiner O,-
Atmosphire statt, damit diese nicht zum ungewollten Aufbrechen der C-C-Bindungen fiihrte [26].

Das Problem der hohen Dehydrierungstemperatur wollten Dean et al. [70] durch die Mischung eines endo-
thermen und exothermen Systems l6sen. Das endotherme Indolin (AHg = 52 kJmol~") und das exotherme
Amin-Boran (AHg =-156 kJ mol~") wurden in einem Verhiltnis von 3:1 gemischt, um ein thermodynamisch
neutrales System zu erhalten. Die Reaktionsgeschwindigkeit des Borans ist hoher als die des Indolins, daher
wurde die entstehende Wirme nicht schnell genug zur Dehydrierung von Indolin verbraucht und entwich
in die Umgebung. Um die Reaktionsgeschwindigkeiten der endothermen bzw. exothermen Reaktion besser
aufeinander abzustimmen, wurden der Katalysator, die Temperatur und sterische Effekte der Substituenten
untersucht. Die Verwendung eines Pd/C-Katalysators bei Temperaturen >140°C fiihrte zur gewiinschten
hoheren Reaktionsgeschwindigkeit der Dehydrierung, allerdings hatte die Temperatur einen negativen Ein-
fluss auf die Selektivitit. Cui et al. befassten sich mit dem Einfluss von Substituenten auf die Dehydrierungs-

geschwindigkeit. Der Test von Piperidin mit unterschiedlichen Substituenten in para-Position ergab erhohte
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Reaktionsgeschwindigkeiten aufgrund der sterischen Hinderung am N-Atom. Als H,-Speichermedium eig-

nen sich laut Cui et al. insbesondere die Stoffe 4-Aminopiperidin und Piperidin-4-carboxamid [30].

2.3.2. Reaktorkonzepte

Die Dehydrierung wurde von verschiedenen Forschungsgruppen in klassischen Stromungsrohrreaktoren
[71, 72, 73, 74] durchgefiihrt. Aufgrund der Limitierung des Warme- und Stofftransportes bei hohen Reak-
tortemperaturen und der Desaktivierung des Katalysators wurden dariiber hinaus folgende innovative Reak-

tortypen entwickelt.

Flissigkeitsfilm- und pulsierte Spray-Reaktoren

Zur Erhohung der Raum-Zeit-Ausbeute von H, im Riihrkessel fithrten Hodoshima et al. die Dehydrierung
von DEC im iiberhitzten Dampf (,,Superheated Liquid-film*) bei einer Temperatur von ca. 200 °C im Batch-
Reaktor durch [75]. Die Forscher bedeckten den festen Katalysator mit einem Fliissigkeitsfilm, der auf
Siedetemperatur erhitzt wurde. Sobald an der Katalysatoroberflache die Temperatur den Siedepunkt des
Eduktes erreichte, reagierte eine definierte Menge des fliissigen DEC zu den gasférmigen Produkten H;
und Naphthalin. Das Produktgas H, verlie} die Katalysatoroberfliche sehr schnell und sorgte somit fiir eine
Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite. Die in der Fliissigkeit zuriickgebliebenen adsorbierten
Aromaten wurden im darauffolgenden Trocknungsschritt von der Katalysatoroberflache entfernt und somit
eine Blockierung der aktiven Katalysatorzentren verhindert [76]. Im Anschluss stand der Katalysator fiir die
weitere Dehydrierung von DEC bereit.

Kariya et al. entwickelten dieses Nass-Trocken-Multiphasen-Konzept weiter, indem sie den Katalysator in
pulsierten Spray-Reaktoren periodisch mit dem Edukt bespriihten [77]. Durch die Einstellung der Parameter
Temperatur, Spriithrate und Eduktstrom wurde eine optimale Raum-Zeit-Ausbeute von H; ermittelt. Wie bei
der Reaktion im iiberhitzten Dampf sind die Vorginge an der Katalysatoroberflache ausschlaggebend fiir
eine effektive Reaktion: Das fliissige CH trifft in Form von Tropfchen auf die Katalysatoroberfliche und
reagiert sofort zu H, und Benzol. Dieses Produktgas entfernt sich schnell von der Katalysatoroberfliche
und ermdglicht die Reaktion des weiteren Eduktes. Gegen Ende des Pulsintervalls wird die Oberflidche bei
Siedetemperatur des Eduktes regeneriert und steht erneut fiir die Dehydrierung zur Verfiigung. Wihrend
der Reaktion darf die Katalysatortemperatur nicht zu hoch gewéhlt werden, da die Katalysatoroberfliche
sonst austrocknet [78]. Biniwale et al. fiihrten eine thermographische Analyse der Katalysatoroberfliche
durch und stellten fest, dass auf der Oberfliche eine periodische Uberhchung der Temperatur stattfindet und
diese zu hoheren Ausbeuten fiihrt [79, 80]. Das Prinzip der regelméfBigen Benetzung des Katalysators mit
fliissigem Edukt wurde auch mit Hilfe eines rotierenden Monolithen genutzt. Aufgrund des regelmifigen
Austrocknens der Katalysatoroberfliche konnte die Ablagerung von Koks verhindert werden und somit eine

alternative Reaktorbauart geschaffen werden [81].

Reaktoren mit integrierter Metallstruktur

Der von Pez et al. entwickelte Microwick-Reaktor beruht auf dem Konzept, ein Katalysatorsubstrat (,,Wick*)
in einen Kanal einzubringen, an dem eine effektive Trennung von Gas- und Fliissigphase stattfindet und

der generierte H, schlielich direkt abgegeben wird [82]. Bei Voruntersuchungen zur Dehydrierung von
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Perhydro-N-Ethylcarbazol wurde festgestellt, dass ein Austrocknen der Katalysatoroberfliche zu einer ge-
ringeren H,-Produktion fiihrte. Mit Hilfe des diinnen pordsen Katalysatorsubstrates wird die stindige Be-
netzung der Katalysatoroberfliche mit Fliissigkeit sichergestellt. Kurz nach der Erzeugung von H, gelangt
dieser direkt in die Dampfphase iiber dem Katalysatorsubstrat. Ein Gleichgewicht zwischen Fliissigkeits-
und Dampfdruck hilt die Fliissigkeit im Substrat mittels Kapillarkriften zuriick. Bei ersten Experimenten
in einem 1-Kanal-Microwick-Reaktor wurden keine hohen Umsitze erzielt, da eine Limitierung des Stoff-
transportes vorlag. Diese konnte durch das Einbringen eines mit Katalysator beschichteten Schwammes in
die Dampfphase minimiert werden. Es wurden hohere Umsitze erreicht, die in der gleichen Grof3enordnung
von Festbett-Reaktoren lagen [83].

Fiir eine effektive Dehydrierung von Perhydro-N-Ethylcarbazol wurde ein katalytischer Festbett-Reaktor
mit einer integrierten metallischen Struktur von Assenbaum et al. entwickelt. Die integrierte Metallstruktur
verbesserte die Ausleitung des gasformigen H,-Stromes und gewihrleistete den Kontakt zwischen fliissigem
Edukt und Katalysator [84]. Mit dem Verfahren des Elektronenstrahlschmelzens wurde die 3-dimensionale
Struktur hergestellt, welche aus einem Netzwerk von gleichformigen Zellen bestand. AnschlieBend wurde
eine porose Schicht aus Pt /Al,O3-Katalysator aufgetragen. Der Reaktor wurde bei Temperaturen von 220-
260 °C und Umgebungsdruck erfolgreich getestet. Mit einer Einheit von zehn parallelen Reaktoren wurde

schlieBlich ein H,-Strom von 9,8 /min~! produziert [85].

Membranreaktoren

Eine Membran ist im hiesigen Zusammenhang ein flichiges, teildurchldssiges Gebilde, welches zwei Fluide
voneinander abtrennen kann. Die Integration einer Membran in den Dehydrierungsreaktor ermoglicht eine
selektive in-situ Entfernung von H, aus der Reaktionszone. Durch die H,-Abtrennung wird das chemische
Gleichgewicht zur Produktseite hin verschoben und somit ein hoherer MCH-Umsatz bei geringeren Tem-
peraturen erreicht. Mit Hilfe der Membran kann ein sehr reiner H>-Strom generiert werden, der keine wei-
teren Aufreinigungsschritte erfordert. Ferreira-Aparicio et al. testeten bei 300 °C tiber 48 h einen Pt /Al O53-
Katalysator im Membranreaktor; dabei zeigte der Katalysator keine Anzeichen fiir eine Desaktivierung [86].
Auch Jeong et al. [87], Kumar et al. [88] und Akamatsu et al. [8§9] beobachteten in Membranreaktoren kei-
ne Desaktivierung des Katalysators, da am Katalysator stets frisch gebildeter H, vorlag, der kontinuierlich
an der Membran abgetrennt wurde. In diesen Studien zur Dehydrierung von Cycloalkanen wurden unter-
schiedliche Membranmaterialien eingesetzt: Unter den getesteten Membranen, die das Produktgemisch nach
GroBe der Molekiile trennen, waren porose anorganische Materialien (Vycor-Glas-Membran) [86], Zeolith-
Membranen [87, 88], Kohlenstoff-Membranen [90, 91] und Silika-Membranen [89, 92]. Die Reinheit des
abgetrennten H,-Stromes wurde durch die Einstellung der Porengrofie der Membranen verbessert, jedoch
war mit den Materialien keine hochselektive H,-Abtrennung moglich und die ideale Permselektivitit lag
stets unter einem Wert von 100.

Eine selektivere Stofftrennung gelingt unter Verwendung von diinnen Metall-Membranen. Der Weg des H,
durch die Membran beruht auf dem Losungs-Diffusions-Mechanismus in Abbildung 2.4, der nach Ward
und Dao [93] aus sieben Schritten besteht, darunter der molekulare Transport von der Gasphase zur Mem-
bran (Schritt a) und von der Membran in die Gasphase (Schritt g). An der Membranoberflache findet die
dissoziative Adsorption (Schritt b) bzw. Desorption mit Rekombination der H-Atome (Schritt f) statt. Der
Ubergang vom H-Atom erfolgt von der Metalloberfliiche der Retentat-Seite in das Metallvolumen (Schritt
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¢) bzw. aus dem Metallvolumen an die Oberfliche der Permeat-Seite (Schritt €). Eine zentrale Rolle des

Transportvorganges spielt schlieBlich die Diffusion des H-Atoms durch das Metall (Schritt d).

Abbildung 2.4.: Losungs-Diffusions-Mechanismus der H>-Permeation durch eine Pd-Membran [94].

Prinzipiell werden sehr diinne Membranen eingesetzt (4-10 pm), da mit geringerer Dicke der Membran die
H>-Flussdichte zunimmt. Die Stabilisierung der diinnen Pd-Membranen wurde in katalytischen Stromungs-
rohrreaktoren mit Hilfe eines pordsen Aluminiumrohres [95, 96] bzw. einer Keramik [97] ermdglicht; auch
Pd/Al-Hohlfasern wurden erfolgreich getestet [98].

Die auf Palladium (Pd) basierenden Membranen besitzen theoretisch eine unendliche Selektivitit beziiglich
H, in Kombination mit einer hohen H,-Permeabilitit bei erhohten Temperaturen. Bei diesen Pd-Membranen
kommt es durch die Einlagerung von H in das Gitter des Metalls zur chemischen Expansion, demzufolge
sich die Gitterkonstante dndert und das Volumen des Metalls zunimmt [99]. Liegen die Temperaturen un-
terhalb der «-B-Ubergangsphase von ¢ < 300 °C, versprodet die reine Pd-Membran in der H,-Atmosphire
und es bilden sich Defekte aus [100]. Daher werden zur H,-Abtrennung bei geringeren Temperaturen haufig
Pd-Legierungen verwendet, darunter PdAg und PdCu [101]. Ali et al. fithrten umfangreiche Untersuchun-
gen zur Dehydrierung von MCH in PdAg-Membranreaktoren durch und priiften die Stabilitét der 0,1-0,2 mm
dicken Membranen unter verschiedenen Reaktionsbedingungen. Die H,-Permeation wurde von den organi-
schen Stoffen MCH und TLU in einem geringen Maf} reduziert. Koksbildung, die bei einem kleinen H-
Partialdruck bzw. einer vollstindigen Abtrennung von H; aus der Reaktionszone auftrat, hatte auch eine
Desaktivierung der Membran zur Folge [102]. Kohlenstoffablagerungen auf der Oberfliche und in Defekten
der PdAg-Membran konnen die diinne Metallschicht zerstoren, da sie wihrend der Regeneration mit Luft

direkt an der Metalloberflache abbrennen und es dabei lokal zu hohen Temperaturen kommen kann [103].

Mikrostrukturierte Reaktoren

Mikrostrukturierte Reaktoren besitzen geringe Abmessungen in Hohe von 50-2000 ttm in mindestens einer
Dimension quer zur FluBrichtung. Diese Miniaturisierung geht mit Effekten auf den Stoff- und Wirme-
transport einher, die sich positiv auf die endotherme Dehydrierung von LOH auswirken. Aufgrund des sehr
groflen Verhiltnisses von Oberflache zu Volumen kann die bei der endothermen Reaktion benotigte Wiir-

meenergie sehr gut in den Reaktor eingebracht werden. In der laminar durchstromten Reaktionszone von
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mikrostrukturierten Reaktoren liegt Isothermie vor [104]. Der mittels kurzer Transportwege erreichte gu-
te Stofftransport hat eine Reaktionszone ohne Konzentrationsgradienten zur Folge, sodass der Katalysator
intensiv genutzt wird. Die Anordnung des Katalysators kann sowohl als kompaktes mikrostrukturiertes Fest-
bett als auch als Wandkatalysator mit einer gro3en katalytischen Oberflache erfolgen. Das Mikro-Festbett
wird wie eine herkommliche Pulverschiittung hergestellt und ist flexibel einsetzbar. Dennoch sollte bei der
Verwendung eines Festbettes der Druckverlust tiber der Schiittung stets beriicksichtigt werden.

Cui et al. kombinierten einen Mikroreaktor aus Silizium mit einer Palladium-Membran. Dieser kompak-
te 3-Schichten-Prototyp wurde fiir die Dehydrierung von Cyclohexan bei 200 °C verwendet. Es wurde ein
erster Eindruck gewonnen, wie mit dem Reaktor eine hohe Effizienz beziiglich der Wiarmezufuhr und der
H,-Abscheidung umgesetzt werden kann. Weitere Verbesserungen wurden bei einem erzielten Umsatzgrad
von 18,4 % erforderlich [105]. Roumanie et al. entwickelten ebenfalls einen Reaktor aus Silizium: Insbe-
sondere die Verbindung zwischen Gaseinlass und mikrostrukturierter Reaktionszone wurde in der Studie
betrachtet, damit sich das gasformige MCH moglichst gleichmiBig auf die Mikrokanile verteilt. Techni-
sche Maflnahmen zur Verbesserung der Isothermie wurden u.a. mittels Mikro-Heizung auf der Riickseite
des Reaktors getestet [106]. Eine weitere Herausforderung bestand in der Einbringung des Katalysators in
die Mikrostrukturen: Romanie et al. beschichteten die Mikrokanile zundchst mit einem Al, O3-Washcoat,
welcher anschliefend mit Pt impridgniert wurde. Die Herstellung des Pt-Katalysators mittels Sputtern (phy-
sical vapor deposition) wurde ebenfalls getestet. Im direkten Vergleich der beiden Katalysatoren erzielte
der Pt/Al, Oz-Katalysator aus dem Washcoat-Verfahren hohere Umsétze [107]. Tagawa et al. fiihrten eine
Vorbehandlung des mikrostrukturierten Reaktors aus Silizium durch: Vor dem Beschichten mit Katalysator
wurde auf dem Reaktormaterial eine SiO,-Schicht im Ofen bei 800 °C ausgebildet. Im Anschluss wurde
der Pt/Al,Os-Katalysator anhand eines Sol-Gel-Verfahrens auf wissriger oder alkoholischer Basis aufge-
tragen. Zum Vergleich wurde ein Pt-Katalysator mittels Nebel-Zerstiubungs-Methode hergestellt, bei der
die Kanalwand periodisch bespriiht und getrocknet wurde. Der experimentelle Test der Katalysatoren er-
folgte anhand der Dehydrierung von Cyclohexan. Dabei wurden die hochsten Umsitze (nahezu 100 %) mit
dem Katalysator erzielt, der iiber das wassrige Sol-Gel-Verfahren hergestellt wurde [108]. Die verschiede-
nen Moglichkeiten zur Katalysatorbeschichtung von mikrostrukturierten Kanélen werden in Kapitel 2.4.2

vorgestellt.

2.4. Dehydrierung von Methylcyclohexan

2.4.1. Thermodynamisches Gleichgewicht und Prozessbedingungen

Bei der Dehydrierungsreaktion von MCH in Gleichung 2.1 handelt es sich um eine reversible Gleichge-
wichtsreaktion. Die Gleichgewichtskonstante Kggw ldsst sich mit Hilfe des Dalton’schen Gesetzes iiber die
Partialdriicke p; bzw. Molanteile y; der an der Reaktion beteiligten Komponenten i und dem Gesamtdruck p

nach Gleichung 2.2 ermitteln.

3 3
prLU " P YrLu -y

Keow = B _ 3 (2.2)
PMCH YMCH

Die Molanteile stehen im Zusammenhang mit dem Umsatzgrad X,cy und dem Molanteil des Eduktes MCH

zu Beginn der Reaktion yycq o und sind den Gleichungen 2.3, 2.4 und 2.5 zu entnehmen [109].

~ yucu o (1 —Xucn)

= (2.3)
ymen =g + 3 Yumch,0  XmucH
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YH, =
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Die thermodynamische Berechnung der Gleichgewichtskonstanten Ksgw erfolgt aus dem Zusammenhang
in Gleichung 2.6 mit der freien Standardreaktionsenthalpie ARGY, der Gaskonstanten R = 8,314 Jmol ' K1

und der Temperatur 7" (in K).
ARG®
R-T

Anhand einer experimentellen Studie fanden Schildhauer et al. eine empirische Korrelation heraus, die eine

anGGW = — (2-6)

zutreffendere Beschreibung des Einflusses der Temperatur auf die Gleichgewichtslage der Reaktion liefert
[49]. Der in Gleichung 2.7 aufgefiihrte Zusammenhang basiert auf Daten, die unter isothermen Versuchsbe-

dingungen bei 305-370 °C und ca. 7 bar aufgenommen wurden.

—217650 1 1

Beim thermodynamischen Umsatz Xsgw handelt es sich um den maximal erzielbaren Umsatz, wenn keine
Limitierung durch die Kinetik vorliegt. Der Umsatz im thermodynamischen Gleichgewicht kann unter ande-
rem mit Hilfe der Parameter Druck und Temperatur beeinflusst werden. Das Gleichgewicht verschiebt sich
zur Produktseite, wenn eine hohe Temperatur (endotherme Reaktion) und ein geringer Druck (Volumenzu-
nahme durch die Reaktion, Prinzip von Le Chatelier) gewihlt werden. Fiir die Betrachtung der relevanten
Grenzfille wurde aus Gleichung 2.2 und 2.7 die Lage des Gleichgewichtes ermittelt. In Abbildung 2.5(a)
ist diese Lage des Gleichgewichtes bei einem Druck von 1bar in Abhiingigkeit von der Temperatur und
in Abbildung 2.5(b) bei einer Temperatur von 400 °C in Abhingigkeit vom Druck unter Verwendung eines
reinen MCH-Eduktstromes dargestellt.

Bei einem Druck von 1 bar und reinem Edukt wird ab 300 °C ein hoher Molanteil von H, erreicht. In ver-
schiedenen Forschungsarbeiten wurde die Dehydrierung von MCH im Temperaturbereich von 300-380 °C
durchgefiihrt [71, 106]. Bei einer Reaktortemperatur von 400 °C ist Vollumsatz nur bei einem geringen
Druck (1-5 bar) moglich. Daher wurde hidufig der Druck bei Reaktionen in Festbett-Reaktoren auf 1 bar
beschrinkt. Die thermodynamisch ungiinstigen hoheren Druckbereiche wurden hauptséichlich in Membran-
reaktoren untersucht, da die Integration einer Membran in den Reaktor das Gleichgewicht durch die in-situ
Abtrennung des H, zur Produktseite verschiebt [95].

Eine Verdiinnung des Eduktes MCH mit Stickstoff (N,) fiihrten wenige Gruppen durch [95, 108, 110]. N,
beeinflusst das Niveau der Partialdriicke im Reaktionssystem und sorgt im Vergleich zum reinen MCH-
Eduktstrom schon bei niedrigen Temperaturen fiir ein gleiches Umsatzniveau. Hiufiger wurde von der Ver-
diinnung des Eduktstromes mit H, zur Hemmung der Verkokung des Katalysators berichtet [33].

Die Dehydrierung von MCH sollte an einem hochaktiven Katalysator stattfinden. Ali et al. testeten ver-
schiedene Mono- und Bimetall-Katalysatoren aus Edelmetall und stellten fest, dass die Aktivitit in der
Reihenfolge Platin (Pt), Rhodium (Rh), Iridium (/7), Rhenium (Re), Uran (U) sinkt. Untersuchungen mit
den giinstigeren Komponenten Nickel (Ni) oder Molybdin (Mo) ergaben wesentlich geringere Aktivititen
im Vergleich zu Pt [74, 110]. Als Trigermaterial wurde sehr hiufig poroses Aluminiumoxid (A, O3) ver-
wendet [95, 106]. AuBBerdem eignet sich Kohlenstoff (C) als Katalysatortrager [75, 111], unter anderem in
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Abbildung 2.5.: Lage des thermodynamischen Gleichgewichtes (Gleichung 2.2 und 2.7) in Abhéngigkeit von der Tem-
peratur in (a) bei p = 1 bar und vom Druck in (b) bei ¥ =400 °C.

Form von Activated Carbon Cloth (ACC) [78, 112] oder Carbon Nanotubes (CNT) [71].

In verschiedenen Forschungsarbeiten wurde der Katalysator direkt im Reaktor reduziert [112, 113]. Dabei
fand die Reduktion in einem reinen H>-Strom im Bereich von 20-100 ml min~' statt und dauerte meist 1-2 1
an. In weiteren Arbeiten wurde von einer Reduktionsdauer von bis zu 16 4 berichtet [87, 114]. Die Tempera-
tur der Reduktion lag sehr hiufig bei 400-420 °C [48]. In wenigen Fillen wurden hohere Temperaturen von
bis zu 550 °C gewihlt [71, 74]. Bei der Dehydrierung von MCH wurde eine Verkokung des Katalysators und
somit Desaktivierung beobachtet. Die Aktivitit des Katalysators wurde in einer zweistufigen Regeneration
wieder hergestellt: Zunichst wurde der Katalysator in einem Luftstrom von 50-100 ml min~" bei 400-500 °C
oxidiert [115, 116]. Dabei variierte die Dauer der Oxidation in den verschiedenen Forschungsarbeiten von
1-5h [114, 117]. Nach dem Entfernen des Kokses von der Katalysatoroberfliche wurde eine H,-Reduktion

mit den oben genannten Parametern durchgefiihrt.

2.4.2. Katalysatoren im Mikrokanal

In mikrostrukturierten Reaktoren wird Katalysator in Kanéle mit lateralen Abmessungen von 50-2000 pm
eingebracht. Daher muss die Préiparationsmethode fiir solche besonders kleinen Strukturen geeignet sein.
Fiir die nasschemische Herstellung von Katalysatorschichten in Mikrostruktursystemen liegen Erfahrun-
gen zum Sol-Gel-Verfahren und Beschichten mit einem Washcoat mit anschlieBender Imprédgnierung vor
[118]. In den Kanilen mit derart geringen Abmessungen bereiten wirkende Kapillarkréifte Probleme: Bei
der Verteilung der Suspension kann sich ein Meniskus ausbilden, der eine gut haftende, homogene Ka-
talysatorschicht im Kanal verhindert. Meille et al. untersuchten den Kontaktwinkel zwischen Suspension
und Edelstahloberfliche bei der Beschichtung mit Washcoat. Durch das Hinzufiigen von oberflachenaktiven
Stoffen zur Suspension wurde der Kontaktwinkel verringert und somit eine gut haftende Aluminaschicht
hergestellt [119]. Neben der Beschaffenheit der Suspension beeinflusst die Bauart des Reaktors die Be-

schichtungsmethode, da geschlossene oder offene Kanalstrukturen unterschiedliche Anforderungen beim
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Beschichtungsvorgang stellen [120]. Der hochporose Katalysatortrager sollte im Kanal als festhaftende, ho-
mogene Schicht ohne Risse vorliegen. Als Katalysatorschiittung im Mikro-Festbett stellt der Triger eben-
falls eine grofe Oberfliche fiir die Aktivkomponente bereit. Diese hochaktive Metallkomponente soll fiir
eine optimale Nutzung des Katalysators moglichst fein auf dem gesamten Tréiger verteilt werden. Daraus
folgt fiir die Verwendung von teuren Edelmetall-Katalysatoren (z.B. Pt), dass diese im Mikrokanal sehr gut
erreichbar sind und somit geringe Mengen notwendig werden.

Zur Herstellung eines porosen Al, O3-Tréigers im Mikrokanal wurde ein Sol-Gel-Verfahren von Haas-Santo
et al. an die Anforderungen im Mikrokanal angepasst [121]. In einem Sol sind feste oder fliissige Stoffe
in einem Dispersionsmittel kolloidal verteilt. Im Zuge einer Gelierung wachsen die inkohérenten Teilchen
bzw. Tropfchen des Sols zu einem festen unregelméfigen Netzwerk zusammen. Die Poren des Netzwerkes
sind mit Fliissigkeit gefiillt. Dieses feindisperse System wird als Gel bezeichnet. Die Gelstruktur verdndert
sich in Abhéngigkeit von Zeit (Alterung) und Temperatur: Es findet der Einbau weiterer Teilchen sowie
eine zunechmende Vernetzung statt. Mit dem Alter kann es zu einer Schrumpfung des Netzwerkes kom-
men, indem die fliissige Phase aus dem Gel heraustritt und sich separiert. AuBerdem kann das Netzwerk in
einen kristallinen Zustand iibergehen [122]. Nach der vollstindigen Bedeckung der Mikrokanile mit Gel
entweicht im Trocknungsvorgang die fliissige Phase aus dem Gel, sodass ein festes Netzwerk zuriickbleibt
und als pordser Katalysatortriager zur Verfiigung steht.

Die Verteilung der Aktivkomponente Pt wird durch die Verwendung eines hochpordsen Trédgers mit einer
groBen Oberfliche begiinstigt. Im Vergleich zur glatten Metalloberflache bietet ein poroser Triger mehr
Platz fiir das disperse Pt an. Haufig wird die Impriagnierung des porosen Triagers mit Metall-Chlorid-Salzen
wie beispielsweise Nay PtCly durchgefiihrt, weil Metall-Chloride in groBen Mengen verfiigbar sind. Im Ver-
gleich zu den weniger giftigen, chloridfreien Salzen, darunter Sulfite, Nitrate und organometallische Salze,
fiihrt die Imprédgnierung mit Metall-Chloriden jedoch zu einer geringeren Metall-Dispersion [123]. Haas-
Santo et al. verwendeten zur Impréignierung des Al,Os-Trigers eine Pt(NO3)-Losung [121]. Neben dem
Triagermaterial selbst wirkt sich auch die Beladung des Trigers auf die Pt-Dispersion aus, da Pt bei hohe-
ren Beladungen zur Agglomeration neigt. Diese Agglomeration kann durch die Zugabe eines Stabilisators
verhindert werden. Der Stabilisator wie z.B. Zitronensdure adsorbiert auf der Pt-Oberflache und schwicht
dessen Interaktion zu benachbarten Pt-Teilchen ab. Nach der Imprignierung wird der Stabilisator thermisch
vom Katalysator entfernt [124, 125].

2.4.3. Kinetik der Dehydrierung von Methylcyclohexan

Fiir die Entwicklung eines kinetischen Modells der Dehydrierung von MCH wurden von diversen For-
schungsgruppen Arbeiten veroftentlicht, die sich im Reaktionsmechanismus und geschwindigkeitsbestim-
menden Schritt unterscheiden. Ein umfassender Uberblick der Kinetikmodelle wurde von Alhumaidan et
al. [126] und Usman [127] publiziert und ist in Teilen Tabelle 2.2 zu entnehmen. Zur besseren Vergleich-
barkeit der Kinetikmodelle werden im Folgenden nur die Arbeiten mit einem Pt/Al,O3- bzw. Pt-Re/Al,O53-
Katalysator beriicksichtigt.

Die Reaktionsgeschwindigkeit » gibt die Stoffmengeninderung einer Komponente i pro Zeit ¢ an und bezieht

sich in Gleichung 2.8 auf die Katalysatormasse mg,, und die Stéchiometrie v;:

1 dl’ll'
r=

— Lt 2.8
Mga - Vi dt (2:8)
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2. Stand von Forschung und Technik bei der Dehydrierung von fliissigen organischen Hydriden

Tabelle 2.2.: Uberblick der verschiedenen Forschungsarbeiten zur Kinetik [127]. Geschwindigkeitsbestimmender
Schritt mit den Zwischenprodukten Methylcyclohexadien MCHde und Methylcyclohexen MCHe,
Aktivierungsenergie E,.

Erstautor [Quelle] Aktivkomponente ~ Geschwindigkeits- Adsorptions- E,
bestimmender Schritt hemmung

- Gew.-% - Hy, TLU  kJmol™!

Sinfelt [128] 0,3 Pt Desorption von TLU TLU 138,1

Wolf [117] 0,6 Pt Oberflichenreaktion - -

Jossens [129] 0,3 Pt Oberflichenreaktion TLU 71,1

Pacheco [130] 0,3 Pt, 0,3 Re, Adsorption von MCH - 58,6
0,6 Cl

Jothimurugesan [131] 0,3 Pt, 0,3 Re Adsorption von MCH TLU 51,9

Pal [132] 0,3 Pt,0,3 Re Adsorption von MCH TLU 56,4

El-Sawi [133] 0,7 Pt,0,9 CI Adsorption von MCH TLU 17,9

van Trimpont [134] 0,59 Pt, 0,67 Cl Dehydrierung von MCHde H, 121,7
0,3 Pt, 0,31 Re, Dehydrierung von MCH TLU 181,4
0,95 Cl

Chai [135] 0,375 Pt, 1,0 CI Dehydrierung von MCHe H, -
0,375 Pt, 0,375 Re,
1,0 Cl

Maria [48] Pt Oberflachenreaktion H» 220,7

Schildhauer [45] 6,0 Pt Oberflichenreaktion H, 149,3

Alhumaidan [114] 1,0 Pt Dehydrierung von MCH H; 55,4
0,3 Pt,0,3 Re

Usman [116] 1,0 Pt Dehydrierung von MCH H, 39,3

Zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit kann ein formalkinetischer Geschwindigkeitsansatz ver-
wendet werden. Eine derartige Beschreibung ist i.A. jedoch nur in einem begrenzten Bereich der Reaktions-
bedingungen giiltig und erfordert die Anpassung der kinetischen Parameter wie Geschwindigkeitskonstan-
te k und Reaktionsordnungen a, b, ¢ an aussagekriftige experimentelle Daten. Der allgemeine Potenzansatz
ist in Gleichung 2.9 definiert und wurde von verschiedenen Forschungsgruppen, darunter van Trimpont et
al. [134] in Bezug auf die Dehydrierung von MCH verwendet. Der Ansatz enthilt keine Aussagen beziig-
lich der Adsorption, Desorption und katalytischen Reaktion auf der Oberfliche. Alhumaidan et al. [114]
verwendeten eine Form des Potenzansatzes, die nur das Produkt H, beriicksichtigte. Yolcular und Olgun
[136] vernachlidssigten den Einfluss der Produkte auf die Reaktionsgeschwindigkeit und gelangten dadurch

zu einer negativen formalen Reaktionsordnung a.

r=k- PX/ICH 'pl;LU 'Pf{z (2.9)

In Arbeiten von Manser Sonderer [137] und Usman et al. [116] wurde ebenfalls der Einfluss der Produkte
vernachldssigt, hingegen eine positive Reaktionsordnung von a = 1 bzw. 0,52 festgestellt. Da es sich bei der

Dehydrierung von MCH um eine Gleichgewichtsreaktion handelt, ergénzten sie einen entsprechenden Term
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2.4. Dehydrierung von Methylcyclohexan

fiir die Riickreaktion in Gleichung 2.10.

3\

r=k- | pycy — PTEV Phy (2.10)
Kgew

Fiir die Gleichgewichtskonstante Kggw gilt nach Schildhauer et al. [49] die empirischen Korrelation aus

Gleichung 2.7. Die Geschwindigkeitskonstante k ist von der Temperatur 7" abhéngig und ldsst sich iiber den

Ansatz von Arrhenius in Gleichung 2.11 berechnen.

E
k:ko.exp(—ﬁ) (2.11)

Bei der Verwendung des Potenzansatzes wurde die zuvor beobachtete Hemmung der Produkte nicht be-
riicksichtigt (siehe Tabelle 2.2). Auch die Verringerung der Reaktionsgeschwindigkeit bei Anndherung an
den Gleichgewichtsumsatz wurde vom Potenzansatz-Modell nicht erfasst. Daher wéhlten verschiedene For-
schungsgruppen eine Langmuir-Hinshelwood-Kinetik, die sich aus der Annahme ergibt, dass die Reaktion
an der Oberfliche die Geschwindigkeit mafigeblich beeinflusst. Hougen und Watson [138] entwickelten fiir
verschiedene Reaktionstypen mit unterschiedlichen geschwindigkeitsbestimmenden Schritten das allgemei-
ne Schema:
(kinetischer Term) - (Potenzialterm)

= 2.12
" (Adsorptionsterm)® 2.12)

Der kinetische Term enthilt die Geschwindigkeitskonstante k£ der Reaktion. Im Potenzialterm wird die Trieb-
kraft der Reaktion beschrieben. Der Adsorptionsterm beriicksichtigt die Hemmung der Reaktion durch Re-
aktanten oder Produkte und der Exponent a beschreibt die Zahl der aktiven Zentren, die am geschwindig-
keitsbestimmenden Schritt beteiligt sind.

Es wurden teilweise sehr komplizierte Ansitze veroffentlicht, bei denen mehrere aktive Zentren an der
Katalysatoroberfldache beriicksichtigt werden wie z.B. im dual-site-Modell [114, 134]. Der in Gleichung 2.13
aufgefiithrte LHHW-Ansatz (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson) wurde von Schildhauer [45] verwen-
det. Das Modell bezieht sich auf ein beteiligtes aktives Zentrum an der Katalysatoroberflidche (single-site-
Modell) und beriicksichtigt die Riickreaktion. Die Gruppen Sinfelt et al. [128], Chai et al. [135] sowie

Alhumaidan et al. [114] vernachlédssigten in ihren Ansédtzen den Einfluss der Riickreaktion.

Keow
(14 Kych - pmcr +Krow - prov + K - pay)

3
k- Kycn - (pMCH _ P, >

Die Elementarschritte an einem aktiven Zentrum s1 auf der Katalysatoroberfliche (single-site-Modell, kei-
ne Adsorption bzw. Desorption von H,) sind in den Gleichungen 2.14 bis 2.18 nach van Trimpont et al.
[134] aufgefiihrt. Der adsorbierte Zustand der Spezies an einem aktiven Zentrum wird mit s1 bezeich-
net. Jeder Elementarschritt kann geschwindigkeitsbestimmend sein und wird entsprechend im kinetischen
Ansatz beriicksichtigt. Tabelle 2.2 ist zu entnehmen, dass sich die verschiedenen Forschungsgruppen auf
unterschiedliche geschwindigkeitsbestimmende Schritte bezogen. Eine Beteiligung des Eduktes MCH wur-
de am hiufigsten als geschwindigkeitsbestimmender Schritt gewihlt, so z.B. die Adsorption von MCH an
der Oberfliche (Gleichung 2.14) oder die Dehydrierung des adsorbierten MCH (Gleichung 2.15). Die Ge-
schwindigkeit der Dehydrierung der adsorbierten Zwischenprodukte MCH e (Gleichung 2.16) bzw. MCHde
(Gleichung 2.17) wurde von van Trimpont et al. [134] und Chai et al. [135] beriicksichtigt. Sinfelt et al. [128]
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2. Stand von Forschung und Technik bei der Dehydrierung von fliissigen organischen Hydriden

bezeichneten die Desorption von TLU als geschwindigkeitsbestimmend (Gleichung 2.18). Es wurde eine
Hemmung der Reaktion durch TLU beobachtet, die von weiteren Forschern bestitigt und im Adsorptions-
term beriicksichtigt wurde [129, 131]. Bei der Untersuchung von van Trimpont et al. [134] wurde auch von
einer Konkurrenzsituation zwischen MCH und H, um die aktiven Zentren berichtet. Diese H>-Hemmung
der Reaktion wurde ebenfalls von verschiedenen Forschungsgruppen [48, 114, 135] festgestellt. Ein Zusam-
menhang zwischen Hemmung des Produktes 7LU bzw. H, und Typ des verwendeten Katalysators (Pt oder

Pt-Re) konnte jedoch nicht gefunden werden [45].

MCH +s1 = MCHy, (2.14)
MCH;; = MCHeg + H; (2.15)
MCHeg = MCHdeg + H; (2.16)
MCHdeyy = TLU + Hy (2.17)
TLU,, = TLU + 51 (2.18)

Insgesamt fiihrten drei Forschungsgruppen eine systematische und detaillierte Analyse der Kinetikschrit-
te durch: Jothimurugesan et al. bei 1 bar [131], van Trimpont et al. bei 4-20 bar [134] und Usman et al.
bei 1-9 bar [116]. In der vorliegenden Arbeit wurden die Experimente weitgehend ohne Dosierung von
H; durchgefiihrt, daher wird im Folgenden die Kinetikstudie von Usman et al. genauer erldutert, in der
ebenfalls ohne Dosierung von H, gearbeitet wurde. Usman et al. stellten zu sdmtlichen Elementarschrit-
ten im single-site- und im dual-site-Modell kinetische Gleichungen auf. Unter der Annahme, dass jeder
Schritt geschwindigkeitsbestimmend sein kann und sich im Gleichgewicht befindet, wurden die vereinfach-
ten kinetischen Gleichungen an experimentelle Daten angepasst und die Genauigkeit des Modells anhand
der Summe der Fehlerquadrate betrachtet. Die Elementarreaktion mit der geringsten Abweichung wurde
schlieBlich zum geschwindigkeitsbestimmenden Schritt gew#hlt: Die Werte der Abweichungen im Bereich
von 0,412-0,908 unterschieden sich eindeutig voneinander, sodass bei Usman et al. schlieBlich die De-
hydrierung von adsorbierten MCH als geschwindigkeitsbestimmender Schritt ermittelt wurde [116]. Die
Bedeckung der Oberfliche mit dem Zwischenprodukt MCHde wurde vernachléssigt. Usman et al. erziel-
ten die zutreffendste Parameteranpassung mit dem LHHW-Ansatz in Gleichung 2.19, bei dem die gebildete
Adsorptionsgleichgewichtskonstante K’ in Gleichung 2.20 von der Temperatur T, der Gaskonstante R, der
Adsorptionsenergie Ak’ und der Adsorptionsgleichgewichtskonstante K| bei einer Referenztemperatur von
617,2 K abhingt.

3
k- Kycn - <pMCH -y pHZ)

Keew
- : . (2.19)
(14 Kucn - pucr +Krow - prv +K' - priv - ph,)
AW
K'=K - - 2.20
Lexp(— ) @20

Zum LHHW-Ansatz stellten Usman et al. eine Aktivierungsenergie E, von 39,3 kJmol~! fest [116]. Auch in
anderen Forschungsarbeiten in Tabelle 2.2 wurde eine Aktivierungsenergie dieser Groflenordnung ermittelt.
Insgesamt waren sich die Forschungsgruppen jedoch nicht iiber die Hohe der Aktivierungsenergie einig,
da die Werte einen groBBen Bereich von 17,9-220 kJ mol ~1 abdeckten [48, 133]. Der kinetische Parameter

Aktivierungsenergie ist stets im Kontext des jeweiligen Modells definiert. Da verschiedene Forschungsgrup-
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2.4. Dehydrierung von Methylcyclohexan

pen unterschiedliche kinetische Ansitze bzw. Terme mit Temperatur-Abhingigkeiten wihlten, resultieren
daraus Aktivierungsenergien E, in Tabelle 2.2, die nicht direkt miteinander verglichen werden konnen.

Aufgrund der Beobachtungen aus Studien zum Potenzansatz und zum LHHW-Ansatz entwickelten Alhu-
maidan et al. [114] ein mechanistisches Modell, welches eine noch genauere Anpassung der experimen-
tellen Daten herbeifiihren sollte. Sie kehrten ein HP-Modell (Horiuti-Polanyi) um, welches urspriinglich
fiir die Hydrierung von Aromaten von Horiuti und Polanyi [139] publiziert und bereits von van Trimpont
et al. [134] erwihnt wurde. Im Vergleich zu den vorherigen Uberlegungen zum LHHW-Ansatz wurde ein
nicht-konkurrierender Mechanismus angenommen, bei dem MCH und TLU an einem anderen Typ des
aktiven Zentrums adsorbierten als H,. Die Adsorption von H, folgte nicht dem Schema der Langmuir-
Adsorption, sondern war nichtlinear vom Druck abhéngig. Die Elementarschritte des nicht-konkurrierenden
HP-Mechanismus sind Gleichung 2.21 bis Gleichung 2.29 zu entnehmen. Dabei werden die 6 H-Atome des

am aktiven Zentrum s1 gebundenen MCH schrittweise an das aktive Zentrum s2 abgegeben [134].

MCH + 51 = MCHj; (2.21)
MCHj, + 52 = MCH %4 +Hy (2.22)
MCH x4 +s2 = MCHeg + Hyp (2.23)
MCHeg + 52 = MCHe x5 +Hg (2.24)
MCHe %41 +52 = MCHdes + Hyn (2.25)
MCHdeg + s2 = MCHde %51 +Hy» (2.26)
MCHde x5 +52 = TLUs1 + Hy (2.27)
TLU; = TLU + 51 (2.28)

6H, = 3H, + 652 (2.29)

Bei der Herleitung des Modellansatzes von Usman et al. [116] folgte aus der Parameteranpassung, dass
die Reaktionsgeschwindigkeit von der Dehydrierung des adsorbierten MCH (Gleichung 2.22) kontrolliert
wurde und die Bedeckung der Oberfliche mit Zwischenprodukten vernachlédssigbar war. Aufgrund der sehr
hohen Werte der Adsorptionsgleichgewichtskonstanten Ky und Krpy wurde zur Vereinfachung das Ver-
hiltnis der beiden Adsorptionsgleichgewichtskonstanten K7, in den HP-Ansatz in Gleichung 2.30 ein-
gefiihrt. Um den von Alhumaidan et al. [114] publizierten Einfluss des Druckes p auf das Produkt H, zu
erfassen, wurde die Adsorptionsgleichgewichtskonstante K;h anhand von empirischen Erfahrungswerten
definiert (siehe Gleichung 2.31).

k PTLU'P?]2
"\ PMCH — ~Koow

r= 05 05 (2.30)
(Pmcn +Krpy - prev) - (1 +Kn,” - Pu, )
Ki, =Ky, p° (2.31)

Die zutreffendste Anpassung der Kinetik gelangen Usman et al. mit dem LHHW-Ansatz in Gleichung 2.19

nach dem single-site-Modell. Die Summe der Fehlerquadrate betrug 0,412 und war somit geringer als der
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2. Stand von Forschung und Technik bei der Dehydrierung von fliissigen organischen Hydriden

HP-Ansatz in Gleichung 2.30 mit einem Fehler von 0,569 [116]. Der HP-Ansatz erzielte ebenfalls eine
genaue Anpassung. Er eignet sich insbesondere bei Reaktionen unter erhohtem Druck, da der Einfluss des

Druckes im Modell erfasst wird.

2.4.4. Desaktivierung und Desaktivierungsgeschwindigkeit

Bei der Dehydrierung von Cycloalkanen kann es zur Desaktivierung des Katalysators und der damit einher-
gehenden Abnahme der Aktivitit kommen. Mit fortschreitender Reaktionsdauer wird die Aktivitidt aus der
Anfangszeit nicht mehr erreicht. Die Desaktivierung kann auch eine Anderung des Reaktionsmechanismus
herbeifiihren, die eine erhohte Bildung von Nebenprodukten und eine sinkende Selektivitidt zur Folge hat.
Desaktivierungsmechanismen beeinflussen die Funktion des Katalysators und kénnen zu einer geringeren
Standzeit des Katalysators fiihren. Fiir den effizienten Betrieb eines Reaktorsystems ist daher ein Kata-
lysator notwendig, der eine konstante Aktivitét, Selektivitdt und Stabilitdt aufweist [116]. Im Falle eines
weniger stabilen Katalysators hat die Wiederherstellung dieser Eigenschaften, die Katalysatorregeneration,
eine grofle wirtschaftliche Bedeutung fiir das Reaktorsystem.

Die Desaktivierung eines Katalysators beruht auf unterschiedlichen Ursachen. Zu den bekanntesten Des-
aktivierungsmechanismen gehoren die Katalysatorvergiftung, Verkokung und Ablagerungen auf der Kata-
lysatoroberflidche, thermische Alterung und Sinterung, Austrag der Aktivkomponente sowie mechanischer
Abrieb [140]. Im Falle der heterogen katalysierten Reaktion mit organischen Edukten liegt sehr hdufig die
Bildung von Koks vor [141]. Es handelt sich um kohlenstoffhaltige Ablagerungen auf dem Katalysator,
die durch Nebenreaktionen gebildet werden. Diese Ablagerungen bedecken die aktiven Zentren des Kata-
lysators, blockieren die Poren eines pordsen Tridgers und verhindern somit einen Zugang zu den aktiven
Katalysatorzentren. Die Struktur des gebildeten Koks auf metallischen Zentren wie z.B. Pr ist graphitisch
und entsteht durch Disproportionierungs- und Spaltungsreaktionen. Auf sauren Katalysatortragern wie z.B.
Al O3 liegen meist aromatische Strukturen vor, die auf der Bildung von Alkenen und ihrer anschlieBenden
Dehydrierung, Ringbildung und Kondensation beruhen [140]. Die verschiedenen Nebenreaktionen der De-
hydrierung von MCH wurden von Alhumaidan et al. [142] und Usman et al. [143] betrachtet und in einem
Reaktionsnetzwerk zusammengefasst. Aus MCH bilden sich die Zwischen- und Nebenprodukte Methylcy-
clohexen, n-Heptan und Dimethylcyclopentan bzw. Ethylcyclopentan. T LU reagiert durch Disproportionie-
rung weiter zu Benzol und Xylol und bildet durch Kondensation Methylbiphenyl. Als mogliche Koksquellen
wurden n-Heptan und Cyclopentan sowie partiell dehydriertes Naphthalin in Betracht gezogen; dabei wurde
die Bildung von Koks aus Biphenyl als sehr gering eingestuft [142].

Die Geschwindigkeit der Koksbildung hiingt von verschiedenen Parametern ab, darunter die Temperatur
sowie die Zusammensetzung des Eduktstromes und des Katalysators [141]. Durch das Hinzufiigen von
H; in den Eduktstrom kann der H,-Partialdruck an der Katalysatoroberfliche, insbesondere am Eintritt in
die Katalysatorzone, erhoht werden. Ritchie und Nixon testeten bei der Dehydrierung von MCH an einem
1 Gew.-% Pt /Al O3-Katalysator verschiedene Partialdriicke und stellten fest, dass bei einem H,-Partialdruck
von 0,74 bar die Koksbildung vermieden wird [144]. Bei der Reaktion entsteht H», der die Oberfliche frei
von Koksvorldufern hilt und somit eine Selbst-Reaktivierung des Katalysators herbeifiihrt. Bei sehr ho-
hen Umsitzen, d.h. einer groen H>-Menge auf der Katalysatoroberfliche, war die Dosierung von H, in
den Eduktstrom nicht mehr notwendig. Aufgrund des hemmenden Einflusses auf die Koksbildung arbeite-
ten viele Forschungsgruppen mit einer H>-Dosierung in den Eduktstrom und beobachteten eine konstante
Aktivitit des Katalysators [33, 134, 136]. Im Rahmen des vorgestellten LORC-Konzeptes wird auf die zu-
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sitzliche Bereitstellung von H, im Eduktstrom verzichtet. Daher werden im Folgenden die Mechanismen
der Desaktivierung bei der Dehydrierung von MCH an einem Pt/Al,Oz-Katalysator ohne H,-Dosierung
betrachtet.

Bei der Verkokung handelt es sich nach Wolf und Petersen [117] um eine reversible, vollstindig hydrier-
fahige Struktur und einen irreversiblen Rest, der den Katalysator dauerhaft desaktiviert. Die Bildung des
irreversiblen Anteils verlduft sehr langsam und wird von einem geringen H»-Partialdruck begiinstigt. Wolf
und Petersen entwickelten einen Reaktionsmechanismus, bei dem der Koksvorldufer aus dem adsorbierten
Reaktanten MCH entsteht und sich von der reversiblen in die irreversible Form entwickelt. Die Forscher
bezeichneten die Verkokung als parallelen selbstvergiftenden Mechanismus, der eben nicht durch Verunrei-
nigungen ausgelost wird. Bei der Reaktion an der Oberfliche handelte es sich um den geschwindigkeitsbe-
stimmenden Schritt.

Jossens und Petersen entwickelten das Modell der Verkokung in zwei Schritten weiter [129]: Die Kurzzeit-
Desaktivierung ist vollstindig reversibel in H», hingt bei einer geringen Aktivierungsenergie (33,5 kJ mol™")
nur schwach von der Temperatur ab und erfolgt sehr schnell. Die nahezu irreversible Langzeit-Desaktivie-
rung hingt mit einer hohen Aktivierungsenergie (163,3 kJmol~") sehr stark von der Temperatur ab und
verlduft sehr langsam. Auf der Katalysatoroberfldche entsteht eine kohlenstoffhaltige Schicht, in der sich
die aktiven und reversibel verkokten Zentren mit den Zwischenprodukten der Reaktion gegenseitig beein-
flussen und schlieBlich einen irreversiblen Zustand hervorrufen.

Pacheco und Petersen schlugen einen Mechanismus vor, bei dem viele aktive Zentren gleichzeitig belegt
werden (,,multiplet deactivation mechanism®) [130]. Die an der Verkokung beteiligte Anzahl der Zentren
sinkt mit voranschreitender Desaktivierung von sechs auf bis zu zwei beteiligte Zentren ab. Die Geschwin-
digkeit der Verkokungsreaktion wurde bestimmt durch die Reaktion an der Oberfliche zwischen gasfor-
migem 7LU und dem dehydrierten Koksvorldufer, einem mehrfach gebundenen Kohlenstoff-Gertist. Die
Verkokung fand bei einer hohen Aktivierungsenergie von 309,3 kJmol~! statt und nahm mit steigendem
MCH -Partialdruck und sinkendem H,-Partialdruck zu.

Pal et al. [132] vertreten die Ansicht, dass die Verkokungsgeschwindigkeit nicht vom 7' LU beinflusst wird.
Thren Beobachtungen zufolge wurde die Koksbildung von benachbarten MCH-Molekiilen verursacht, die
im Vergleich zur Dehydrierungsreaktion am Katalysator in einer anderen Art und Weise adsorbiert waren.
Aus MCH bildete sich in mehreren langsamen reversiblen Reaktionen Koks bei einer erforderlichen Akti-
vierungsenergie von 146,6 kJ mol .

Die Koksbildung geht nach Chai und Kawakami [135] nicht von MCH, sondern vom adsorbierten Zwischen-
produkt Methylcyclohexadien (MCHde) aus. MCHde adsorbiert am Katalysator ebenfalls in einer anderen
Art und Weise, welche schlieflich zur Polymerisation mit benachbarten adsorbierten MCH de-Molekiilen
fiihrt. An dieser geschwindigkeitsbestimmenden Polymerisation nehmen drei Molekiile teil.

Belskaya et al. [145] untersuchten die Dehydrierung von CH auf einem frischen und einem verkokten
Pt /Al,O3-Katalysator. Die Reaktion fand an beiden Katalysatoren nach dem gleichen Mechanismus statt
und eine Anderung der Eigenschaften der aktiven Zentren durch Verkokung wurde ausgeschlossen. Die
Katalysatoroberfliche wurde teilweise vom Koks blockiert, sodass nicht alle aktiven Zentren zur Verfiigung
standen. Die Katalysatoraktivitit nahm mit der Koksmenge bzw. der Zahl der erreichbaren P¢-Zentren ab.
Auch Maria et al. [48] stellten keine vollstandige Blockade der Katalysatoroberfldche fest: Ein geringer An-
teil von 1-2 Gew.-% der Koksablagerungen blockierte die aktiven Pt-Zentren. Weitere 9-17 Gew.-% Koks
setzten sich auf dem Trédger ab und hatten keinen Einfluss auf die Katalysatoraktivitiit. Bei geringen Tem-
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2. Stand von Forschung und Technik bei der Dehydrierung von fliissigen organischen Hydriden

peraturen fand die Koksbildung nur auf den Pt-Zentren statt, wihrend sie sich bei hoheren Temperaturen
auf den Triger ausweitete. Die Verkokung ging von ungesittigten Zwischenprodukten an der Katalysator-
oberfliche aus und lief sich mit einer Aktivierungsenergie von 162 kJmol~! beschreiben. Maria et al. ver-
wendeten zur Beschreibung der Desaktivierungsgeschwindigkeit das kinetische Modell in Gleichung 2.13
und fiigten zum Parameter k' einen Faktor in Bezug auf den Katalysatorwirkungsgrad fp und einen zeit-
abhingigen Hemmterm fiir die Desaktivierung in Gleichung 2.32 hinzu. Im Hemmterm befindet sich die
Geschwindigkeitskonstante der Desaktivierung k4, die nach Arrhenius in Gleichung 2.11 von der Tempera-

tur 7 abhiingig ist. Zudem wird die Desaktivierung vom Hj-Partialdruck im System beeinflusst.

E, Ck
k/:fP'kO'eXP(—ﬁ)'eXP(—/ 4 dt) (2.32)

0 I+Kp,-p 12'-[2
Alhumaidan et al. [126] versuchten, die Desaktivierungsgeschwindigkeit empirisch zu beschreiben: Die
Geschwindigkeitskonstante X’ in Gleichung 2.33 wurde ebenfalls um einen zeitabhingigen Hemmterm er-
ginzt. Dabei ist die Geschwindigkeitskonstante der Desaktivierung k; von den empirischen Parametern a;

und a, und dem Gesamtdruck p in Gleichung 2.34 abhéngig.

E,
K = ko-exp(—ﬁ) -exp(—kg 1) (2.33)
ai
kg = ——— 2.34
47 +ai-ax-p ( )

Die Autoren unterscheiden zwischen der Kurzzeit-Desaktivierung und der Langzeit-Desaktivierung. Die
Kurzzeit-Desaktivierung wurde fiir den Zeitraum eines Tages in einen Anteil der vollstindig reversiblen
Desaktivierung und in einen Anteil der irreversiblen, kumulativen Desaktivierung unterteilt. Nach der In-
tegration in die Modellgleichung und im Zuge der Parameteranpassung wurde der kumulative Anteil ver-
nachléssigt [114]. Auch die Langzeit-Desaktivierung wurde unterteilt: Im Zeitraum einer Woche lduft ein
schneller Verkokungsprozess ab, wihrend im Zeitraum von Wochen bis Monaten eine langsame Desakti-
vierung des Katalysators stattfindet. Fiir ein stabiles Katalysatorsystem sollte die Langzeit-Desaktivierung
moglichst in der Phase der langsamen Desaktivierung iiber Wochen und Monate ablaufen; ein Abfall der
Aktivitét bereits nach einer Woche sollte hingegen verhindert werden [146].
Usman et al. [116] integrierten ebenfalls die Kurzzeit-Desaktivierung in die Modellgleichung (aus Glei-
chung 2.19 LHHW bzw. Gleichung 2.30 HP). Die Forschungsgruppe nahm in Gleichung 2.35 eine lineare
Abnahme der Reaktionsgeschwindigkeit / mit der Zeit an. Die Geschwindigkeitskonstante der Desakti-
vierung k; wurde im Rahmen einer Parameteranpassung bestimmt und betrug 1,27 d~' (HP-Ansatz) bzw.
1,47d~" (LHHW-Ansatz). Fiir die Verkokungsgeschwindigkeit war entgegen der Annahme von Chai und
Kawakami [135] die Bedeckung der Katalysatoroberflache mit dem Zwischenprodukt MCHde vernachlas-
sigbar.

V=r-(1—ky-t) (2.35)

Anhand der Veridnderung verschiedener Parameter konnte die Verkokung am Pr/Al,O3-Katalysator einge-
dimmt werden. Die Aktivitdt hingt von der Anzahl der verfiigbaren aktiven Zentren ab, die mit zuneh-
mender Verkokung abnimmt [145]. Daher ist die Bereitstellung von hochdispersen Pt-Katalysatoren, d.h.
fein verteilten aktiven P¢-Zentren, notwendig. Li et al. untersuchten die Aktivitdt und Stabilitit von Pt-

Katalysatoren mit unterschiedlich groer Dispersion auf einem aktivierten Kohlenstofftriager. Die Dispersi-
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on des Platins wurde durch Anteil und Art der oxidativen Gruppe auf der Oberfliche des Kohlenstofftrai-
gers beeinflusst. Bei einem hohen Anteil von Carbonsdureanhydrid auf der Trigeroberfliche lagen grofle
Pt-Zentren vor, die eine schnelle Koksbildung zur Folge hatten. Ein Kohlenstofftriger, bei dem oxidative
Gruppen zuvor selektiv mit A, entfernt wurden, zeigte eine hohe Anfangsaktivitit. Dieser aus fein verteil-
tem Pt bestehende Katalysator desaktivierte mit einer geringen Geschwindigkeit [112].

Eine weitere Mallnahme zur Verbesserung der Katalysatoraktivitidt und -stabilitit erfolgte mit einer Vor-
behandlung des Katalysators mit Schwefel (S), welche die anfidngliche Desaktivierung des Katalysators
verringerte [134]. Eine kontinuierliche S-Zufuhr fiihrte jedoch zu einer sinkenden Aktivitidt und Stabilitét,
daher sollte die Vorbehandlung nur in MaBlen (S-Anteil <1 ppm) erfolgen [132, 135]. Auch die Halogenie-
rung des Katalysators wurde von Ali et al. mit Chlor (C!) und Fluor (F) getestet. Bei einem Anteil von bis zu
3 Gew.-% CIl im Pt-Katalysator wurde dessen Aktivitit durch einen verbesserten H,-Spillover erhoht [73].
Yu et al. untersuchten den Einfluss von Alkali- und Erdalkalimetallen auf einem Pt /Al, O3-Katalysator. Die
Stabilitdt des Promoters nahm in der Reihenfolge Calcium (Ca), Lithium (Li), Natrium (Na), Barium (Ba),
Magnesium (Mg) und Kalium (K) ab [147]. Das zum Katalysator hinzugefiigte Calciumoxid reduziert die
Wechselwirkungen zwischen Pt und Al, O3 und bildet eine stabile Schutzschicht zwischen der Aktivkompo-
nente und dem sauren Tréiger aus. Dieser isolierende Effekt fiihrt zu einer hoheren Pr-Dispersion, wihrend
weitere Anreicherungen bzw. das Zusammenwachsen von Pt-Zentren vermieden wird. Bei einem Verhiltnis
von Ca/Pt =5 wurde ein besonders guter Einfluss auf den H,-Spillover festgestellt. Ein hoherer Ca-Anteil
wiirde die Trigeroberfliche zu sehr bedecken und stirkere Wechselwirkungen zwischen Ca und Pt sowie
die Pt-Reduzierung behindern [148].

Bimetall-Katalysatoren (z.B. Pt-Re, Pt-Ir, Pt-Rh, Pt-In) sind fiir eine weniger starke Desaktivierung be-
kannt [115]. Diese Beobachtung wurde auch unter Verwendung eines Pt-Sn-Katalysators bei der Dehydrie-
rung von CH gemacht [149]. Im Vergleich zu Monometall-Katalysatoren besitzen Bimetall-Katalysatoren
nach Coughlin et al. eine geringere Aktivitdt. Untersuchungen der Bimetall-Katalysatoren Pt-Rh, Pt-Ir und
Pt-Re von Ali et al. ergaben hingegen eine grof3ere Aktivitit im Vergleich zum Monometall-Katalysator aus
Pt [73]. Coughlin et al. benutzten einen Pt-Re Bimetall-Katalysator und stellten Unterschiede in der Koks-
ablagerung im Vergleich zum Pt /Al,O3-Katalysator fest. P+ und Re interagieren im Bimetall-Katalysator
und beeinflussen die chemische Zusammensetzung des Koks, indem u.a. die Menge der Carboxylate verrin-
gert wurde [115]. In Experimenten mit H,-Dosierung in den Eduktstrom wurde an den aktiven Zentren die
Ablagerung von Koks durch Re verhindert bzw. verzogert. Re wirkte sich stirker als Pt auf die Hydrogeno-
lyse aus, wihrend Pt einen groBeren Einfluss auf die Dealkylierung hatte [131]. In einem Pf-Re Katalysator
befand sich Re bevorzugt auf der Katalysatoroberflache und ging nur schwache Bindungen mit MCH ein,
sodass sich keine mehrfach gebundenen Koksvorldufer auf der Oberfliche bildeten. Pt wurde hauptsich-
lich fein verteilt in den Poren des Katalysatortragers gefunden, daher war an einem Pt-Re Katalysator die
Verkokung als Polymerisationsreaktion nur an einzelnen freien Pt-Zentren moglich [131]. Van Trimpont et
al. [134] stellten die Vermutung auf, dass durch das Hinzufiigen von Re grofle Pt-Ansammlungen in vie-
le kleinere Zentren verteilt werden. Mit der Ergéinzung der Pt-Zentren um weitere Re-Zentren verringerte
sich die Moglichkeit der dauerhaften Besetzung von benachbarten Pt-Zentren mit mehrfach gebundenen
Koksvorldufern [135].
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2.5. Problemstellungen der aktuellen Studie

Der Schwerpunkt dieser Arbeit liegt auf der Untersuchung der Dehydrierung im Rahmen des in Kapitel
1.2 vorgestellten LORC-Konzeptes zur Speicherung von Wirmeenergie. Als Edukt wurde MCH genutzt,
da dieses eine hohe Endothermie besitzt (siehe Kapitel 2.1) und sich somit fiir die Verwendung in Wiér-
mespeichern sehr gut eignet. Weiterhin war verschiedenen Forschungsarbeiten zu entnehmen, dass eine der
Schwachstellen des Speicherkonzeptes die Dehydrierung ist (Kapitel 2.2). Daher wurden unterschiedliche
Ansitze zur Verbesserung der Reaktion und des Prozesses verfolgt. Im Membranreaktor wurden die beson-
deren Eigenschaften der Gleichgewichtsreaktion durch die in-situ Abtrennung von H, zum Erzielen von
hoheren Umsitzen sowie einer geringeren Desaktivierung des Katalysators genutzt (siehe Kapitel 2.3).

Um die Effizienz des Reaktors weiter zu steigern, sollte der fiir die Dehydrierung vorteilhafte Einsatz von
mikrostrukturierten Reaktoren und Membranreaktoren in einem System kombiniert werden: Ein planares
mikrostrukturiertes Membran-Testmodul, welches in Vorarbeiten des IMVT entworfen worden war, diente
hierfiir als Ausgangspunkt. Dieses kompakte System wurde in der vorliegenden Arbeit an die Anforderun-
gen der Dehydrierung von MCH (siehe Kapitel 2.4.1) angepasst. Aufbauend auf den Ergebnissen sollte ein
groBerer Prototyp-Membranreaktor modelliert und ausgelegt werden.

Neben dem Reaktor wurde auch der Einfluss des Katalysators auf die Reaktion untersucht. Fiir eine effekti-
ve Dehydrierung von MCH muss der Katalysator eine hohe Aktivitit, Selektivitdt und Stabilitidt aufweisen.
Bislang stellt die Desaktivierung des Katalysators eine grof8e Hiirde fiir eine effiziente Durchfithrung der
Reaktion dar (siehe Kapitel 2.4.4). Die Geschwindigkeit der Desaktivierung kann mit verschiedenen Para-
metern, beispielsweise dem Betriebspunkt und der Zusammensetzung des Katalysators, beeinflusst werden.
In dieser Arbeit wurden daher unterschiedliche Katalysatoren hergestellt und untersucht. Neben dem sehr
aktiven Monometallkatalysator Pt wurde auch der Bimetallkatalysator P¢-Sn fiir die Reaktion verwendet.
Als poroser Katalysatortriger wurden y-Al, O3 und CeO,-ZrO, eingesetzt. Zum Vergleich wurden die selbst
hergestellten Katalysatoren einem kommerziell verfiigbaren 0,5 Gew.-% Pt/Al,O3-Katalysator gegeniiber-
gestellt.

Sowohl die Wahl der Aktivkomponente und des Katalysatortragers als auch die Priaparation des Katalysa-
tors in Form einer Schicht oder Partikeln im mikrostrukturierten Reaktor wurden in dieser Arbeit untersucht.
Zur Herstellung des Al, O3-Triagers wurde ein Sol-Gel-Verfahren eingesetzt, welches als besonders geeig-
net fiir die kleinen Dimensionen der Mikrokanile beschrieben wird (siehe Kapitel 2.4.2). Mit dem Ziel,
eine gleichméfige Katalysatorschicht in den Mikrokanélen herzustellen, wurden unterschiedliche, den Tré-
ger beeinflussende Parameter variiert, darunter die Kanalgeometrie, die Vorbehandlung der Oberfliche, die
Trocknung sowie das Hinzufiigen von Al,O3-Partikeln zum Gel. Auch der Einfluss der Pt-Beladung auf
die Pt-Verteilung wurde getestet. Um ein Katalysatorpulver fiir den Einsatz im Mikro-Festbett zu erhalten,
welches vergleichbare Eigenschaften zur Katalysatorschicht hat, wurde die Herstellung des Katalysators ent-
sprechend modifiziert. Die hergestellten Katalysatoren wurden vor und nach der Reaktion umfassend - u.a.
mittels Rasterelektronenmikroskopie, Elektronenstrahlmikroanalyse, N,-Physisorption, H-Chemisorption
und einer Elementaranalyse - charakterisiert.

Die experimentelle Auslese der Katalysatoren erfolgte in einem mikrostrukturierten Reaktor. Insbesondere
war hier der Einfluss der Betriebsparameter, u.a. Temperatur, Druck und Verweilzeit, auf das Desaktivie-
rungs- und Regenerationsverhalten der verschiedenen Katalysatoren von Interesse. Eine Charakterisierung

der Koksbildung erfolgte u.a. mittels Raman-Spektroskopie, Elementar- und thermogravimetrischer Analy-
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se. Auch die Desaktivierung des Katalysators unter den verschiedenen Bedingungen in unterschiedlichen
Reaktortypen wurde anhand von Experimenten in einem Kreislaufreaktor mit interner Rezirkulation und in
einem mikrostrukturierten Reaktor untersucht.

Zur in-situ Abtrennung des H, im mikrostrukturierten Membran-Testmodul wurde eine Pd-Membran ein-
gesetzt. Aufgrund der hohen Druckdifferenz zwischen Retentat- und Permeat-Seite ist eine sehr starke me-
chanische Beanspruchung der Pd-Membran zu erwarten. Im Zuge der Reaktorentwicklung sollte eine Re-
duzierung der Durchbiegung der Membran herbeigefiihrt werden. Bei den experimentellen Untersuchungen
wurden verschiedene Moglichkeiten zur VergroBerung des Hp-Abtrenngrades getestet, darunter die Variation
der Betriebsparameter und das Verhiltnis der Membranoberfliche zur Katalysatormasse. Uberdies wurden
die Ursachen und Folgen der Katalysatordesaktivierung, darunter der Einfluss der Koksbildung und der Re-
generation des Katalysators, auf die Abtrenneigenschaften der Pd-Membran betrachtet. Die Stabilitét der
Pd-Membran wurde entsprechend regelméfig anhand der H>-Permeation und N,-Leckage gepriift.

Zur abschlieBenden Auslegung und Modellierung eines Prototyp-Membranreaktors wurde aus den Studien
zur Kinetik ein passender Kinetikansatz ausgewihlt (Ubersicht siehe Kapitel 2.4.3). Eine Priifung der Pa-
rameter aus anderen Forschungsarbeiten erfolgt durch den Vergleich von numerischen mit experimentellen
Daten, die im Kreislaufreaktor erzeugt wurden. Zudem wurden diese Kinetikexperimente fiir die eigene Pa-
rameteranpassung verwendet.

Grundlage einer guten Reaktormodellierung ist eine moglichst genaue Beschreibung des realen Reaktors,
die anhand der Wahl des Reaktormodells und der Geometrie-, Membran- und Betriebsparameter erreicht
werden kann. Mit dem Ziel, einen mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktor auszulegen, wurden fiir
die Integration des Katalysators ein mikrostrukturiertes Festbett oder beschichtete Mikrokanile in Erwi-
gung gezogen. Beide Fille wurden hinsichtlich der Effektivitit des Katalysators und der Ausnutzung der
Membranfldche beurteilt.
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Der experimentelle Test verschiedener Katalysatoren erfolgte im mikrostrukturierten Reaktor, daher wurden
Katalysatorschichten mit unterschiedlichen Zusammensetzungen auf mikrostrukturierten Metallfolien her-
gestellt. Die Verwendung des mikrostrukturierten Reaktors stellte aufgrund der geringen Abmessungen der
Kanile besondere Anforderungen an den jeweiligen Katalysator. Zur Herstellung der Triagerschichten in den
Mikrokanilen wurden die Parameter von erprobten Priparationsmethoden angepasst und weiterentwickelt;
auch die Beladung des Trigers mit Aktivkomponente wurde variiert.

Fiir die Verwendung eines Membran-Testmoduls und eines Kreislaufreaktors war die Herstellung eines Ka-
talysators in Pulverform notwendig. Die Methode zur Herstellung des zuvor erfolgreich als Katalysator-
schicht getesteten Katalysators wurde erweitert, um ein vergleichbares Katalysatorpulver zu erhalten. Sdmt-
liche hergestellten Katalysatorschichten und das Katalysatorpulver wurden physikalisch und chemisch in

Bezug auf die Struktur der Tréigeroberflache und die Aktivkomponente charakterisiert.

3.1. Katalysatorpraparation

Es wurden fiinf verschiedene Katalysatoren als Schicht auf mikrostrukturierten Folien (Kat 1 bis Kat 5) und
zusitzlich ein Katalysator in Pulverform (Kat 2) hergestellt. Tabelle 3.1 gibt einen Uberblick iiber die ver-
schiedenen Katalysatoren. Im Anschluss sind die Methoden zur Herstellung der Katalysatoren aufgefiihrt.
Bei Kat 1 wurde der pordse Al, O3-Triager mittels Sol-Gel- Verfahren nach Haas-Santo et al. [121] hergestellt.
Die Aktivkomponente wurde darauffolgend in Form einer Pf(NO3),-Losung aufgetragen. Der Triger von
Kat 2 und Kat 3 wurde aus einer Suspension nach Gorke et al. [150] hergestellt, die sich aus A/, O3-Gel und
Al,O3-Partikeln zusammensetzte. Bei Kat 2 wurde Pt als Aktivkomponente gewihlt, wihrend bei Kat 3 ein
Bimetall-Katalysator mit der Aktivkomponente Pz-Sn verwendet wurde. Der Trager wurde bei Kat 4 durch
den Einsatz von CeO,-ZrO; variiert. Fiir Kat 5 wurden Pellets eines kommerziellen Pt /Al,Os-Katalysators
zermahlen und mit Hilfe von Polyvinylalkohol (PVA) auf den mikrostrukturierten Folien fixiert. In allen

Katalysatorsystemen ist Pt als Aktivkomponente mit Beladungen von 0,5-5 Gew.-% vorhanden.

Tabelle 3.1.: Zusammensetzung und Form der verschiedenen hergestellten Katalysatoren.

Bezeichnung Trigerkomponenten Aktivkomponente Beladung Katalysator-
form

- - - Gew.-% -

Kat 1 Al 03-Gel Pt 5 Schicht

Kat 2 Al 03-Gel + y-Al, O3-Partikeln Pt 1 Schicht

Kat 2 Al 03-Gel + y-Al, O3-Partikeln Pt 1 Pulver

Kat 3 Al 03-Gel + y-Al, O3-Partikeln Pt-Sn 1-0,4 Schicht

Kat 4 Ce0>-ZrO» Pt 1 Schicht

Kat 5 kommerz. Pt/Al,O3-Katalysator + PVA Pt 0,5 Schicht
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3.1.1. Mikrostrukturfolien

In Abbildung 3.1 sind die Kanéle einer mikrostrukturierten Folie aus Edelstahl (Nicrofer 1.4876) zu sehen.
Die Mikrostrukturierung der Metallfolie wurde am IMVT durchgefiihrt, indem pro Folie 50 Kanéle mit
einer Breite und Hohe von 200 um gesidgt wurden. Die einzelnen Kanile wurden durch einen Steg von je
100 um getrennt. Im Anschluss wurden die mikrostrukturierten Metallfolien im Ultraschallbad mit Isopro-
panol (Merck, 99,8 %) gereinigt und bei 80 °C getrocknet. Im Muffelofen bildete sich unter Luftzufuhr nach
5 hbei 500 °C (bzw. bei 800 °C, Kat 4) eine diinne Oxidschicht auf dem Metall aus. Diese thermische Vorbe-
handlung wurde durchgefiihrt, damit die Katalysatorschicht fester auf dem Metall haftet und der Katalysator
beim Betrieb im durchstromten Reaktor nicht ausgetragen wird. Die Temperatur im Muffelofen wurde ho-
her als die Reduktions- bzw. Reaktionstemperatur gewahlt, um die Auswirkungen von temperaturbedingten

Sinterungs- oder anderen Alterungsprozessen unter Betriebsbedingungen zu begrenzen.

”VIVT HV | WD | Mag |Operator unbesch.Folie
20 kV|9 mm|100 x| Zirker | —200 ym—

|
Abbildung 3.1.: REM: Ansicht der unbeschichteten Mikrokanile von oben.

3.1.2. Pr/y-Al,03-Katalysatorschicht (Kat 1 bis Kat 3)
Herstellung des Sols

Abbildung 3.2 fasst die notwendigen Schritte zur Herstellung eines Pr/y-Al,O3-Katalysators (Kat 1) auf
mikrostrukturierten Folien zusammen. Haas-Santo et al. [121] entwickelten eine Praparationsmethode fiir
die Anwendung in Mikrokandlen. Vom Precursor Al/-2-butylat (Alfa Aesar, 97 %) wurden 6,2 g in 20 ml
Isopropanol (Merck, 99,8 %) gelost. Eine zweite Losung, bestehend aus 2,5 g des Stabilisators Acetylaceton
(Merck, 99 %) und 10 m! Isopropanol (Merck, 99,8 %), wurde hinzugefiigt und im Anschluss vollstindig
vermischt. Der Stabilisator verhindert, dass bei Zugabe von Wasser feste Hydratpartikeln ausfallen. Zum
Starten der Hydrolyse von Al-2-butylat wurde nach ca. 30 min eine dritte Losung aus 0,9 g deionisiertem
Wasser und 10 ml Isopropanol (Merck, 99,8 %) hinzugefiigt. Mit der tropfenweisen Zugabe von Salpeter-
sdure HNO3 (BDH Prolabo, 60 Gew.-%) wurde der pH-Wert auf 3,5 gesenkt. Das Sol wurde im Anschluss
4 h geriihrt. Nach einer Alterung von zwei Wochen wurden 300 u/ des Gels gleichméBig auf einer mi-
krostrukturierten Folie verteilt, getrocknet und 5 4 bei 500 °C im Muftelofen kalziniert.
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Aktivkomponente: Losungsmittel:

Pt(NO;), Wasser
. Edelstahlfolie
Precursor: L
Aluminium-2-butylat reln:gen
Thermische Beladung
@o KHy(;llronse * Behandlung: einstellen
ondensation o
Sol 5h 5|00 C l
Losungsmittel: _____ cb 1 @» Alterungfi»>  Beschichtung —  Beschichtung
Isopropanol | |
Gel
Trocknung: 24 h Trocknung: 24 h
Raumtemperatur, Raumtemperatur,
8 h 80°C 8 h 80°C
Stabilisator: | |
Acetylaceton Kalzinierung: Kalzinierung:
5 h 500°C 5 h 500°C

Wasser + .
Isopropanol Pt/y-Al,0,

Katalysatorschicht

Hydrolyse-Katalysator: pH=3,5

Salpetersaure

Abbildung 3.2.: Herstellungsschritte der Pt /y-Al, Oz-Katalysatorschicht von Kat 1 mittels Sol-Gel-Verfahren und an-
schlieBender Impridgnierung mit Pt.

Zugabe von Partikeln zum Gel

Eine hohere Masse des Katalysatortrigers pro Katalysatorfolie wurde durch die Zugabe von Al, O3-Partikeln
in das Gel erreicht. Nach einem Rezept von Gorke et al. [150] wurden 1,25 g Partikeln (Alfa Aesar, 99,99 %)
in 5 ml Ethanol (Sigma-Aldrich, 99,8 %) suspendiert und 10 min geriihrt. Die Partikelsuspension wurde zu
5 ml Al O3-Gel hinzugefiigt und 30 min geriihrt. Pro Metallfolie wurden 300 w/ der Suspension aufgetragen,

getrocknet und kalziniert.

Herstellung der Pr-Lésung

Aus festem Pt(NO3),-Salz (ChemPur, 57,56 % Pt) und deionisiertem Wasser wurde die Pr-Losung herge-
stellt (Abbildung 3.2). Uber die Konzentration der Losung und das Volumen der Fliissigkeit auf der Folie
wurde eine gewlinschte P¢-Beladung von 5 bzw. 1 Gew.-% eingestellt. Der Katalysator wurde unter den glei-
chen Bedingungen wie bei der Herstellung des Trégers getrocknet und kalziniert. Wihrend der Kalzinierung
wandelt sich das P¢(NOs3); zu Platinoxid und NO; um.

3.1.3. Pr/y-Al,03-Katalysatorpulver (Kat 2)

Zur Herstellung des Katalysatorpulvers wurde die Rezeptur der Katalysatorschicht modifiziert: Abbildung
3.3 zeigt die unterschiedlichen Herstellungsschritte von Kat 2. Die Suspension aus Gel und Partikeln wurde
auf ein Blech aus Nicrofer aufgetragen, sodass dieses mit einer moglichst gleichmifigen Schicht bedeckt

war. Nach der Trocknung und Kalzinierung des y-Al,Os-Trigers wurde die Schicht mechanisch vom un-
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strukturierten Blech getrennt. Pro Blech konnten bis zu 1,4 g A, Os-Pulver gewonnen werden. Fiir die Pt-
Imprignierung wurde der Tréiger mit einer wissrigen Pr(NO3),-Losung vermischt. Die Suspension wurde
bei 120 °C im Gliihtiegel geriihrt bis das Losungsmittel vollstindig verdampft war. Nach der Trocknung und
Kalzinierung wurde der erkaltete Katalysator mittels Pelletieren, Morsern und Fraktionieren zu Pulver ver-
arbeitet. Die Partikeln mit einem Durchmesser dp < 200 pm wurden als Tablette gepresst (dupierre = 20 mm,
Fpruck = 25 kN) und anschlieBend wieder zermorsert und klassiert. Die Fraktion des Katalysatorpulvers mit

einem Partikeldurchmesser von 200-300 um wurde charakterisiert und im Reaktor eingesetzt.

Katalysatorschicht Katalysatorpulver

Sol-Gel Herstellung und Sol-Gel Herstellung und
Zugabe von Nanopartikeln Zugabe von Nanopartikeln
| [
Beschichtung Beschichtung

mikrostrukturiertes Blech unstrukturiertes Blech

Trocknung,
Kalzinierung

Trocknung,
Kalzinierung

Schicht vom Blech
entfernen

Impragnierung mit Pt(NO;), Impragnierung mit Pt(NO;),
im Gluhtiegel, Eindampfen
der Losung

Trocknung,
Kalzinierung,
Oxidation

Trocknung,
Kalzinierung,
Oxidation

| Pelletieren, Morsern |
I

| Fraktionieren |
I

Reduktion | | Reduktion |

Abbildung 3.3.: Herstellungsschritte Katalysatorschicht und -pulver von Kat 2 im Vergleich [151].

3.1.4. Pr-Sn/y-Al,05-Katalysatorschicht (Kat 3)

Die Herstellung des Katalysatortriagers von Kat 3 wurde bereits in Abschnitt 3.1.2 erldutert. Zur Imprignie-
rung mit P¢-Sk wurde ein Rezept in Anlehnung an Gonzales-Marcos et al. [152] verwendet. Die Aktiv-
komponente wurde in zwei Schritten auf den y-Al, O3-Tréiger aufgetragen: Zunichst wurde Zinn(2)chlorid-
Dihydrat SnCl, -2H> O (Merck, 98-103 %) in einer 0,36 molaren Salzsidure HC! (Merck, 37-38 %) gelst und
auf den mikrostrukturierten Folien verteilt. Die Folien wurden 18 / bei 116 °C getrocknet, bevor Pt in Form

einer Pt(NO3),-Losung aufgetragen wurde. Es wurde ein Atomverhéltnis Sn/Pt von 0,58 eingestellt. Nach
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3.2. Einfluss und Anpassung der Herstellungsparameter (Kat 1 bis Kat 3)

der erneuten Trocknung von 18 4 bei 116 °C wurden die Katalysatorfolien 5/ bei 500 °C im Muffelofen

kalziniert.

3.1.5. Pt/CeO,-ZrO, Katalysatorschicht (Kat 4)

Zur Beschichtung eines CeO,-Zr0,-Tréigers wurde ein Pulver, bestehend aus 82,5 Gew.-% ZrOH und 17,5
Gew.-% CeOH (MEL Chemicals), verwendet. Die Beschichtung der Metallfolien mit Trager und Aktivkom-
ponente erfolgte bei Kat 4 nach Karatzas et al. [153] in einem Schritt. Hierfiir wurde bereits das Pulver mit
einer definierten Menge Pt(NO3),-Losung in mehreren Schritten impréigniert und jeweils 30 min bei 110 °C
getrocknet. Die Kalzinierung des Pulvers im Muffelofen bei 800 °C dauerte 5 . Zum erkalteten Katalysator
wurden 10ml Ethanol (Sigma-Aldrich, 99,8 %) hinzugefiigt und die Partikeln wurden in der Suspension
24 h in einer Kugelmiihle (Retsch PM 100, 20 Kugeln mit dg,g.; = 10 mm) bei 150 U min~! zerkleinert. Die
erhaltene Pt/CeO,-ZrO,-Mischung wurde auf die Metallfolien aufgetragen, 8 & bei 80 °C getrocknet und im
Muffelofen 5 £ bei 800 °C kalziniert.

3.1.6. Kommerzielle Pt/y-Al,0s-Katalysatorschicht (Kat 5)

Der kommerzielle 0,5 Gew.-% Pt /Al O3-Katalysator (ChemPur, Pellets 3x3 mm, Vollkontakt) wurde auf den
mikrostrukturierten Metallfolien unter Verwendung des Haftungsvermittlers Polyvinylalkohol (PVA) fixiert
[154]. Dabei wurde ein diinner Film erzeugt, der auf der Metallfolie haftete. PVA verdampfte vollstandig bei
der Kalzinierung, wihrend die Katalysatorschicht weiterhin auf der Folie haften blieb. Zunichst wurden 5 g
Katalysator mit 10 m/ Isopropanol (Merck, 99,8 %) vermischt und 15 4 in der Kugelmiihle (Retsch PM 100,
20 Kugeln dgyger = 10 mm) bei 150 U min~! zerkleinert. Zur vollstindigen Entfernung der Suspension aus
der Miihle wurden 20 m! Isopropanol hinzugefiigt. Eine Losung mit einer Konzentration von 5gl/~! PVA
(Merck, vollhydrolysiert) in deionisiertem Wasser wurde 30/ bei 80 °C und niedriger Drehzahl geriihrt.
Die Losung wurde gefiltert und das PVA zur Katalysatorsuspension gegeben. Nach dem Einstellen einer
Losung von 6 gxur g;& 4 wurden die Metallfolien mit je 270 u/ der Fliissigkeit beschichtet und 12 4 bei 80 °C

getrocknet. Nach insgesamt sechs Beschichtungsschritten wurden die Folien 5 7 bei 500 °C kalziniert.

3.2. Einfluss und Anpassung der Herstellungsparameter (Kat 1 bis Kat 3)

Mit dem Ziel, die Kanile der mikrostrukturierten Folie mit einer rissfreien und homogenen Triagerschicht zu
bedecken, wurden verschiedene Parameter der Katalysatorprdparation von Kat 1 in Abschnitt 3.1.2 variiert,
darunter die Alterung des Gels, das Beschichtungswerkzeug, die Vorbehandlung der Metalloberfliache, die
Kanalgeometrie sowie die Trocknungsdauer und -temperatur. Die Aktivkomponente Pt sollte sich moglichst
gleichmiBig in der Tréagerschicht verteilen, daher wurde zur Erfassung der Pt-Verteilung die Pz-Beladung
variiert. Zur Entwicklung der Herstellungsmethode von Kat 2 und Kat 3 wurde durch Variation der Zusam-
mensetzung, Hinzufiigen von Al, O3-Partikeln sowie mit einer groferen Anzahl von Beschichtungsschritten

versucht, die Trigermasse im Kanal zu erhdhen.

3.2.1. Gel-Alterung

Der Einfluss der Alterung auf das Gel und den daraus gebildeten Al, O3-Triger von Kat 1 wurde systematisch
iberpriift, indem auf mikrostrukturierten Folien Gel mit einer unterschiedlichen Alterungsdauer aufgetragen
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3. Katalysatorentwicklung

wurde.
Fiir die Bestimmung der Oberflidche und der Porendurchmesserverteilung wurde die beschichtete Metallfolie
in Stiicke von 5x5 mm zerschnitten und in einem Probengefily 3 2 bei 300 °C (573 K) beheizt. Die Messungen
der N,-Physisorption wurden in einem Autosorb-1-Gerit der Firma Quantachrome durchgefiihrt. Es wurden
sieben Messpunkte im relativen Druckbereich von 0,05-0,35 bei 77 K aufgenommen und mit der Methode
Multipoint BET (Brunauer, Emmett und Teller [155]) ermittelt. Fiir die Porendurchmesserverteilung wurde
eine Isotherme aus jeweils 40 Adsorptions- und Desorptionspunkten aufgenommen und unter Verwendung
der BJH-Methode (Barrett, Joyner und Halenda [156]) bestimmt. Der Oberflichenvergréerungsfaktor Fy in
Gleichung 3.1 gibt das Verhiltnis von experimentell bestimmter BET-Oberfliche Apgr und geometrischer
Oberfliche der Kanile Ageomerriscn an.

= —DBET_ 3.1)

Ageometrisch
In Abbildung 3.4 ist der Oberflichenvergroferungsfaktor in Abhingigkeit vom Alter des Gels aufgetragen.
Die Oberfliche nahm mit dem Alter des Gels zu und erreichte nach ca. 14 Tagen eine maximale Vergro-
Berung von 182m?>m~2. Aus dem Sol hatte sich unter Standardbedingungen (1,013 bar, 25°C) ein Gel
gebildet, bei dem vermutlich mit zunehmenden Alter eine Verdichtung des Netzwerkes eintrat. Nach drei
Wochen nahm die Oberfliache jedoch wieder ab und verharrte schlieBlich nach 35 Tagen auf einem konstan-
ten Wert. Um eine vergleichbare Trageroberflache bei den Experimenten zu gewihrleisten, wurde stets ein

14 Tage altes Gel verwendet.

200

150

100 +

50 +

OberflachenvergréRerungsfaktor [-]

0 T T T T T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70

Alterung [Tag]

Abbildung 3.4.: N>-Physisorption, Kat 1: Oberflichenvergrolerungsfaktor F4 in Abhingigkeit von der Alterung des
Gels.

Die Ergebnisse der Mikroporenanalyse mittels N,-Physisorption sind in Abbildung 3.5 dargestellt. Dabei
wurden Proben gemessen, die zuvor mit einem frischen und einem 29 Tage alten Gel hergestellt wurden. Die
Adsorptionsmaxima lagen im Bereich der Mikroporen bei dp,,. = 0,5-0,7 nm und im Bereich der Mesoporen
bei dp,e = 1,5-5 nm. Die Messungen der Proben aus unterschiedlich alten Gelen unterscheiden sich kaum

voneinander, daher hat das Alter und die einhergehende Vernetzung des Gels offenbar nur einen geringen
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Einfluss auf die resultierende Porendurchmesserverteilung.

1,0x10™

Iz —=— 1. Tag
—&—29.Tag
8,0x107° -
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4,0x10°
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Abbildung 3.5.: N,-Physisorption, Kat 1: Mikroporenanalyse der Al, O3-Trigerschicht, Katalysator hergestellt aus ei-
nem Gel am 1. bzw. am 29. Tag der Gelierung.

Zur Messung der Viskositidt wurde ein Rheometer vom Typ RheoStress 1 der Firma Haake verwendet.
Der Probentisch wurde auf 25 °C temperiert und mit einem Kegel-Platte-System wurden Scherraten von
0,01-50 s~! vorgegeben. Im Spalt eines Kegel-Platte-Rheometers ist die Schergeschwindigkeit unabhiinging
vom Ort konstant. Daher konnte unter Vorgabe der Schergeschwindigkeit 7 die Schubspannung 7 gemessen

werden. Die dynamische Viskositit 7 wurde iiber den Zusammenhang in Gleichung 3.2 berechnet.

n=- (3.2)

4
Das Gel zeigte das Verhalten eines Newton’schen Fluides. In Abbildung 3.6 sind jeweils die Werte einer
Schergeschwindigkeit von 40 s~ aufgefiihrt. Die Viskositit des Gels lag iiber mehrere Tage im Bereich
von 0,004 Pas. Die Standardabweichung vom Mittelwert aus drei Messungen betrug maximal 0,0001 Pas.
Mit zunehmenden Alter verharrte die Viskositit bei ca. 0,0036 Pas. Trotz groBBerer Vernetzungsdichte mit

zunehmenden Alter wurden keine hoheren Viskosititen gemessen.

3.2.2. Beschichtungswerkzeuge, Metalloberflache und Kanalgeometrie

Beim Beschichtungsvorgang mit Al,O3-Gel sollte die Kanaloberfliche vollstindig bedeckt werden. Auf-
grund der Kapillarkrifte wurde versucht, gleichzeitig ein moglichst geringes Fliissigkeitsvolumen im Kanal
zu erreichen. Anhand von Bildern, die im Rasterelektronenmikroskop (REM) erstellt wurden, konnte die
Oberfliche des Katalysatortridgers von Kat 1 in den Kanélen und auf den Stegen mit groBer Tiefenschirfe
und einem hohen Auflosungsvermdgen betrachtet werden. Die beschichteten Folien wurden vor dem Einset-
zen in das Geridt JSM-6300 der Firma Jeol mit Pt beschichtet, da im REM nur leitfihige Proben verwendet
werden konnen. Die Kanile der mikrostrukturierten Folien wurden von oben und im Querschnitt betrachtet.

Zur Anfertigung der Bilder im Querschnitt wurde die Katalysatorfolie zunéchst in Kunstharz eingebettet
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Abbildung 3.6.: Viskosimetrie, Kat 1: Viskositét in Abhingigkeit von der Alterung des Gels.

und anschliefend senkrecht zu den Kanilen geschliffen.

In Abbildung 3.7 sind die mit den unterschiedlichen Werkzeugen hergestellten Schichten zu sehen: Da-
bei wurde das Gel in Abbildung 3.7(a) mit einer Mikroliterpipette (Eppendorf, 150 tt/) und in Abbildung
3.7(b) mit einer Pasteurpipette aus Glas aufgetragen. Eine Spritze wurde mit der Hand in Abbildung 3.7(c)
und mittels Druckluft in Abbildung 3.7(d) betitigt. Die Dosierung des Gels mit Hilfe einer Pipette war nur
tropfchenweise moglich, sodass mehrere Mikrokaniile gleichzeitig benetzt wurden und es zu Uberschnei-
dungen und damit zu iiberschiissiger Fliissigkeit in den Kanilen kam. Mit einer diinnen Nadelspitze (d =
300 um) war eine prazisere Dosierung moglich, bei der einzelne Kanéle besser getroffen und die Zahl der
gleichzeitig benetzten Kanile reduziert wurde.

Unterschiede zwischen den abgebildeten Schichten sind kaum zu erkennen: In der Kanalmitte wurde jeweils
eine zusammenhéngende, homogene Schicht hergestellt, die sich zu den Kanalecken hin in Inseln aufspal-
tete und zunehmend mit Rissen durchzogen wurde. Aufgrund der Kapillarkrifte in den Mikrokanilen sam-
melte sich das Gel bevorzugt in den Ecken an. Die Trocknung der dort groeren Fliissigkeitsmenge fiihrte
schlieBlich zur Bildung von Rissen und Al; Oz-Inseln. Bei der druckluftdosierten Spritze in Abbildung 3.7(d)
war die gleichmifBige Schicht im Kanal wesentlich kleiner im Vergleich zu den iibrigen Beschichtungs-
werkzeugen, da vermutlich die Fliissigkeitsmenge im Kanal am GrofBten ausfiel. Aufgrund der einfachen
Handhabung unter Vorgabe eines Fliissigkeitsvolumens wurde in den weiteren Beschichtungsvorgingen die
Mikroliterpipette (Eppendorf) verwendet. Zur vollstindigen Bedeckung der Mikrokanile bewihrte sich ein
Fliissigkeitsvolumen von 300 p/ pro mikrostrukturierter Metallfolie.

Um die Ansammlung von Fliissigkeit in den Kanalecken zu minimieren, wurden Metallfolien mit unter-
schiedlichen Geometrien getestet. Es wurden Folien mit einem Sigeblatt mit Fase 0,025 mm x 45° bzw.
0,05 mm x 45 ° gefertigt und mit Kat 2 beschichtet. In Abbildung 3.8 sind die Querschnitte der beschichte-
ten Mikrokanile zu sehen: Im rechteckigen Mikrokanal laufen die Winde im 90 °-Winkel aufeinander zu.
Diese Ecken wurden durch die Verwendung der Sidgeblitter mit Fase sichtbar abgerundet. Durch die verén-

derte Geometrie konnte sich das Gel nicht mehr so stark in den Ecken des Kanals sammeln. Die Schicht des
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s 5 .
Probe 25 IMVT HV | WD | Mag |Operator Probe 27
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Abbildung 3.7.: REM, Kat 1: Oberflache der Al,O3-Trdgerschicht im Mikrokanal. Auftragung des Gels mit (a) Mi-
kroliterpipette (Eppendorf), (b) Pasteurpipette, (c) handdosierter Spritze und (d) druckluftdosierter
Spritze.

Katalysators Kat 2 im Kanal mit stirker ausgeprigten Ecken (Abbildung 3.8(a)) zeigte mehr Risse als die
Schicht im Kanal mit abgerundeten Ecken (Abbildung 3.8(b)). Die Rissbildung in der Tragerschicht wurde
durch die Verwendung von Kanilen mit abgerundeten Ecken minimiert.

Die Atzung von mikrostrukturierten Kanilen hat einen halbrunden Kanalquerschnitt zur Folge. In Abbil-
dung 3.9(a) ist die Oberfliche der Al,O3-Schicht von Kat 1 in einem geétzten Kanal zu sehen. Es wurde
eine gleichmiBig verteilte Trigerschicht hergestellt, auf der viele kleine Risse zu sehen sind. Durch die
Behandlung des Edelstahls mit einem &dtzenden Mittel wurde die Rauheit der Oberfldche erhoht. Moglicher-
weise hatte diese Oberflaichenbehandlung auch einen positiven Einfluss auf die gleichméBige Verteilung des
Gels im Kanal, indem durch die Rauheit an der Oberfliche mehr Méglichkeiten zur Haftung der Schicht ge-
boten wurden. Daher fiihrte die Beschichtung des geitzten, halbrunden Kanals in Abbildung 3.9(a) zu einer
gleichméBigeren Trigerschicht im Vergleich zur gesigten Probe in Abbildung 3.7(a). Gegen die Verwen-

dung von gedtzten Folien mit einem halbrunden Kanalquerschnitt spricht jedoch die kleinere Wandflache im
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Abbildung 3.8.: REM, Kat 2: Querschnitt der Al»O3-Trigerschicht im Mikrokanal. Verschiedene Kanalgeometrien:
Metallfolien mikrostrukturiert mit einem Ségeblatt mit (a) Fase 0,025 mm x 45 © und (b) Fase 0,05 mm
x45°.

Kanal bei einem grofieren Materialbedarf pro Metallfolie im Vergleich zu Folien mit rechtwinkligen Kané-
len.

Eine weitere Moglichkeit zur Oberflichenbehandlung der Metallfolien bestand in der Nutzung eines Elek-
tropolierbades. Mittels Stromstidrke, Spannung und Dauer der Elektropolierung konnte die Menge des abge-
tragenen Folienmaterials beeinflusst und somit z.B. Grate an der Metalloberfliche entfernt werden. Um den
Einfluss der Oberfliche auf die Katalysatorbeschichtung zu testen, wurden zwei Proben jeweils 3 min bei
unterschiedlichen Spannungen und Stromstirken im Elektropolierbad behandelt. Es wurde sowohl auf dem
Steg als auch an den Kanalwinden Material abgetragen. Bei einer Spannung von 10V und einer Stromstér-
ke von 14 A blieben abgerundete Kanten zuriick und die Stegbreite nahm von 100 pm auf 80 um ab. Unter
milderen Bedingungen, bei einer Spannung von 3,7 V und einer Stromstérke von 4 A, fiel der Materialabtrag
nicht so stark aus und die Stegbreite wurde um ca. 5 um verringert.

Nach der Elektropolierung lag eine geglittete Oberflache zur Beschichtung mit A/, O3-Trédger von Kat 1
vor. Die gldnzende Oberfliche nahm nach der Temperaturbehandlung im Ofen (5 4, 500 °C) einen matten
Farbton an, da sich eine Oxidschicht ausbildete. Diese kann zur besseren Haftung der Katalysatorschicht
beitragen. Abbildung 3.9(b) zeigt die Al,O3-Trédgerschicht im Mikrokanal auf der zuvor elektropolierten
Metallfolie. Es ist eine gleichméBige Schicht in der Kanalmitte zu sehen, die im Vergleich zu einer unbe-
handelten Metallfolie in Abbildung 3.7(a) jedoch wesentlich schmaler ausfiel. Die Flidche des Kanalbodens
wurde nur zu ca. 65 % von gebildeten Inseln aus Triagermaterial bedeckt. Insbesondere in den Kanalecken
sind ausgeprigte Risse zu sehen. Daher beeinflusste die elektropolierte Oberflache der Metallfolie die Bil-
dung einer gleichmifBigen Tragerschicht auf dem Metall negativ. Insgesamt konnten mit Hilfe der Elek-
tropolierung unter milden Bedingungen die Grate auf den Stegen zwar entfernt werden, jedoch nahm die
Qualitit der Tragerschicht im Kanal deutlich ab. Daher wurde im Weiteren auf eine Oberflichenbehandlung

der Metallfolien mittels Elektropolierung verzichtet.
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\ / Probe 3/geé IMVT HV | WD | Mag |Operator Probe 4_AI203
120 kV|11 mm|300 x| Ziirker | —50 pm— | 5 kV[12 mm|300 x| Ziirker | —50 pm—

(a) (b)

Abbildung 3.9.: REM, Kat 1: Oberfliche der Al, O3-Trigerschicht im Mikrokanal auf einer zuvor (a) geétzten und (b)
elektropolierten (3,7V, 4 A, 3 min) Metalloberfliche. Verschiedene Kanalgeometrien: (a) halbrunde
Kanile und (b) rechtwinklige Kanile.

3.2.3. Trocknung

Der Trocknungsvorgang im Anschluss an die Beschichtung steht im direkten Zusammenhang mit der Ver-
dampfungsgeschwindigkeit des Gels und der Ausbildung einer homogenen Trigerstruktur. Darum wurden
der Einfluss der Trocknungsdauer und -temperatur auf die Tragerschicht von Kat 1 untersucht.

In Abbildung 3.10 sind A, O3-Tréagerschichten abgebildet, die bei unterschiedlichen Temperaturprofilen ge-
trocknet wurden. Die Folie in Abbildung 3.10(a) wurde 1 4 bei 70 °C getrocknet. Bei der Folie in Abbildung
3.10(b) wurde die Gel-Schicht im Kanal zunéchst 5 4 bei Raumtemperatur und anschlieBend 24 & bei 70 °C
getrocknet. Zuletzt wurden beide beschichteten Folien im Muffelofen 5 £ bei 500 °C kalziniert.

Beide Metallfolien weisen jeweils in der Kanalmitte eine gleichméBige Trigerschicht auf. Wihrend auf der
Folie mit kurzer Trocknungsdauer in den Kanalecken ungeordnete Risse und grof3e Inseln von Al, O3-Trager
in einem breiten Streifen nahe der Kanalecken entstanden, wurde bei der Folie mit lingerer Trocknungsdau-
er eine geringere Ausbildung der Risse beobachtet. Daraus folgt, dass bei milden Trocknungsbedingungen
die Ausbildung einer homogen strukturierten Oberflache begiinstigt wird. Daher wurde die Trocknung der
Al,O3-Triager von Kat 1 bis Kat 3 mit den Parametern 24 i bei Raumtemperatur und 8 /2 bei 80 °C durchge-
fiihrt.

3.2.4. Pr-Beladung

Mit Hilfe der H>-Chemisorption kann ein Zusammenhang zwischen Pt-Beladung und Pz-Dispersion eines
Pt /Al O3-Katalysators hergestellt werden. Die Chemisorptionsmessung der beschichteten Metallplittchen
(5x5 mm) erfolgte in einem Autosorb-1-Gerit der Firma Quantachrome. Im Vorfeld wurde der Katalysator
(Kat 1 mit unterschiedlicher Pt-Beladung) 120 min bei 400 °C mit H, reduziert. AnschlieBend wurde bei
120 °C unter Vakuum das Wasser von der Oberfliche der Katalysatorschicht entzogen. Die Adsorption von
H; wurde bei 40 °C und unterschiedlichen Druckniveaus (98 Messpunkte) gemessen. Mittels Extrapolation
(Druckbereich: 40-400 mmy; ) oder der Methode nach Langmuir (Druckbereich: 2-20 mmy,) ldsst sich das
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|MVT HV | WD | Mag |Operator Probe 24 IMVT D ag
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Abbildung 3.10.: REM, Kat 1: Oberfliche der Al, O3-Trigerschicht in den Mikrokanilen nach verschiedenen Trock-
nungsperioden, (a) 1 4 bei 70 °C, (b) 5 h bei Raumtemperatur und 24 & bei 70 °C.

Adsorbatvolumen einer Monoschicht V,,,,, bestimmen. Die adsorbierte Stoffmenge n; folgt aus Gleichung
3.3 und gibt Auskunft iiber die Anzahl der aktiven Zentren auf der Probenoberfldche.

ng =44,61-Viyono (3.3)

Die Pt-Dispersion Dp; beschreibt den Anteil der P¢-Atome, die sich auf der Oberfliache der aktiven Partikeln
befinden. Sie berechnet sich in Gleichung 3.4 aus der adsorbierten Stoffmenge n;, der Adsorptionsstochio-

metrie Vs p; = 2, der Molmasse Mp, und dem prozentualen Anteil der Pt-Beladung yq,p, des Katalysators.

g Vsp-Mpy

= 34
Pt 100+ youpr (3.4)

In Abbildung 3.11 ist die Abhéngigkeit der P¢-Dispersion von der Pt-Beladung zu sehen. Mit zunehmen-
der Pt-Menge auf dem Triager nahm die Verteilung des Pr ab. Bei geringen Pt-Beladungen stand geniigend
Platz fiir das Metall zur Verfiigung, um sehr fein dispergiert zu werden. Die Auftragung groBerer Pt-Mengen
fiihrte vermutlich zur Agglomeration von Pt und der Bildung von groferen Kristalliten. Fiir spitere Anwen-
dungen im Reaktor wurde eine Pt-Beladung von 1,0 Gew.-% ausgewihlt, um eine mdglichst grofe aktive

Oberflache bei einer hohen Pz-Dispersion zu erhalten.

3.2.5. Erh6hung der Tragermasse in den Mikrokanéalen

Bei der Herstellung von Kat 1 wurde festgestellt, dass die Katalysatormasse auf den 29 mikrostruktu-
rierten Reaktorfolien mit 0,33 g sehr gering ausfillt. Daraus folgten trotz der Verwendung der maxima-
len Anzahl von Folien im Reaktor nur sehr geringe Umsitze. Uber die Erhohung der Masse des Al,Os-
Katalysatortriagers auf den mikrostrukturierten Folien sollten hohere Kontaktzeiten und somit hohere Um-
sitze im Reaktor erzielt werden. Aus diesem Grund wurde die Préparation des Katalysatortragers mit den
drei folgenden Methoden variiert. Aus den Untersuchungen zur Erh6hung der Masse des Katalysatortrigers
resultierte die Herstellung der Katalysatoren Kat 2 (1,21 g) und Kat 3 (1,06 g).
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3.2. Einfluss und Anpassung der Herstellungsparameter (Kat 1 bis Kat 3)
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Abbildung 3.11.: Hy-Chemisorption, Kat 1 (Pz-Beladung variiert): Pt-Dispersion in Abhingigkeit von der Pt-
Beladung des Katalysators.

Variation des Lésungsmittelvolumens im Sol

Haas-Santo et al. [121] verwendeten insgesamt 40 m! Isopropanol im Sol-Gel-Verfahren, welches in Ab-
schnitt 3.1.2 beschrieben wurde. Das Volumen des Losungsmittels Isopropanol wurde bei der Herstellung
von Kat 1 verringert, um nach der Beschichtung eine hohere Al, O3-Masse auf der mikrostrukturierten Folie
zu erhalten. Es wurden vier Sole mit 15-40 m/ Isopropanol hergestellt. Alle waren bei einem pH-Wert von
ca. 3,5 stabil. Nach 14 Tagen Gelierung wurde jeweils das gleiche Volumen des Gels pro Folie aufgetragen.
Die Triagermasse pro Folie in Tabelle 3.2 wurde aus jeweils drei Proben bei einer Standardabweichung von
maximal 0,0016 g ermittelt. Mit der Verringerung des Losungsmittelvolumens erhohte sich die Masse der
Al,O3-Trigerschicht auf der Metallfolie auf bis zu 0,017 g pro Folie. Dieser gewiinschte Effekt trat ein, je-
doch fiihrte die geringere Verdiinnung des Sols zu deutlich kleineren spezifischen Oberflichen (vgl. Tabelle
3.2).

Tabelle 3.2.: N»-Physisorption, Kat 1 (Losungsmittelmenge variiert): Einfluss der Losungsmittelmenge auf die Masse
und spezifische Oberflache der Al, O3-Tridgerschicht.

Losungsmittelvolumen Masse spez. Oberflache

ml 8ALO; m’ g;,l%
40 0,006 113,0
30 0,010 93,2
20 0,014 43,8
15 0,017 34,0

Die Haftung der Triagerschicht wurde im Druckluft-Strom getestet. Dabei verloren die Proben mit weni-
ger Losungsmittel deutlich mehr Partikeln im Vergleich zu den Proben mit 40 m/ Losungsmittel. Bei allen

Proben lieBen sich Tragerpartikeln durch Druckluft entfernen; die Schichten mit einer groleren Menge an
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3. Katalysatorentwicklung

Losungsmittel hafteten jedoch wesentlich besser an der Metallfolie. In Abbildung 3.12 sind die beschich-
teten Mikrokanile der Probe mit dem geringsten Losungsmittelvolumen (15 ml/) zu sehen. Es wurde eine
starke Inselbildung des Al, O3-Katalysators beobachtet. Im Vergleich zur Standardprobe mit 40 m/ Losungs-
mittel in Abbildung 3.10(b) nahm die Qualitdt der Schicht im Kanal deutlich ab: Auf dem Kanalboden
ist keine zusammenhingende Schicht zu sehen. Daher lieferte die Methode zur Erhhung der Trigermasse

durch Reduzierung der Menge an Losungsmittel keine Verbesserung der Katalysatorpriparation.

Nrsed

MVT HV | WD | Mag |Operator RG23_AI203
2 kV/[16 mm|100 x| Zirker | —200 ym—

Abbildung 3.12.: REM, Kat 1 (Losungsmittelmenge variiert): Oberfliche der Al, Oz-Trigerschicht in den Mikrokané-
len unter Verwendung eines Gels mit 15 ml/ Losungsmittel.

Gel-Beschichtung in mehreren Schritten

Zur Erhohung der Trigermasse auf den mikrostrukturierten Folien wurde die Gel-Beschichtung von Kat 1
in zwei Schritten unter Verwendung unterschiedlicher Volumina des Gels vorgenommen. Zwischen den ein-
zelnen Beschichtungsschritten wurden die Folien getrocknet und kalziniert. Tabelle 3.3 gibt einen Uberblick
iiber die verschiedenen Schritte mit dem entsprechenden aufgetragenen Volumen des Gels. Aus mehreren
Proben wurde ermittelt, dass mit 100 p! Gel ca. 0,003 ga1,0, pro Folie aufgetragen wurde. Insgesamt betrug
die Al,O3-Trigermasse 0,014-0,017 ga1,0, pro Folie. Die spezifischen Oberflichen der Al,O3-Triger von
Probe 1 und Probe 2 in Tabelle 3.3 lagen im GréBenbereich von 25-30 m? g;li%. Beide Proben hafteten

auch nach dem Test im Druckluft-Strom sehr gut auf den mikrostrukturierten Folien.

Tabelle 3.3.: Uberblick der Beschichtung von mikrostrukturierten Folien in mehreren Schritten, Kat 1 (Volumen des
Gels variiert).

Bezeichnung 1. Schicht 2. Schicht Gesamt spez.
Masse Volumen Masse Volumen Masse Volumen Oberfliche
- 8AL0; ul 8AL0; ul 8AL0s ul m’gto.
Probe 1 0,003 100 0,011 300 0,014 400 24,9
Probe 2 0,012 300 0,005 200 0,017 500 30,5

48



3.2. Einfluss und Anpassung der Herstellungsparameter (Kat 1 bis Kat 3)

In Abbildung 3.13(a) ist eine REM-Aufnahme der Al;O3-Schicht von Probe 1 zu sehen, die zunédchst mit
einer diinnen Grundschicht aus 100 u/ Gel und mit einer zweiten Lage aus 300 ! Gel beschichtet wurde.
Abbildung 3.13(b) ist die Beschichtung der Probe 2 zu entnehmen, die mit einem grolen Volumen des Gels
von 300 !/ begann und anschlieBend mit einem geringeren Volumen des Gels von 200 u/ fortgesetzt wurde.
Die Strukturen der beiden Tragerschichten unterscheiden sich deutlich voneinander: Bei Probe 1 bildete
sich auf der diinnen Grundschicht eine zweite Schicht aus, die aufgrund des groeren Volumens an den
Réndern Insel- und Rissbildung aufwies. Bei Probe 2 begann die Insel- und Rissbildung vermutlich schon
im ersten Beschichtungsschritt mit dem groBeren Volumen des Gels. Im zweiten Schritt verteilte sich das
Gel auf die bereits vorhandene Schicht und bildete auf dieser nicht homogenen Schicht ebenfalls Inseln und
Risse aus. Die Beschichtung in mehreren Schritten ist eine Option zur Erhohung der A/, O3-Masse auf den
Metallfolien, bei der das Volumen des aufgetragenen Gels und die Reihenfolge der Beschichtungsschritte

die Struktur des Triagers maBgeblich beeinflussen.

Probe RF31;AI203 \ ,T Probe RG1;AI203
‘ IM 2

=50 ym— 0 kV|9 mm|330 x| Ziirker | —50 ym—
(a) (b)

Abbildung 3.13.: REM, Kat 1 (Volumen des Gels variiert): Oberflache der Al,O3-Trigerschicht im Mikrokanal nach
der Beschichtung in mehreren Schritten, (a) Probe 1: 1. Schritt 100 u/, 2. Schritt 300 u/, (b) Probe 2:
1. Schritt 300 p/, 2. Schritt 200 p!.

Zugabe von AL, Os-Partikeln in das Gel

Das Gel zur Herstellung von Kat 1 wurde mit Al, O3-Partikeln vermischt, um die Trigermasse pro Volumen
des Gels zu erhohen. Es wurden vier verschiedene Pulver mit unterschiedlichen Partikelgrofien getestet.

Zunichst wurde die Partikelgroenverteilung der Pulver anhand einer Laserdiffraktometrie (laser diffraction
analysis) mit dem Analysator LS230 Coulter counter durchgefiihrt. Der betrachtete Sauterdurchmesser d3 »
gibt die GroBe des Durchmessers eines vergleichbaren monodispersen Systems an und wurde nach Glei-
chung 3.5 aus dem Volumen Vp und der Oberfliche Ap eines Partikels berechnet. Es wurde ein Mittelwert

aus mindestens zwei Messungen bei einer Standardabweichung von 0,001-0,04 nm gebildet.

ds2=6-Vp/Ap (3.5)
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3. Katalysatorentwicklung

Fiir die Proben a, ¢ und d der Firma Alfa Aesar wurde ein Sauterdurchmesser von 407 nm, 2567 nm und
6770 nm ermittelt. Die Probe b wurde von der Firma Nanophase Inc. hergestellt und besitzt gema8 [157]
eine PartikelgroBe von 32 nm und eine spezifische Oberfliche von 48,8 m? g~!. Der gemessene Sauterdurch-
messer d3 > von Probe b in Tabelle 3.4 lag deutlich hoher und betrug 937 nm. Daher ist davon auszugehen,
dass in dem A/, O3-Pulver die Partikeln bereits stark agglomerierten. Fiir die Beschichtung der mikrostruk-
turierten Folien wurde eine Suspension nach Gorke et al. [150] hergestellt, die in Abschnitt 3.1.2 bereits
erldutert wurde.

Die Masse der Al,Oz-Trigerschicht in Tabelle 3.4 betrug bis zu 0,043 g pro Folie und lag bei allen Proben
in der gleichen Groenordnung. Die zur Suspension hinzugefiigte Partikelmasse wurde konstant gehalten,
daher konnte mit der stets durchmischten Suspension ungefihr die gleiche Masse aufgetragen werden. In
Tabelle 3.4 ist die spezifische Oberfliche des A/, O3-Pulvers neben der vergleichbaren Trédgerschicht auf-
gefiihrt. Mit zunehmendem Sauterdurchmesser nahm die spezifische Oberflache des Pulvers und der Tri-
gerschicht zu. Bei einer Packung aus kleinen Partikeln wird jedoch eine gréBere Oberfliche im Vergleich
zur Packung aus groBen Partikeln erwartet. Die Porenanalyse der zugefiigten Partikeln ergab ein geringe-
res Porenvolumen der Probe a mit 0,1 ¢ g~! im Vergleich zur Probe d mit 0,4 cm® g~!. Daher konnte die
groflere spezifische Oberfliche der Partikeln von Probe ¢ und Probe d aus dem grofleren Porenvolumen im
Vergleich zu den weniger pordsen Partikeln der Probe a und Probe b resultieren. Bei allen Proben haftete die
Tragerschicht im Druckluft-Strom unabhiingig von der PartikelgroBe sehr gut auf den mikrostrukturierten

Folien.

Tabelle 3.4.: Kat 1: Eigenschaften der hinzugefiigten Al Oz-Partikeln und der Al, O3-Trigerschicht

Bezeichnung d;» Masse spez. Oberfliche spez. Oberfliche

Partikeln Tréagerschicht
- nm - 8AL0; m’ 8X1103 m* gXli03
Probe a 407 0,042 12,1 56,4
Probe b 937 0,043 51,0 61,3
Probe ¢ 2567 0,041 83,9 88,3
Probe d 6770 0,040 161,9 99,7

Abbildung 3.14(a) ist die Al, O3-Schicht der Probe a zu entnehmen. Es ist eine gleichmiBige Schicht auf dem
Kanalboden mit kleinen Rissen zu sehen. Mit der Zugabe von gréBeren Partikeln in Abbildung 3.14(c) wur-
den die Risse in der gleichmiBigen Schicht deutlich breiter. Auch bei Probe b in Abbildung 3.14(b) machte
die Schicht einen weniger homogenen Eindruck und wurde von Rissen mit unterschiedlicher Breite durch-
setzt. Bei der Probe d war eine sehr kornige Schicht in Abbildung 3.14(d) zu erkennen. Die Struktur wirkte
wie eine Aneinanderreihung von Partikeln im Kanal, bei der sich teilweise die Grundrisse der zugegebe-
nen Partikeln erahnen lassen. Fiir eine homogene Triagerschicht bietet die Wahl einer kleinen Partikelgrof3e
sichtbare Vorteile.

Insgesamt fiihrte die Zugabe von Al, Os-Partikeln in das Gel zu einer deutlichen Zunahme der Trigermasse
auf den mikrostrukturierten Folien. Diese Methode erhohte die Trigermasse auf der Metallfolie um einen
Faktor von 2,5 im Vergleich zu der zuvor erprobten Reduzierung des Losungsmittels bzw. Beschichtung
in mehreren Schritten. Daher wurden bei der Herstellung von Kat 2 und Kat 3 Al,O3-Partikeln zum Gel

hinzugefiigt.
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Abbildung 3.14.: REM, Kat 1 (variiert durch Zugabe von Al, O3-Partikeln): Oberfliche der Al,O3-Trigerschicht im
Mikrokanal unter Verwendung verschiedener Al Os-Partikeln im Al,03-Gel (a) d3 > = 407 nm, (b)
d372 =937 nm, (C) d372 =2567 nm, (d) d3,2 = 6770 nm.

3.3. Charakterisierung der Katalysatoren

Die hergestellten Katalysatoren wurden sowohl als Schicht im Mikrokanal (Kat 1 bis Kat 5) als auch als
Pulver (Kat 2) mit den folgenden Methoden charakterisiert:

e Zur Veranschaulichung der Struktur des Katalysatortrigers wurden Bilder im REM von der Ober- und
Querschnittsfliche aufgenommen. Mittels Laserdiffraktometrie wurde die PartikelgroBenverteilung
des Katalysatorpulvers erfasst. Die spezifische Oberfliche und Porendurchmesserverteilung ergaben

sich aus der Messung der N,-Physisorption.

e Die lokale Verteilung der Aktivkomponente wurde mittels Elektronenstrahlmikroanalyse (ESMA)
erfasst. Dabei konnte die Pz-Verteilung im Katalysator sowohl qualitativ in Form von Elementvertei-
lungsbildern als auch quantitativ als Elementaranalyse bestimmt werden. Die Ergebnisse der Elemen-

taranalyse wurden mittels Emissionsspektrometrie (ICP-OES) validiert. Die Verteilung der aktiven
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3. Katalysatorentwicklung

Zentren wurde anhand der Dispersion, die aus der H>-Chemisorptionsmessung resultierte, beschrie-
ben. Die notwendige Temperatur zur vollstindigen Reduktion der Aktivkomponente wurde mittels

temperaturprogrammierter Reduktion (TPR) bestimmt.

3.3.1. Katalysatortrager
Struktur der Trageroberflache

Die Struktur des Katalysatortrigers wurde anhand von REM-Bildern betrachtet. Auf den folgenden Abbil-
dungen 3.15(a) - 3.19(a) sind stets drei Mikrokanéle von oben zu sehen, um einen Eindruck von der Gleich-
méBigkeit der Triagerschicht zu bekommen. In den Abbildungen 3.15(b) - 3.19(b) ist die Trdgerschicht im
Kanal in zehnfacher VergroBerung im Vergleich zum jeweiligen Bild daneben abgebildet.

In Abbildung 3.15(a) ist eine Al,O3-Schicht von Kat 1 zu sehen, die mittels Sol-Gel-Verfahren hergestellt
wurde. Im gesamten Kanalbereich bildeten sich Inseln aus Al,Os-Tréger, die deutlich sichtbar von Rissen
begrenzt wurden. Moglicherweise verursachte eine zu schnelle Trocknungsgeschwindigkeit diese Struktur,
indem die fliissige Phase schnell verdampft wurde und ungleichmifBig verteilter Triger im Kanal zuriick-
blieb. In den Kanalecken sind besonders ausgeprigte Risse der Al,O3-Trigerschicht zu sehen. Hier lagerte
sich das fliissige Gel aufgrund der Kapillarkrifte bevorzugt an und fiithrte wihrend des Trocknens vermehrt

zu Rissen.

= O P e P o it 5 e v .

-”Vi\‘/ ’| HV | WD ‘ Mag Oberator\ Probe R32 vor Einsatz HV D Mag |Operator Probe R32 vor Einsatz
2 kV|11 mm|100 x| Zirker | —200 pym— 2 kV|15 mm|1000 x| Zirker | —20 ym— \

(a) (b)

Abbildung 3.15.: REM: Kat 1 - Tréger aus Al,O3-Gel mit 5 Gew.-% Pt, (a) Ansicht der Mikrokanile von oben und (b)
Katalysatorschicht im Detail.

Die Struktur des Katalysators Kat 2 ist Abbildung 3.16(a) zu entnehmen. Bei dem Al, O3-Katalysator wurde
das Gel vor dem Beschichten mit Al,O3-Partikeln (d3 » = 407 nm) vermischt. Die Homogenitéit der Schicht
mit Al,O3-Partikeln nahm im Vergleich zur Schicht ohne Partikeln in Abbildung 3.15(a) deutlich zu. In
der Al,O3-Trégerschicht sind nur wenige diinne Risse zu sehen. Durch die Zugabe von Partikeln wurde die
Bildung von A/, O3-Inseln verhindert.

In Abbildung 3.17(a) ist die Oberfldche von Kat 3 zu sehen. Die Herstellung des Katalysatortrigers erfolgte
wie bei Kat 2, jedoch wurden groBere Al, O3-Partikeln zugefiigt (d3 » = 6770 nm). Die Struktur in Abbildung
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- — -
Mag |Operator| RH30 1% Pt/AI203+Partikel HV | WD | Mag |Operator| RH30 1% Pt/AI203+Partikel
20 kV|14 mm|100 x| Zirker —200 pm— 2 kV|9 mm|1000 x| Zrker | —20 ym— |
(a) (b)

Abbildung 3.16.: REM: Kat 2 - Triger aus Al,O3-Gel und 407 nm Partikeln mit 1 Gew.-% Pt, (a) Ansicht der Mikro-
kanile von oben und (b) Katalysatorschicht im Detail.

3.17(b) unterschied sich deutlich von Kat 2 in Abbildung 3.16(b): Die groferen Partikeln bewirkten eine
grobere Struktur, welche wiederum von Rissen durchsetzt wurde. In der Katalysatorschicht traten teilweise
grofBe Liicken auf, die vermutlich auf die schlechtere Haftung der Schicht zuriickzufiihren sind. Die Haftung
der Schicht wurde durch die kleinere Auflagefliche der groferen Partikeln beeinflusst, da eine geringere
Kontaktfliche zur Metallfolie vorlag.

2 kV|6 mm|100 x| Zurker | —200 pm—
(2) (b)

Abbildung 3.17.: REM: Kat 3 - Triger aus Al,O3-Gel und 6770 nm Partikeln mit 1 Gew.-% Pt, (a) Ansicht der Mikro-
kanile von oben und (b) Katalysatorschicht im Detail.

Der CeO,-ZrO,-Triger (Kat 4) in Abbildung 3.18(a) lag wie Kat 2 in einer homogenen Schicht im Kanal
vor. In der Tréagerschicht sind nur sehr wenige Risse in den Kanalecken zu sehen. Auch im Detail in Ab-
bildung 3.18(b) sieht die Tragerschicht im Vergleich zu Kat 2 in Abbildung 3.16(b) homogener aus. Somit

konnte die Beschichtungsmethode in einem Schritt erfolgreich in Mikrokanidlen angewendet werden.
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10pm KIT 15.01.2013
3.0kV SEI NOR

(a) (b)

Abbildung 3.18.: REM: Kat 4 - Triger aus CeO»-ZrO; mit 1 Gew.-% Pt, (a) Ansicht der Mikrokanile von oben und
(b) Katalysatorschicht im Detail.

Auch beim kommerziellen Katalysator Kat 5 in Abbildung 3.19(a) lag eine gleichmifBige Tragerschicht im
Kanal vor, auf der sich teilweise Agglomerate des zermorserten Katalysators befanden. Mit Hilfe von PVA
konnte eine homogene Schicht aus Katalysatorpartikeln in den Mikrokanilen fixiert werden, bei der keine

Probleme mit Insel- oder Rissbildung auftraten.

2 kV/[15 mm|1000 x| Zirker |
(@) (b)

Abbildung 3.19.: REM: Kat 5 - kommerzieller 0,5 Gew.-% Pt /Al,O3-Katalysator, (a) Ansicht der Mikrokanéle von
oben und (b) Katalysatorschicht im Detail.

Schichtdicke und PartikelgréBe des Katalysators Kat 2

In Abbildung 3.8(a) ist der Querschnitt eines mit Kat 2 beschichteten Mikrokanals zu sehen. Es wurde eine
Dicke der Katalysatorschicht von 10-15 pm bestimmt.
Die Querschnitte der Katalysatorpartikeln von Kat 2 (Pulver) sind Abbildung 3.20 zu entnehmen. Die Kata-
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3.3. Charakterisierung der Katalysatoren

lysatorpartikeln bestehen wie die Katalysatorschicht aus porosem Al, O3-Trager aus dem Sol-Gel-Verfahren
sowie den zur Suspension hinzugefiigten y-Al, O3-Teilchen. Nach der Imprignierung mit P¢(NO3),-Losung
und Kalzinierung wurde der Katalysator zerkleinert, fraktioniert und teilweise wieder zusammengepresst
(sieche Abbildung 3.3), um schlieBlich die abgebildeten, heterogenen Katalysatorpartikeln zu erhalten. Es
sind Katalysatorpartikeln mit einer asymmetrischen Struktur unterschiedlicher Breite und Liange festgestellt
worden. Fiir die PartikelgroBenverteilung wurde ein mittlerer Partikeldurchmesser dp von 290 pm mittels

Laserdiffraktometrie bestimmt, welcher im fraktionierten Bereich 200 um < dp < 300 um lag.

100pm KIT 15404.20.13
15.0kV COMPO NOR

Abbildung 3.20.: REM: Kat 2 als Pulver - Trager aus Al O3-Gel und 407 nm Partikeln mit 1 Gew.-% Pt, Querschnitt
der Katalysatorpartikeln.

Spezifische Oberflache und Porendurchmesserverteilung

Die spezifische Oberfliche und die Porendurchmesserverteilung wurden, wie in Abschnitt 3.2.1 beschrieben,
mit Hilfe der N,-Physisorption bestimmt. Alle Katalysatoren (Kat 1 bis Kat 5) wurden direkt nach der
Herstellung sowie nach dem Einsatz im Reaktor untersucht. Die spezifischen Oberflachen sind Tabelle 3.5
zu entnehmen; die Verteilung der Porendurchmesser zeigt Abbildung 3.21.

Die Bestimmung der Oberflache von Kat 1 wurde aufgrund der diinnen Al;O3-Schicht im Kanal und der
damit einhergehenden geringen Katalysatoreinwaage mg,; erschwert: Die gemessene spezifische Oberfla-
che war mit 13,1 m? g,_(clﬁ sehr gering. Auch die spezifische Oberfliche von Kat 2 als Schicht ergab mit
16,8 m? g,;alt einen dhnlich kleinen Wert. Die Porenverteilung von Kat 1 lag hauptsédchlich im Bereich der
Mesoporen mit 2-7 nm. Die Katalysatorschicht von Kat 2 enthielt hingegen Mikroporen von dp,,. <2 nm.
Bei Kat 2 wurden Al,Os-Partikeln in die Schicht eingelagert, die innere Poren besaen und somit den An-
stieg der Mikroporen herbeifiihrten (siehe Abschnitt 3.2.5). Zusitzlich wurde die Porenbildung im Gel zwi-
schen den zugefiigten Partikeln beeinflusst. Aus diesen beiden Effekten resultierte bei der Katalysatorschicht
von Kat 2 die Abnahme der Porengrofle. Die spezifische Oberfliche der Katalysatorschicht Kat 2 vergroBer-
te sich jedoch kaum im Vergleich zu Kat 1, da keine Mesoporen mehr vorhanden waren.

Das Katalysatorpulver von Kat 2 erzielte mit 28,9 m? gat eine hohere spezifische Oberfliche bei gleich-
zeitig geringeren Porendurchmessern im Vergleich zur Katalysatorschicht von Kat 2. Vermutlich wurde die

geringere Porengrofle durch die zusitzlichen Schritte (Eindampfen, Morsern, Pelletieren) zur Herstellung
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Tabelle 3.5.: N-Physisorption, Kat 1 bis Kat 5: Spezifische Oberfliche.

Katalysator Form mgq  spez. Oberfliche
- - g m 8o
Kat 1 unbenutzt Schicht 0,022 14,0
Kat 1 benutzt Schicht 0,022 13,1
Kat 2 unbenutzt Schicht 0,037 16,6
Kat 2 benutzt Schicht 0,078 16,8
Kat 2 unbenutzt Pulver 0,931 27,7
Kat 2 benutzt Pulver 0,256 28,9
Kat 3 unbenutzt Schicht 0,032 104,1
Kat 3 benutzt Schicht 0,065 102,8
Kat 4 unbenutzt Schicht 0,064 20,7
Kat 4 benutzt Schicht 0,135 22,2
Kat 5 unbenutzt Schicht 0,100 80,7
Kat 5 benutzt Schicht 0,203 72,3

des Katalysatorpulvers begiinstigt. Die hohere spezifische Oberfldche des Pulvers wurde vermutlich von ei-

ner groBeren Anzahl der Mikroporen zur Verfiigung gestellt.

0,007 0,007
1 —o— Kat 1 Schicht . —v— Kat 3 Schicht
0,006 - —e— Kat 2 Schicht 0,006 —e— Kat 4 Schicht
—o— Kat 2 Pulver . —a— Kat 5 Schicht
0,005 — 0,005 -
«Lcn
€

0,004 — 0,004

Adsorption [c
o
8
w
1

Adsorption [cmsg'
2
&
1

0,002 0,002
0,001 0,001
0,000- = Oyooo T T LU B B A | T T T T T T T
0,80,8 10 20 40 6080 1 10 100
Porendurchmesser [nm] Porendurchmesser [nm]

(a) (b)

Abbildung 3.21.: N>-Physisorption: (a) Porenanalyse der Katalysatorschichten Kat 1 bis Kat 2 und des Katalysator-
pulvers Kat 2, (b) Porenanalyse der Katalysatorschichten Kat 3 bis Kat 5.

Die spezifische Oberfliche von Kat 3 unterschied sich mit 102,8 m? gat deutlich von der Katalysatorschicht
von Kat 2 durch die Zugabe der groBeren Al,O3-Partikeln in das Gel. Der Unterschied der Partikeln wirk-
te sich auch auf die Porenverteilung aus: Kat 3 enthielt neben Mikro- auch Mesoporen von bis zu 25 nm,
wihrend bei Kat 2 weder in der Schicht noch im Pulver Mesoporen vorhanden waren. Der Trend zu einer

groferen spezifischen Oberfliche mit Partikeln, die eine hohere Pordsitét besitzen (siehe Abschnitt 3.2.5),
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3.3. Charakterisierung der Katalysatoren

wurde somit verifiziert.

Die GroBe der spezifischen Oberfliche des CeO,-ZrO,-Trigers Kat 4 war mit 22,2 m? g}}n mit dem Wert von
Kat 2 vergleichbar. Die Porendurchmesser von Kat 4 lagen zwischen 1 nm und 5 nm, somit waren Mikro-
und Mesoporen in der Katalysatorschicht vorhanden.

Die Katalysatorschicht von Kat 5 besa mit 72,3 m? gl’(ét eine hohe spezifische Oberfliche im Vergleich zu
den iibrigen Katalysatorschichten. Es wurden bei Kat 5 sowohl Mikro- als auch Mesoporen mit einem Maxi-
mum der Mesoporen bei dp,,. = 8,2 nm festgestellt. Bei allen fiinf Katalysatoren wurden keine Makroporen
(dpore >50 nm) analysiert. Die hohe spezifische Oberfldche der Katalystorschicht von Kat 5 war auf die Par-
tikeln des kommerziellen Katalysators zuriickzufiihren: Diese enthielten vermutlich bereits viele Poren, die
beim Mahlen und in der Schicht erhalten geblieben waren. Auch die Fixierung des kommerziellen Katalysa-
tors mit PVA auf den Metallfolien konnte einen positiven Einfluss auf den Wert der spezifischen Oberfliche
gehabt haben.

Die Unterschiede zwischen dem unbenutzten und benutzten Katalysator waren bei den getesteten Katalysa-
toren Kat 1 bis Kat 4 mit Abweichungen <2 m? gl_ﬂit sehr gering. Trotz der mechanischen Beanspruchung
im mikrostrukturierten Reaktor durch Ein- und Ausbau der Folien sowie der iiberstromenden Gasphase und

der katalytischen Reaktion blieb die spezifische Oberflache des Katalysatortrigers jeweils nahezu konstant.

3.3.2. Verteilung der Aktivkomponente
Lokale Verteilung der Elemente

Mit Hilfe einer Elektronenstrahlmikroanalyse (ESMA) in der u-Sonde ist es moglich, eine chemische Ana-
lyse der Katalysatorschicht mit hoher Ortsauflésung (0,5 pm) durchzufithren. Hierzu stand ein Gerit vom
Typ JXA-8530F der Firma Jeol zur Verfiigung. Im Rahmen dieser Analysen konnten neben Pt die Elemente
Al, O, Fe, Cr und Sn gemessen werden. In den folgenden Abbildungen sind je Katalysator die Elemente
Al bzw. O zur Darstellung der lokalen Verteilung des Tréagers und Pt zur Darstellung der Aktivkomponente
gezeigt.

Bei der p-Sonde kann wegen der Abschattung der charakteristischen Rontgenstrahlung nicht in den Ver-
tiefungen (Kanélen) gemessen werden. Im Kanal konnte der Katalysator jedoch im Querschnitt betrachtet
werden. Dafiir musste im Vorfeld ein Probenpriparat aus Kunstharz mit senkrecht eingebetteter Folie ange-
fertigt werden. Messungen mit der p-Sonde sind nur an leitfadhigen Proben méglich. In einer Vorbehandlung
werden hierzu nichtleitende Proben mit Kohlenstoff bedampft.

In Abbildung 3.22 sind die Elementverteilungen von A/ (linkes Bild) und Pt (rechtes Bild) im Querschnitt
der Katalysatorschicht im Kanal von Kat 1 zu sehen. Auf der Metallfolie wurde eine Tréigerschicht aus y —
Al O3 aufgetragen. An dieser mit Rissen durchzogenen Schicht konnte das Aktivmaterial Pt in sehr kleinen
Mengen nachgewiesen werden. Pt lagerte sich vorzugsweise an den Réndern und UnregelmiBigkeiten der
pordsen Trigerschicht an.

Bei Kat 2 ist eine homogene Trigerschicht anhand der A/-Verteilung in Abbildung 3.23 (links) zu sehen. Auf
der gesamten Oberflidche des Al Os-Tréagers war Pt (rechts) verteilt. Das Pt konnte jedoch nicht vollstindig
in die Tréagerschicht eindringen und lag somit hauptsidchlich an der Oberfliche vor. Moglicherweise war die
Trocknungsdauer nicht optimal gewéhlt, um den pordsen Triger in tiefer gelegenen Bereichen gleichmiBig
zu benetzen. Die Imprignierung des Katalysators erfolgte in einem Schritt bei anschliefender Trocknung

von 24 h bei Raumtemperatur und 8 4 bei 80 °C. Wihrend des Trocknungsvorganges wird die Fliissigkeit
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Abbildung 3.22.: ESMA: Al- (links) und Pz-Verteilung (rechts) von Kat 1 - Triager aus Al O3-Gel mit 5 Gew.-% Pt,
Querschnitt Kanal. Messparameter: 25 kV, 150 nA, Beam-Map: Pk / Bg+.

aus den Poren in Richtung Oberflache gezogen. Vermutlich dauerte die Trocknung zu lang an, sodass es an
der Oberfliche zum Verdampfen des Losungsmittels kam und sich das darin geloste Pt entsprechend an der

Oberfliache anreicherte.
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Abbildung 3.23.: ESMA: Al- (links) und Pt-Verteilung (rechts) von Kat 2 als Schicht - Triger aus Al,O3-Gel und
407 nm Partikeln mit 1 Gew.-% Pt, Querschnitt Kanal. Messparameter: 25 kV, 150 nA, Beam-Map:
Pk /Bg+.

Abbildung 3.24 gibt die beobachtete Pt-Verteilung in der Katalysatorschicht von Kat 2 quantitativ wieder.
Entlang der ca. 10 um dicken Schicht wurde ein Linescan mit zehn Messpunkten und dem Startpunkt Null
an der Metalloberfliche der Trigerfolie aufgenommen. Eine homogene Verteilung der Aktivkomponente
Pt in dem Triger wurde nicht erreicht. Wiahrend der Pr-Gehalt an der Metalloberfliche der Folie nahezu
0,0 Gew.-% betrug, stieg er auf ca. 0,2 Gew.-% bis zur Mitte der Trigerschicht an. Der Pt-Anteil nahm zur
Oberfldche der Schicht hin weiter zu und erreichte dort den Maximalwert von 1,4 Gew.-% Pt. Zur Bestim-
mung des mittleren Pt-Gehaltes in der Schicht wurde eine Trendlinie durch die Datenpunkte in Diagramm
3.24 gelegt und die Funktion integriert. Der ermittelte mittlere Pr-Gehalt betrug 0,91 Gew.-% und lag unge-
fahr im Bereich des Pt-Sollwertes von 1,0 Gew.-%.

Der Querschnitt der Partikeln des Katalysatorpulvers von Kat 2 ist in Abbildung 3.25 dargestellt. Die Kata-
lysatorpartikeln bestehen nahezu vollstindig aus Al O3-Trigermaterial. Es sind Zwischenrdume innerhalb

einer Katalysatorpartikel zu erkennen, die auf das Herstellungsverfahren (Morsern, Pressen und Fraktionie-
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Abbildung 3.24.: ESMA: Pt-Verteilung in der Katalysatorschicht von Kat 2 mit einem mittleren P¢-Gehalt von
0,91 Gew.-%; Abstand 0,0 um entspricht der Metalloberfldche.

ren) des Katalysatorpulvers zuriickzufiihren sind. Bereits wihrend der Herstellung des Katalysators lag das
Tragermaterial durch die Zugabe von Al, O3-Partikeln zur Suspension nicht homogen vor. Pt wurde im ge-
samten Katalysatorpartikel nachgewiesen. Sowohl im pordsen y-Al, O3-Tréiger aus dem Sol-Gel-Verfahren,
als auch an der Oberfliche der zugefiigten y-Al, Os-Teilchen lagerte sich Pt an und bedeckte somit grof3e
Teile der zusammengepressten Trigerpartikeln.
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Abbildung 3.25.: ESMA: Al- (links) und Pt-Verteilung (rechts) von Kat 2 als Pulver - Triger aus Al;O3-Gel und
407 nm Partikeln mit 1 Gew.-% Pt, Querschnitt der Katalysatorpartikeln. Messparameter: 25V,
50 nA, Stage-Map.

Die lokale chemische Verteilung der Al,Os-Tragerschicht von Kat 3 (Abbildung 3.26) unterscheidet sich
deutlich von derjenigen Schicht von Kat 2 (Abbildung 3.23), da zur Suspension gréere Al, Oz-Partikeln hin-
zugefiigt wurden. Im Elementverteilungsbild von A/ sind teilweise miteinander verbundene, runde Al,Os-
Partikeln sowie die Liicken zwischen den Partikeln zu erkennen. Die unterschiedliche Grof3e der Partikeln

hingt u.a. von der Position des Querschnittes der Katalysatorschicht ab. Pt konnte nur im oberflichennahen
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Bereich nachgewiesen werden. Die Anreicherung von Pt an der Katalysatoroberflidche lag vermutlich an der

langen Trocknungsdauer (18 4 bei 116 °C), wie bereits bei der Katalysatorschicht von Kat 2 erldutert wurde.
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Abbildung 3.26.: ESMA: Al- (links) und Pz-Verteilung (rechts) von Kat 3 - Triger aus Al,O3-Gel und 6770 nm Parti-
keln mit 1 Gew.-% Pt, Querschnitt Kanal. Messparameter: 25 kV, 150 nA, Beam-Map: Pk / Bg+.

Die Elementverteilung von O bei Kat 4 ist Abbildung 3.27 zu entnehmen. Die unbeschichteten Folien wur-
den bei 800 °C vorbehandelt, daher ist eine O-Anreicherung auf der Metalloberfliche zu sehen. Anhand
der O-Verteilung konnte der auf der Metallfolie gleichmiBig verteilte CeO,-ZrO,-Triger sichtbar gemacht

werden. Pt wurde auf dem gesamten Tréger in sehr kleinen Mengen nachgewiesen.

Abbildung 3.27.: ESMA: O- (links) und Pz-Verteilung (rechts) von Kat 4 - Triager aus CeO,-ZrO, mit 1 Gew.-% Pt,
Querschnitt Kanal. Messparameter: 25 kV, 150 nA, Beam-Map: Pk / Bg+.

Der kommerzielle Katalysator Kat 5 ist in Abbildung 3.28 dargestellt. Es ist eine nahezu homogene Al-
Verteilung im Mikrokanal zu sehen. Kat 5 wurde in sechs Beschichtungsschritten aufgetragen, woraus eine
Schicht mit ca. 60 um Dicke resultierte. Diese war wesentlich breiter im Vergleich zu den anderen Kata-
lysatorschichten, die in einem Beschichtungsschritt hergestellt wurden. Die Pt-Verteilung im Kanal konnte
mittels ESMA auch nach Vergroferung des Ausschnittes nicht dargestellt werden. Auf dem Elementvertei-
lungsbild von Pt ist lediglich ein Grundrauschen zu erkennen: Der Unterschied zwischen Peak (20 counts)
und Hintergrund (10 counts) war nicht grof3 genug, um das 3-o-Kriterium zu erfiillen, nach dem der Peak

mindestens den dreifachen Wert des Hintergrundes erreichen sollte. Der Pt-Anteil war mit 0,5 Gew.-% sehr
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gering. Moglicherweise war das Pr auf dem Al,Oz-Tréger bereits sehr gut verteilt. Mit einem sehr gerin-
gen Anteil Pt pro Fliche liegt das Element im Bereich der Nachweisgrenze der p-Sonde, die unter den

verwendeten Messbedingungen 0,47 Gew.-% betrug [158].
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Abbildung 3.28.: ESMA: Al- (links) und Pt-Verteilung (rechts) von Kat 5 - kommerzieller 0,5 Gew.-% Pt /Al;O3-
Katalysator, Querschnitt Kanal. Messparameter: 25 kV, 150 nA, Beam-Map: Pk / Bg+.

Elementaranalyse von Kat 2

Die Elementaranalyse von Pulverproben kann mittels Emissionsspektrometrie (ICP-OES, inductively cou-
pled plasma optical emission spectrometry) erfolgen. Vor dem Einspritzen der Probe in das Optima 4300
DV Gerit der Firma Perkin-Elmer wurde sie in der Mikrowelle vorbehandelt und somit das feste Kataly-
satorpulver gelost. Insgesamt wurde ein Mittelwert aus drei Messungen gebildet. Die Standardabweichung
von Pt betrug 0,004 Gew.-% und von C 0,01 Gew.-%. Zur Bestimmung des C-Gehaltes wurde die Probe
im Induktionsofen bei >2000 °C verbrannt und eine Analyse mit Infrarot-Spektroskopie (IR) durchgefiihrt.
Zur quantitativen Bestimmung der elementaren Zusammensetzung der Katalysatorschicht konnte auch die
u-Sonde verwendet werden. Dabei wurden fiinf verschiedene Stellen der Schicht analysiert und ein Mit-
telwert gebildet. Die Standardabweichung von Pt betrug 0,06 Gew.-%. Die Analyse des C-Gehaltes in der
Katalysatorschicht war aufgrund der Probenvorbehandlung mit C-Bedampfung in der p-Sonde nicht mog-
lich.

Die Ergebnisse der Elementaranalyse von Kat 2 in Schicht- und Pulverform sind in Tabelle 3.6 zusammen-
gefasst. Der Katalysator bestand hauptséchlich aus porésem Al, Oz. Das Katalysatorpulver enthielt vor bzw.
nach der Reaktion 0,89 Gew.-% bzw. 0,99 Gew.-% Pt. Die mittels ICP-OES nachgewiesene Menge Pt des
unbenutzten Katalysatorpulvers lag unterhalb des Pt-Sollwertes mit 1,0 Gew.-%, wihrend der Sollwert bei
der benutzten Probe nachgewiesen werden konnte. In der Katalysatorschicht wurde Pt vor der Reaktion mit
der u-Sonde analysiert: Es lag ein Pt-Anteil von 0,96 Gew.-% vor. Der Pt-Gehalt in der Schicht erreichte
zwar nicht den Pz-Sollwert von 1,0 Gew.-%, der Wert war jedoch grofler im Vergleich zu dem aus Abbildung
3.24 ermittelten mittleren Pt-Gehalt von ca. 0,91 Gew.-%. Insgesamt war mit der entwickelten Herstellungs-
methode eine Impriagnierung mit Aktivkomponente moglich, bei der die P¢-Anteile von Katalysatorschicht
und -pulver in der gleichen GréBenordnung lagen.

Die Analyse des Katalysatorpulvers nach der Reaktion ergab einen C-Anteil von 1,3 Gew.-%. Dieser erhohte
Wert ldsst sich mit der Koksbildung wihrend der Reaktion erkliren, die im folgenden Kapitel ausfiihrlich

erldutert wird.
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Tabelle 3.6.: Elementaranalyse, Kat 2: ICP-OES und IR des Katalysatorpulvers und ESMA der Katalysatorschicht.

Katalysator Form Analysenmethode Pt C AL O3
- - - Gew.-% Gew.-% Gew.-%
Kat 2 unbenutzt Pulver ICP-OES 0,89 - Rest
Kat 2 benutzt Pulver ICP-OES, IR 0,99 1,3 Rest
Kat 2 unbenutzt Schicht ESMA 0,96 - Rest

Dispersion der Aktivkomponente

Die Verteilung der Aktivkomponente auf dem Katalysatortriger wurde mit Hilfe der H>-Chemisorption ana-
lysiert. In Tabelle 3.7 sind die Werte der Pt-Dispersion der verschiedenen Katalysatoren aufgefiihrt. Kat 2
zeigte in Form einer Katalysatorschicht eine Pr-Dispersion von 54,2 % und als Pulver 46,6 %. Die gemes-
sene Pt-Dispersion der Schicht war um 7,6 % hoher, obwohl sich Pt bei der Schicht inhomogen an der
Oberflidche verteilte (Abbildung 3.23) und nicht wie im Pulver vollstindig auf dem Tréager ausbreitete (Ab-
bildung 3.25). Die Dispersion von Pt bei Kat 3 war mit 41,2 % etwas geringer als bei Kat 2. Moglicherweise
wurde die Pr-Verteilung durch die groBeren Risse und der bevorzugten Ablagerung von Pt an den Rin-
dern des Triagers verursacht. Kat 4 lag mit 19,1 % Pt-Dispersion deutlich unter den Werten von Kat 1 bis
Kat 3. Die Aktivkomponente wurde in nur einem Beschichtungsschritt zusammen mit dem Tréiger aufge-
tragen. Moglicherweise hatte auch die um 300 °C hohere Kalzinierungstemperatur einen Einfluss auf die
Aggregation der Pt-Teilchen. Die Pt-Dispersion bei Kat 5 lag mit 20 % auf dem gleichen geringen Niveau
wie bei Kat 4. Im Elementverteilungsbild von Pt mittels ESMA (Abbildung 3.28) konnte die Aktivkom-
ponente Pt nicht nachgewiesen werden, da der Anteil sehr gering ausfiel. Bei Kat 1 wurde eine sehr hohe
Pt-Dispersion (>100 %) ermittelt. Dieser Wert wurde nicht weiter in Betracht gezogen, da eine sehr geringe

Katalysatormasse im Probenbehilter vorlag und diese zu Ungenauigkeiten der Messmethode fiihrte.

Tabelle 3.7.: H,-Chemisorption, Kat 1 bis Kat 5: Verteilung der Aktivkomponente.

Probe Form  Pt-Dispersion
- - %

Kat 1 unbenutzt  Schicht (200,8)
Kat 2 unbenutzt  Schicht 54,2

Kat 2 unbenutzt  Pulver 46,6

Kat 3 unbenutzt  Schicht 41,2

Kat 4 unbenutzt  Schicht 19,1

Kat 5 benutzt Schicht 20,2

Reduktionstemperatur des Katalysators

Die Aktivkomponente liegt auf dem Katalysatortréger als Metalloxid vor, welches vor der Reaktion mit H,
reduziert werden muss. Die notwendige Temperatur zur Reduzierung der Aktivkomponente ldsst sich mit-
tels temperaturprogrammierter Reduktion (TPR) bestimmen. In dem Gerdt ChemBET TPR/TPD der Firma
Quantachrome wurde die pulverformige Katalysatorprobe von Kat 2 bei 120 °C in Helium gespiilt, um ad-

sorbiertes H,O von der Oberfliche zu entfernen. Die Probe wurde in einem Gasstrom von 5 Vol.-% H; in
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Helium auf eine Temperatur von 500 °C (773 K) mit 2 K min~' aufgeheizt. Mit einem Wirmeleitfihigkeits-
detektor (TCD) wurde die Gasphase analysiert.

In Abbildung 3.29 ist das TPR-Signal in Abhéngigkeit von der Temperatur zu sehen. Der maximale Signal-
ausschlag, bei dem die Reduktion von Platinoxid zu Platin stattfand, lag bei 330 °C. Fiir die Reduktion der
Katalysatoren Kat 1 bis Kat 5 wurde stets eine Temperatur von 400 °C gewahlt. Diese lag deutlich iiber der
experimentell bestimmten Reduktionstemperatur, daher ist davon auszugehen, dass die Aktivkomponente

Platin vollstindig reduziert wurde.
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Abbildung 3.29.: TPR, Kat 2 als Pulver: Experimentelle Bestimmung der Reduktionstemperatur von Pt.
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4. Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Desaktivierung und die
Regeneration der Katalysatoren

Zur Auswahl eines geeigneten Katalysators fiir die Dehydrierung von MCH wurden verschiedene Kata-
lysatorschichten im mikrostrukturierten Klemmreaktor getestet. Wihrend der Reaktion desaktivierten die
Katalysatoren mit unterschiedlicher Geschwindigkeit. Die Desaktivierung wurde durch Koksbildung auf
den Katalysatoren verursacht, welche anhand verschiedener Analysen im Mikrokanal nachgewiesen wurde.
AuBlerdem wurde der Einfluss der Betriebsparameter auf die Desaktivierung gepriift. Weil sich die Stabilitét
des Katalysators durch die Desaktivierung verringerte, wurde eine regelméfige Regeneration des verkokten
Katalysators notwendig. Es wurde schlieBlich ein Katalysator ausgewihlt, der eine moglichst hohe Aktivi-
tat, Selektivitdat und Stabilitit aufwies.

Weitere Untersuchungen zur Desaktivierung des ausgewihlten Katalysators wurden im Kreislaufreaktor
durchgefiihrt, welcher ideal riickvermischt war und somit die Ausbildung von Temperatur- und Konzentra-
tionsgradienten in der Katalysatorschiittung minimierte. Das gleichmifig verkokte Katalysatorpulver konn-
te unabhingig von der Position im Reaktor fiir eine anschlieBende quantitative Erfassung der Koksbildung

verwendet werden.

4.1. Reaktionstechnische Experimente

Fiir die Dehydrierung von MCH im mikrostrukturierten Klemmreaktor und im Kreislaufreaktor wurde eine
Versuchsanlage verwendet, die fiir den Einsatz der unterschiedlichen Reaktoren jeweils modifiziert wurde.
Zur Auftrennung und Analyse des Produktgasgemisches stand ein Gaschromatograph zur Verfiigung. Die
experimentellen Untersuchungen fanden unter verschiedenen Betriebsparametern statt und wurden schlief3-

lich anhand der GroBen Umsatz, Selektivitit und H»-Bildungsrate ausgewertet.

4.1.1. Mikrostrukturierter Klemmreaktor

Der elektrisch beheizte Klemmreaktor in Abbildung 4.1 konnte mit einer variablen Zahl mikrostrukturier-
ter Folien verwendet werden, die beliebig oft austauschbar sind. Die 9 bzw. 29 mikrostrukturierten Folien
wurden in den leeren Reaktorraum eingeklemmt. Am Reaktoreintritt und -austritt wurden Metallfritten in-
stalliert, die eine gleichméBige Verteilung der Gasphase auf die Mikrokanile gewihrleisteten. Das Reak-
torgehduse und die mikrostrukturierten Folien bestanden aus Edelstahl (Nicrofer 1.4876, [ = 150mm, b =
25 mm, h = 0,3 mm). Der Reaktorraum wurde mit Graphit abgedichtet und die Schrauben mit einem Dreh-
moment von 20 Nm angezogen. Die elektrische Beheizung erfolgte iiber 16 Heizpatronen im Boden und
Deckel des Reaktors. Um die Reaktion moglichst isotherm betreiben zu konnen, wurde die Beheizung des
Reaktors ober- und unterhalb des Folienstapels in drei Zonen eingeteilt. Drei Thermoelemente im Reaktor-
deckel waren zur Regelung der Heizungen und drei weitere Thermoelemente zur Kontrolle der Temperatur
integriert. Es wurde je ein Thermoelement in der Ein- und Ausgangszone des Reaktors installiert, um die

Temperatur im Reaktorraum direkt zu iiberpriifen.
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Abbildung 4.1.: Explosionszeichnung des elektrisch beheizten Klemmreaktors.

4.1.2. Kreislaufreaktor Typ Berty

Der Aufbau des Kreislaufreaktors vom Typ Berty ist in Abbildung 4.2 skizziert, eine detaillierte Darstellung
des Reaktors ist der Arbeit von Quicker zu entnehmen [159]. In der Mitte des Kreislaufreaktors wurde ein
Drahtkorb mit einer variablen Menge des Katalysatorpulvers fixiert. Die gasformige Eduktmischung wurde
am Kopf des Reaktors eingefiihrt und stromte mit hoher Geschwindigkeit direkt durch den Katalysatorkorb.
Am Reaktorboden rotierte ein Laufrad (dzqufraq = 140 mm) mit zwolf schwach gekriimmten Schaufeln, wel-
ches die Reaktionsgase ansaugte und nach auflen beschleunigte. Die Gase wurden an die Gehdusewand aus
Edelstahl (Werkstoff 1.4571) geleitet und stiegen auf, um erneut mit frischer Eduktmischung den Kataly-
satorkorb zu durchstromen. Das Produktgas verlieB den Reaktor (Gesamtvolumen ca. 554 cm?) durch ein
horizontales Rohr in der Mitte der Gehidusewand. Der Reaktionsraum wurde mit Graphit abgedichtet und
die Schrauben mit einem Drehmoment von 18 Nm angezogen. Der Antrieb des Laufrads erfolgte iiber eine
Welle (Rotor) nach dem Spaltrohr-Motor-Prinzip. Wihrend der Reaktion musste die Welle mit Stickstoff
(N,) gespiilt werden, um den Eintritt von Reaktionsgasen in das Spaltrohr zu vermeiden. Die Welle wurde
zusitzlich zum Schutz der Lagerung vor hohen Temperaturen mit Wasser gekiihlt. Auch der Motorraum
(Stator) wurde permanent mit Wasser gekiihlt, um ein Uberhitzen zu verhindern. Die Heizung des Reak-
tors bestand aus einem Heizmantel, der das runde Reaktorgehduse vollstindig umschloss. Zur Regelung
der Heizung war ein Thermoelement direkt zwischen Gehidusewand und Heizmantel installiert. Die Tem-

peraturkontrolle ober- und unterhalb des Katalysatorkorbes erfolgte mit zwei weiteren Thermoelementen.
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Abbildung 4.2.: Skizze des Querschnitts eines Kreislaufreaktors vom Typ Berty [151].

4.1.3. Aufbau der Versuchsanlage

Der schematische Aufbau der Versuchsanlage ist Abbildung 4.3 zu entnehmen. Dargestellt ist die Konfi-
guration mit einem mikrostrukturierten Klemmreaktor. Bei der Verwendung von anderen Reaktoren wurde
der Versuchsaufbau an die jeweiligen Anforderungen (Geometrie Reaktor, N,-Wellenspiilung, Ergéinzung
Permeat-Seite) angepasst. Die Versuchsanlage ldsst sich generell in die Bereiche Eduktdosierung, Reaktion
und Gasanalyse unterteilen.

In einen Vorratsbehilter wurde das fliissige Edukt MCH gefiillt und mit N, ein Druckpolster von ca. 20 bar
aufgebaut. Das MCH wurde mit einem Massendurchflussregler (LFC: Liquid Flow Controller) der Firma
Brooks dosiert und gelangte in eine Mikrodiise, um eine kontinuierliche Gasphase zu erzeugen. Dazu wur-
de das fliissige MCH in einen Mikrokanal mit einem Querschnitt von 100 um x 50 um gefithrt und 1 mm
vor dem Kanalende mit N, vermischt, um feine Tropfchen zu erzeugen. Die vollstindige Verdampfung des
MCH/N,-Sprays fand in einer anschlieBenden Kammer statt, die bei Siedetemperatur von MCH (9 = 100-
180 °C beim entsprechenden Druck) betrieben wurde. Mittels Mikrodiise war aufgrund der groen Ober-
flache der Tropfchen eine schnelle und pulsationsfreie Verdampfung des Sprays moglich. Diese Mikrodiise
bewihrte sich bereits bei Arbeiten von Thormann [160] und ist in Abbildung 4.4 dargestellt.

Die Gase N,, H, und Luft wurden mit Massendurchflussreglern (MFC: Mass Flow Controller) der Firma
Brooks dosiert und gelangten in der Verdampfungskammer zur MCH/N,-Mischung. Das homogene Edukt-
gasgemisch wurde durch beheizte und isolierte Rohrleitungen in den Reaktionsbereich geleitet. Die Tempe-
ratur der Rohrleitungen lag mit ca. 230 °C stets iiber dem Siedepunkt von MCH, um eine Kondensation der
organischen Komponenten zu verhindern. Das Gasgemisch gelangte entweder in den Reaktor oder durch ei-
ne Bypassleitung am Reaktor vorbei in den Analysebereich. Ein anschlieBendes Stellventil der Firma Flow-
serve regelte den Druck von bis zu 15 bar, der sowohl bei der Bypass- als auch bei der Reaktormessung

vorlag. Ein kleiner Teil des gasformigen Produktstromes wurde zur Analyse in einen Gaschromatographen
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Abbildung 4.3.: FlieBbild der Versuchsanlage unter Verwendung des mikrostrukturierten Klemmreaktors.

(GC 1) gefiihrt. Der iibrige Produktstrom gelangte zur Kondensation der organischen Stoffe in eine Kiihl-
falle, die auf 20 °C temperiert wurde. Die Gasphase entwich anschlieend iiber das Abluftsystem.

Die Versuchsanlage wurde zum Betrieb des Kreislaufreaktors modifiziert, indem ein MFC zur Foérderung
von NV, ergédnzt wurde. Der zusétzliche N,-Strom wurde direkt durch das Spaltrohr in den Reaktor vom Typ

Berty geleitet und diente als Wellenspiilung.

Abbildung 4.4.: Mikrodiise und VergroBerung des Mikrokanals mit einer Breite von 100 um und einer Hohe von
50 um.
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4.1.4. Gasanalyse

Zur Trennung der Stoffe H>, No, MCH und TLU diente ein Gaschromatograph 7890A (GC 1) der Firma
Agilent Technologies. Die Verschaltung der Agilent Kapillarsdulen im GC 1 ist in Abbildung 4.5 zu se-
hen. Zur Trennung der Kohlenwasserstoffe wurde eine DB-624 Saule (I = 30m, d = 0,45 mm, Sxapitiar =
2,55 um) verbaut. Direkt im Anschluss befand sich eine Plot SA-Molsieb-Siule (MS 5A, [ = 15m, d =
0,53 mm, sxapitiar = 50,0 wm) zur Trennung der Permanentgase. Hochmolekulare Kohlenwasserstoffe und
polare Komponenten wurden durch eine entsprechende Verschaltung daran gehindert, auf das Molsieb zu
gelangen. Die DB-624-Saule konnte vom adsorbierten H, O oder CO, durch Ausheizen regeneriert werden.
GC 1 besall zwei Detektoren, einen Wirmeleitfihigkeitsdetektor (TCD) und einen Flammenionisations-
detektor (FID). Das Gerit war zur Detektion von geringen Mengen CO oder CO; mit einem Methanizer
ausgestattet.

Zur Trennung des Produktgasstromes wurden die Sdulen bei 60 °C und einem Splitverhiltnis von 1:15
durchstromt. Anhand der Schaltung eines 6-Wege-Ventils (Ventil 1) verweilten die Permanentgase (Hs, N>)
im Molsieb, indem nach ca. 4 min Ventil 1 auf ON schaltete. Damit die organischen Stoffe MCH und TLU
schneller durch die Siulen wanderten, wurde eine Temperaturrampe von 20 K min~! bis 150 °C (423 K) ge-
fahren. Die Temperatur wurde 2 min bei 150 °C konstant gehalten, bis MCH und TLU im FID detektiert
wurden. Nachdem die organischen Stoffe die Siule DB-624 durchlaufen hatten, wurde mit 50 Kmin~! auf
60 °C (333 K) abgekiihlt und Ventil 1 schaltete nach 13 min auf OFF. Von den Permanentgasen wurden H»
und N, am TCD detektiert. Die Dauer einer Analyse im GC 1 betrug ca. 15 min.

Die Kalibrierung der Permanentgase erfolgte mit Laborgasgemischen und iiber die Einstellung verschiede-
ner H>/N,-Zusammensetzungen in der Anlage. Die Stoffe MCH und T LU wurden mit definierten MCH/N-
bzw. TLU/N,-Gemischen aus einem Sittiger-Riickkiihler-System kalibriert. Die mit MCH oder T LU bela-
denen N,-Strome wurden erzeugt, indem das Gas durch die heille Fliissigkeit geleitet wurde, dabei iiber-
sattigte und im Riickkiihler bei einer vorgegebenen Temperatur kondensierte. Wiahrend der Durchfiihrung
stellte sich heraus, dass die Temperatur im Riickkiihler nur ungefihr eingestellt werden konnte und somit die
in [160] beschriebene Bestimmung der Beladung des N,-Stromes unter Verwendung der Antoine-Gleichung
(bzw. Hoffmann-Florin [161]) ungenau wurde. Daher wurde die Gaszusammensetzung mit Hilfe des zuvor

kalibrierten N, bestimmt und die entsprechenden Peakflichen im Chromatogramm zugeordnet.

4.1.5. Versuchsdurchfiihrung und Betriebsparameter im mikrostrukturierten
Klemmreaktor und im Kreislaufreaktor

Um eine Blindreaktion auszuschlieBen, wurden der mikrostrukturierte Klemmreaktor und der Kreislauf-
reaktor ohne Katalysatorfiillung mit Eduktgas durchstromt und die Zusammensetzung des Gasstromes im
GC 1 analysiert. Der Einsatz unter Betriebsbedingungen zeigte, dass das Reaktormaterial inert war.

Nach dem Einbau eines frischen Katalysators in den Reaktor startete der Anlagenbetrieb mit der Reduktion
des Pt-Katalysators. Dabei wurde der Reaktor 1/ bei Umgebungsdruck und einer Temperatur von 400 °C
mit einem H,-Volumenstrom von 50 mlmin~' durchstromt. AnschlieBend wurde der Reaktor auf Betriebs-
temperatur abgekiihlt und der Gasstrom durch den Bypass geleitet.

Mit Hilfe der Mikrodiise wurde ein Gasgemisch mit einem MCH-Anteil von 70 Mol-% hergestellt. Der
erzeugte Gasstrom wurde in der Verdampfungskammer mit einem weiteren N,-Strom auf einen MCH-

Anteil von bis zu 50 Mol-% verdiinnt und nach Bedarf ein H>-Strom zugefiigt. Nachdem sich ein kon-
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Abbildung 4.5.: Verschaltung der Sdulen im GC 1 7890A, Quelle: Agilent Technologies.

stanter Eduktstrom in der Mikrodiise eingestellt hatte, wurden die Bypass-Messungen zur Ermittlung der
Eduktgaszusammensetzung unter Reaktionsdruck gestartet. Beim Kreislaufreaktor vom Typ Berty wurde
die N,-Wellenspiilung von 33 mlmin~' im Bypass beriicksichtigt.

Zum Start der Reaktion wurde der Gasstrom bei Umgebungsdruck in den Reaktor geleitet und der gewliinsch-
te Reaktordruck mit einem Stellventil eingestellt, um einen Druckstof3 auf den Katalysator zu vermeiden.
Die erste GC-Analyse wurde insbesondere bei einem hoheren Druck verworfen, da zu diesem Zeitpunkt
noch nicht der endgiiltige Betriebsdruck erreicht war.

Die modifizierte Verweilzeit 7,,,4 gibt das Verhiltnis von Katalysatormasse mg, zum MCH-Volumen-
strom Vj;cy bei Standardbedingungen an (Gleichung 4.1). Aufgrund der unterschiedlichen Herstellung der
Katalysatoren und der Anzahl der beschichteten Folien bzw. Entnahme von Pulverproben variierte die Ka-

talysatormasse im Reaktor. Daher wurden die Volumenstrome an die jeweilige Verweilzeit 7,,,; angepasst.

Tiod = MKar/VicH 4.1

In Tabelle 4.1 sind die verschiedenen Betriebsparameter der reaktionstechnischen Versuche im mikrostruk-

3 einer

turierten Klemmreaktor aufgefiihrt. Es wurden Versuche mit einer Verweilzeit von 250-6000 kg sm™
Temperatur von 275-490 °C und einem Druck von 1-9 bar gefahren. Bei ausgewihlten Experimenten wurde
das Produkt H> in den Eduktstrom dosiert; der resultierende H,-Anteil in Bezug auf den gesamten Edukt-
strom lag bei 5-33 Mol-%. Die Masse der verwendeten Katalysatoren wurde nach der Optimierung von
Kat 1 zu Kat 2 um den Faktor 4 erhoht (Kat 1: 0,01 g, pro Folie, Kat 2: 0,04 gk, pro Folie) und lag im
Bereich von 0,3-2,2 g. Alle Katalysatoren wurden regeneriert, indem zunichst 1/ bei 400 °C ein Gemisch
aus 50 ml min~" Luft und 20 ml min—" N, iiber die Katalysatoroberfliche geleitet wurde. AnschlieBend fand
die Reduktion 1/ bei 400 °C unter der Zugabe von 50 ml min~"' H, statt.

Die Untersuchung der Koksbildung im Kreislaufreaktor wurde mit zwei verschiedenen Temperaturen (Ta-
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Tabelle 4.1.: Versuchsbedingungen der katalytischen Experimente im mikrostrukturierten Klemmreaktor.

Bezeichnung 7,4 OReaktor P H)-Dosierung  mg,
- kgsm™3 °C bar Mol-% g

Kat 1 Schicht 600, 1000  310-490 1 33 0,33
Kat 2 Schicht 250-4000  275-420 1-9 33 1,21
Kat 3 Schicht 2000-4000 325-420 1 10 1,06
Kat 4 Schicht 4000-6000 350-420 1-6 6 2,20
Kat 5 Schicht 2000-6000 350,400 1-6 5,10 0,91

belle 4.2) durchgefiihrt und erforderte eine mehrmalige Entnahme von ca. 0,1 g Pulverkatalysator (Kat 2).
Der Ausbau des Katalysatorkorbes konnte nur im erkalteten Reaktor erfolgen, daher wurde nach 60 min
Laufzeit der Reaktor unter N»-Zugabe abgekiihlt und ein Teil des Katalysators entnommen. Weitere Entnah-
men des Katalysators erfolgten nach 180 min, 360 min, 540 min und 1500 min. Der im Reaktor verbliebene
Katalysator wurde nicht regeneriert, sondern die Reaktion mit den vorherigen Betriebsparametern fortge-
fiihrt. Dabei mussten die Volumenstrome nach jeder Entnahme neu berechnet werden, da sich die Kataly-
satormasse bei konstanter Verweilzeit verringert hatte. Nach jeder Anderung der Volumenstrome wurde die
Temperatur mittels Einstellung der Heizung angepasst. In Tabelle 4.2 sind die verwendeten Betriebspara-

meter der Versuche im Kreislaufreaktor zusammengefasst.

Tabelle 4.2.: Versuchsbedingungen der Desaktivierungsexperimente im Kreislaufreaktor.

Bezeichnung 7,54 ORreaktor Druck  MCH/N, MK at
- kgsm™3 °C bar Mol-%/Mol-% g

Kat 2 Pulver 1000 340 1 70/30 1,60
Kat 2 Pulver 1000 400 1 70/30 1,52

4.1.6. Auswertung der Versuche

Aus den Stoffmengen des Edukt- und Produktgasstromes wurden die Groen Umsatz, Selektividt, Bilanz der
Stoffe mit Kohlenstoff-Anteil (C-Bilanz) und Geschwindigkeit der H,-Bildung (H,-Bildungsrate) berechnet.
Zur Ermittlung dieser Stoffmengenstrome wurde eine GC-Analyse durchgefiihrt. Dem Chromatogramm
sind die stoffspezifischen Peaks entsprechend der charakteristischen Retentionszeiten zu entnehmen. Aus
dem Verhiiltnis der Fliche der Komponente A; und der Fldche des internen Standards Ay, folgt in Gleichung
4.2 die Stoffmenge der Komponente 7;. Fiir die Auswertung wurde der molare Anteil y; bzw. yy, verwendet,
der sich dquivalent zur Fliche A; bzw. Ay, verhiilt.

n; A;

nNz ANz

4.2)

Der MCH-Umsatzgrad Xy cp ist in Gleichung 4.3 definiert und gibt das Verhiltnis der in der Reaktion
verbrauchten MCH-Stoffmenge zur urspriinglichen MCH-Stoffmenge an. Der Stoffstrom rpycy o wurde
anhand der Bypassmessung unter Reaktionsdruck bestimmt. Dabei wurde ein Mittelwert aus mindestens

vier Messungen bei einer Standardabweichung von <0,001 molh~! gebildet. Die Umsitze der Reaktion
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wurden stets ab 15 min Reaktorlaufzeit ausgewertet. Aufgrund der Desaktivierung der Katalysatoren wurden

sie immer iiber die Zeit betrachtet. . .
NMCH,0 — "MCH ,aus

IMCH 0

XyucH = (4.3)

Die Berechnung der T LU -Selektivitit Sp;y erfolgte aus dem Verhiltnis der entstandenen 7'LU-Stoffmenge
zur verbrauchten MCH-Stoffmenge in Gleichung 4.4:

ATLU aus — NTLU 0
MCH 0 — "MCH aus

Sty = (4.4)
Die H,-Selektivitit Sy, ergibt sich aus Gleichung 4.5 unter Beriicksichtigung des stéchiometrischen Faktors

VH, = 3:
lezﬂMS - ’;le,O

1
Sy = 3 4.5)

RMCH,0 — "MCH aus

Fiir die C-Bilanz wurde der Reaktor als Bilanzraum betrachtet; daher ergibt sich die C-Bilanz aus dem ein-
und ausgehenden C-Stoffstrom. Unter Beriicksichtigung der C-Zahlen der organischen Stoffe (MCH und
TLU =T7) und der Versuchsdauer ¢ ergibt sich die Differenz in Gleichung 4.6:

Anc =T 1ycno -t — 7+ (MpcH aus + PTLU aus) (4.6)

Die H,-Bildungsrate Ratey, in Gleichung 4.7 gibt das Verhiltnis des entstandenen H,-Stoffstromes zur

Pt-Masse mp; in molg_1 s~!an.

NH, aus — NH,0
Ratey, = —2*—22 m = (4.7)
Pt

4.2. Auswahl der Katalysatoren

Es wurden fiinf verschiedene Katalysatorschichten (Kat 1 bis Kat 5) im mikrostrukturierten Reaktor unter
Betriebsbedingungen getestet. Die Zusammensetzung der in Tabelle 3.1 aufgefiihrten Katalysatorschichten
variierte dabei zwischen einem A/, O3- und einem CeO,-ZrO;-Triger und der Aktivkomponente Pt bzw.
Pt-Sn.

Zu Beginn der reaktionstechnischen Experimente wurden Katalysatorfolien mit Kat 1 getestet. Die Stoff-
mengenstrome des Produktgasstromes konnten im GC 1 nicht quantifiziert werden, da der Umsatz auf ei-
nem sehr geringen Niveau lag. Die Katalysatormasse im Reaktor betrug lediglich 0,33 g und die geférderten
Volumenstrome wurden von den Anlagenkomponenten begrenzt. Daher reichten die eingestellten Verweil-
zeiten im Mikroreaktor nicht aus, um Produkte im Gasstrom analysieren zu konnen. Nach der Herstellung
von Kat 2 mit einer Katalysatormasse im Reaktor von 1,21 g sowie bei den iibrigen Katalysatoren Kat 3 bis
Kat 5 bestand dieses Problem nicht mehr.

Die Umsitze der verschiedenen getesteten Katalysatorschichten Kat 2 bis Kat 5 sind in Abbildung 4.6 in
Abhingigkeit von der Zeit zu sehen. Unter den Betriebsbedingungen betrug der Umsatz im Gleichgewicht
Xeow 99,95 %. Bei Kat 2 lag der Umsatz fiir ca. 150 min auf diesem Niveau, wihrend die Umsitze der
iibrigen Katalysatoren deutlich unter dem von Kat 2 waren. Auf der Oberfldche von Kat 2 standen viele Pt-
Zentren zur Verfiigung (siehe Pz-Verteilung aus der ESMA-Analyse in Abbildung 3.23). Der kommerzielle
Katalysator Kat 5 mit einer P¢-Beladung von 0,5 Gew.-% erreichte einen Umsatz von ca. 60 %. Unmittelbar

nach dem Beginn der Reaktion nahm der Umsatz ab und betrug nach 150 min ca. 20 %. Bei Kat 2 fand eben-
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falls eine Desaktivierung des Katalysators statt. Diese war jedoch erst anhand des sinkenden Umsatzes zu
beobachten, nachdem das Niveau des Gleichgewichtsumsatzes Xggw verlassen und somit der kinetisch kon-
trollierte Bereich sichtbar wurde. Beide Katalysatoren zeigten keine geschlossene C-Bilanz, da vermutlich

ein C-Anteil im Reaktor zuriickgeblieben war.
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Abbildung 4.6.: MCH-Umsatz der Katalysatorschichten Kat 2 bis Kat 5 in Abhéngigkeit von der Zeit (¢ = 350°C,
Tmod = 4000kgsm ™3, p = 1 bar, Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

Die H,-Selektivitidt von Kat 2 in Abbildung 4.7 lag mit bis zu 120 % deutlich tiber der 7 LU-Selektivitit mit
ca. 95 %. Ein Ansteigen der H,-Selektivitit auf einen Wert >100 % gab einen Hinweis auf die Zersetzung
der organischen Stoffe zu Kohlenstoff, bei der H, entweicht. Die erhohte H,-Selektivitit, der abnehmende
MCH-Umsatz und die nicht geschlossene C-Bilanz waren Indizien fiir eine mogliche Bildung von Koks am
Katalysator im Mikrokanal, welche in Kapitel 4.3 ausfiihrlich diskutiert wird.

Die Verwendung des Bimetall-Katalysators Pt-Sn (Kat 3) fiihrte zu einem deutlich geringeren MCH-Umsatz
im Vergleich zum Monometall-Katalysator Pt (Kat 2) in Abbildung 4.6. Der Umsatz nahm ungefihr mit der
gleichen Geschwindigkeit wie bei Kat 5 ab. Die Beobachtung aus der Literatur [115], dass der Bimetall-
Katalysator weniger stark desaktiviert, konnte nicht bestitigt werden. Die T LU -Selektivitit von Kat 3 nahm
innerhalb von 75 min von 87 % nahezu vollstindig ab. Dariiber hinaus war die nicht geschlossene C-Bilanz
ein Indikator fiir eine Desaktivierung durch Koksbildung. Im Gaschromatogramm waren neben den Peaks
der Produkte H, und TLU weitere Peaks von organischen Stoffen zu sehen. Als Zwischenprodukte der
Koksbildung wurden von Usman et al. u.a. Ethylcyclopentan und Methylcyclohexen genannt [143] (siehe
Kapitel 2.4.4). Im GC 1 wurden diese vermuteten Nebenprodukte jedoch nicht kalibriert, sodass keine ver-
bindliche Aussage zu den unbekannten Peaks im Gaschromatogramm getroffen werden konnte.

Der Umsatz von Kat 4 in Abbildung 4.6 war unter Verwendung des schwach basischen CeO,-ZrO,-Trégers
mit <5 % sehr gering. Auf dem Elementverteilungsbild von Pt in Abbildung 3.27 (rechts) waren in der
Tréagerschicht nur sehr geringe Anteile der Aktivkomponente zu sehen. Im Vergleich zu den iibrigen Ka-
talysatoren war die Pt-Dispersion von Kat 4 mit 19,1 % in Tabelle 3.7 am geringsten. Vermutlich waren

die niedrigen Umsétze auf die Pr-Verteilung von Kat 4 zuriickzufiihren. Auferdem konnte der schwach
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Abbildung 4.7.: TLU-Selektivitit und H»-Selektivitit von Kat 2 in Abhéngigkeit von der Zeit (¥ = 350°C, 00 =
4000 kgsm’3, p = 1 bar, Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

basische CeO,-ZrO,-Triger im Vergleich zum sauren Al,O3-Triger der iibrigen Katalysatoren die Dehy-
drierungsreaktion weniger begiinstigt haben: Die Aktivitdt von Kat 4 lag auf einem geringen Niveau bei
einer T LU -Selektivitit von nahezu 0 %. Im GC 1 wurden viele nicht ndher bestimmte organische Neben-
produkte detektiert, die eine nicht geschlossene C-Bilanz zur Folge hatten.

Um einen Vergleich der Katalysatoren zu erméglichen, wurde die H»-Bildungsrate von Kat 2 bis Kat 5 bei
gleichen Bedingungen, insbesondere beim MCH-Partialdruck zu Beginn der Reaktion, betrachtet. In Tabelle
4.3 wurden neben den maximal erzielten experimentellen H,-Bildungsraten auch Raten aus Literaturdaten
berechnet und aufgefiihrt. Die Literaturdaten dienen an dieser Stelle als Anhaltspunkte, da die Betriebsbe-
dingungen nicht immer vollstindig ersichtlich waren.

!'s~!im gleichen GroBenbereich wie die Rate des

Die maximale H>-Rate von Kat 2 lag mit 2,7- 1073 mol g~
kommerziellen Kat 5. Die weniger aktiven Katalysatoren Kat 3 und Kat 4 zeigten eine maximale H»-Rate
von 4,7-10"*mol g~'s~'. Jeong et al. [87] erreichten bei der Dehydrierung von CH an einem Pt /Al O3-
Katalysator eine H,-Bildungsrate von 2,2- 1073 mol g~'s~!. Wang et al. [71] stellten bei der Dehydrierung
von MCH an einem Pt/Al,Oz-Katalysator dhnlich hohe H,-Raten fest. Bei Okada et al. [33] lag die H>-
Rate eines K-Pt/Al,O3-Katalysators in der gleichen GroBenordnung wie der Wert von Kat 3 und Kat 4. Die
Katalysatoren der Gruppen Itoh et al. [95], Romanie et al. [106] und Yolcular et al. [74] erzielten deutlich
geringere H»-Bildungsraten.

Nach den reaktionstechnischen Versuchen im mikrostrukturierten Reaktor und dem Vergleich der H,-Bil-
dungsraten verschiedener Katalysatoren wurde der aktivste und stabilste Katalysator Kat 2 fiir die weiteren

experimentellen Untersuchungen ausgewéhlt.

4.3. Desaktivierung im mikrostrukturierten Reaktor

Bei der Dehydrierung von MCH konnte die Desaktivierung simtlicher Katalysatoren an den sinkenden Um-

sdtzen in Abbildung 4.6 beobachtet werden. In dieser Arbeit wurde die Desaktivierung genauer untersucht.
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Tabelle 4.3.: H>-Bildungsrate verschiedener Katalysatoren: Experimentell bestimmte Ratey, von Kat 2 bis Kat 5 sowie
mit Hilfe von Daten aus der Literatur berechnete Ratey,.

Quelle Edukt Katalysator Pt-Beladung Ratep,

- - - Gew.-% mol g;tl 57!
Kat 2 Schicht MCH Pt /AL O3 1,0 2,7-1073
Kat 3 Schicht MCH Pt-Sn/AlLOs 1,0 4,7-107%
Kat 4 Schicht MCH Pt/Ce0,-Zr0, 1,0 4,7-1074
Kat 5 Schicht MCH Pt /AL O3 0,5 2,5-1073
Itoh et al. [95] CH,MCH Pt /AL O3 0,5 3,2-107%
Jeong et al. [87] CH Pt /AL O3 1,0 2,2-1073
Wang et al. [71] MCH Pt /AL O3 1,0 2,0-1073
Roumanie et al. [106] ~ MCH Pt/ALO; 0,09 8,1-1073
Okada et al. [33] MCH K-Pt /Al O;3 0,6 5,2-10~*
Yolcular et al. [74] MCH UOP R50 (Pt-Re-Cl) 0,25 2,3-107

Eine Charakterisierung der Koksbildung im Mikrokanal wurde anhand einer Studie zur Stabilitét des Ka-
talysators sowie mittels energiedispersiver Rontgenspektroskopie (EDS), Rontgen-Photonen-Spektroskopie
im Ultrahochvakuum (UHV-XPS) und Raman-Spektroskopie vorgenommen. Weiterhin wurde der Einfluss
der Betriebsparameter auf die Desaktivierung des Katalysators untersucht. Die Experimente wurden mit den
Katalysatoren Kat 1 bis Kat 5 durchgefiihrt. Im Folgenden werden die Ergebnisse anhand der Studie des zu-
vor ausgewdihlten Kat 2 exemplarisch erlautert. Lediglich der Einfluss der H,-Dosierung in den Eduktstrom

bezieht sich auf die Studie von Kat 3, die den Zusammenhang deutlicher darstellt.

4.3.1. Stabilitat des Katalysators

In Abbildung 4.8 ist die vollstdndige Desaktivierung der Katalysatorschicht von Kat 2 dargestellt. Zundchst
lag der Umsatz mit ca. 100 % auf dem Niveau des Umsatzes im Gleichgewicht Xgew. Mit fortschreitender
Reaktion desaktivierte der Katalysator zunehmend und der Umsatz nahm entsprechend nach ca. 300 min ab.
Bis zur vollstindigen Desaktivierung vergingen 1400 min. Nach jedem Versuchstag wurde der Katalysator
mit N, gespiilt und am folgenden Morgen wurde die Reaktion erneut gestartet. Zunédchst war das Umsatz-
niveau im Vergleich zum Vortag hoher. Vermutlich desorbierten beim Spiilvorgang adsorbierte Hemmstoffe
von der Katalysatoroberfliache, die zuvor die aktiven Zentren besetzten. An der gespiilten Oberfliche wurden
somit hohere Umsitze erzielt. Im Tagesverlauf fielen die Umsétze jedoch auf das alte Niveau des Vortages
zuriick, sodass langfristig die Desaktivierung nicht durch das Spiilen mit NV, verhindert werden konnte. Die
Desaktivierung des Katalysators wurde vermutlich durch die Bildung von Koks an der Katalysatorschicht

in den Mikrokanélen verursacht [117].

4.3.2. Koksbildung an der Katalysatorschicht

Der sinkende Umsatz und eine nicht geschlossene C-Bilanz gaben einen Hinweis auf Nebenprodukte, die
nicht vom GC 1 erfasst wurden und vermutlich als organische Ablagerungen im Reaktionssystem verblie-
ben. Auf dem Foto in Abbildung 4.9(a) ist die mit Kat 2 beschichtete Folie vor und nach der Reaktion zu
sehen. Die gesamte helle Katalysatorschicht der unbenutzten Probe wurde wihrend der Reaktion vermut-

lich durch die Ablagerung von Koks dunkel geférbt. Insbesondere am Eingang der Mikrokanile wurde eine
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Abbildung 4.8.: Vollstindige Desaktivierung der Katalysatorschicht von Kat 2 und Einfluss der N,-Zwischenspiilung
(% =420°C, Typoy = 4000 kgsm =3, p = 1 bar, molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

dunkelgraue Verfarbung der benutzten Katalysatorschicht beobachtet (im Foto schlecht zu erkennen). Am
Reaktoreingang lag eine hohe Konzentration des Eduktes MCH vor, welches vermutlich an den aktiven
Zentren adsorbierte und schlieBlich die Koksbildung verstirkte [132].

% Stromungsrichtung

100pm KIT 31.05.2012
10.0kV COMPO NOR

(a) (b)

Abbildung 4.9.: Koksbildung auf der Katalysatorschicht Kat 2: (a) Foto einer mikrostrukturierten Folie mit einer unbe-
nutzten Katalysatorschicht (oben) und einer dunkel verfiarbten benutzten Katalysatorschicht (unten).
(b) EDS-Analyse von der Riickseite einer mikrostrukturierten Metallfolie. Nach der Reaktion wurden
erhohte Kohlenstoff-Mengen (15,6 Gew.-% C) an der Kanaldecke der Mikrokanile detektiert.

Eine erste Analyse der Ablagerungen war in der (-Sonde mit Hilfe einer energiedispersiven Rontgenspek-
troskopie (EDS) moglich. Nach dem Ausbau der mikrostrukturierten Folien aus dem Klemmreaktor wurde
nicht nur eine farbliche Verdnderung auf der Katalysatorschicht beobachtet, sondern auch schwarze Abla-
gerungen an der Kanaldecke auf dem Reaktormaterial. Die Kanaldecke befand sich aufgrund der zusam-
mengepressten Metallfolien auf der strukturlosen Riickseite der jeweils dariiber liegenden Metallfolie und

ist in Abbildung 4.9(b) zu sehen. Es wurde der C-Gehalt an verschiedenen Positionen auf der Metallfolie
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4.3. Desaktivierung im mikrostrukturierten Reaktor

analysiert. Dabei wurde auf dem Reaktormaterial in den Bereichen der angrenzenden Mikrokanile ein C-
Gehalt von 5-72 Gew.-% festgestellt. Die Analyse auf dem katalytisch beschichteten Kanalboden erforderte
aufgrund der schlechten geometrischen Zugénglichkeit andere Methoden.

Anhand der Rontgen-Photonen-Spektroskopie (XPS: X-ray-photoelectronspectroscopy) konnte ein Spek-
trum von Kohlenstoff in den Mikrokanilen bestimmt werden. Die Katalysatorfolien wurden in einer Ultra-
hochvakuum-Kammer (UHV) der Firma Prevac mit einem VG Scienta R 40000 Detektor analysiert. Ei-
ne kleine Probe der beschichteten mikrostrukturierten Folie (MaBle max. 1,5mm x 1,5 mm) wurde in die
Priparationskammer eingebracht und ein Vakuum aufgebaut. Anschlieend erreichte die Probe die Analy-
sekammer. Hier konnte die elementare Zusammensetzung der Katalysatoroberflache in bis zu 10 nm Tiefe
festgestellt werden. Es wurde jeweils eine Analyse vom Katalysator vor und nach der Reaktion angefertigt,
um mit einer Referenz ohne Verkokung vergleichen zu konnen. Durch den Vergleich der Intensitdten und
der Peakverschiebung konnten die Elemente und deren Oxidationszustinde bestimmt und Anderungen im
Vergleich zum unbenutzten Katalysator registriert werden. Aus der Anzahl der Peaks wurde auf die An-
zahl der moglichen Spezies an der Katalysatoroberfliche geschlossen. Anhand der Variation des Winkels
zwischen XPS-Detektor und Probenoberflache wurden Spektren mit hoher (70°) und geringer (0°) Oberfli-
chensensitivitdt aufgenommen.

In Abbildung 4.10 sind die Cls-Spektren mit hoher Intensitdt von einer Katalysatorschicht von Kat 2 im
benutzten und unbenutzten Zustand dargestellt. Auf den beiden Proben wurden Kohlenwasserstoffe nach-
gewiesen, deren Bindungsenergie im Bereich von 284-288 ¢V lag. Bei der unbenutzten Katalysatorschicht
handelte es sich um den Grundgehalt von C, der moglicherweise aus Verunreinigungen der Herstellung oder
der Probenvorbereitung stammte. Die Form des Peaks des benutzten Katalysators deckte im Vergleich zum
Peak des unbenutzten Katalysators einen kleineren Bereich der Bindungsenergie ab. Dieser Unterschied
lasst eine groBere Menge an sekundidrem Kohlenstoff auf der Oberfliche der benutzten Katalysatorschicht

vermuten, die in Form von Koks vorlag.
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Abbildung 4.10.: UHV-XPS: Cls-Spektren (70°) der Katalysatorschicht von Kat 2 im benutzten und unbenutzten
Zustand.
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Eine qualitative Analyse der Kohlenstoffspezies an der Katalysatoroberfliche im Mikrokanal war mit Hil-
fe der Raman-Spektroskopie moglich. In einem Gerit vom Typ Senterra der Firma Bruker wurden die mit
Katalysator beschichteten mikrostrukturierten Folien zunédchst im Mikroskop (Objektiv M-Plan der Firma
Olympus, 20 x NA 0,4; SpotgroBe 5 pm) betrachtet und von ausgewihlten Positionen am katalytisch be-
schichteten Kanalboden ein Raman-Spektrum aufgenommen. Auch bei der Untersuchung von Katalysator-
pulver konnte jede Position nur einmal analysiert werden, da das Probenmaterial durch die hohe Energie des
Raman-Lasers zersetzt wurde. Kohlenstoffspezies neigen in Abhéngigkeit der Laserwellenlinge zu Fluores-
zenz. Da die Fluoreszenz im Allgemeinen mit zunehmender Wellenlinge des Lasers abnimmt, wurde bei
den Untersuchungen ein griiner Laser (Nd: YAG-Laser) mit einer Wellenlidnge von 532 nm und einer Leis-
tung von 10 mW verwendet. Die Proben wurden 10 s mit zwei Co-Additions angeregt. Bei der Auswertung
wurde eine Basislinien-Korrektur durchgefiihrt. Um eine Referenz zu erhalten, wurde eine unbenutzte Ka-
talysatorprobe analysiert.

Das Raman-Spektrum der unbenutzten Katalysatorschicht von Kat 2 ist in Abbildung 4.11 dargestellt. Im
Wellenzahlenbereich, in dem die charakteristischen Banden der Kohlenstoffspezies erwartet wurden, war
auf dem Spektrum ein Grundrauschen zu sehen. Dieses Grundrauschen wurde von der Beschaffenheit der

pordsen Probe und der Analyseparameter verursacht.
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Kat 2 unbenutzt
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Abbildung 4.11.: Raman-Spektren im Wellenzahlenbereich charakteristischer Banden von Kohlenstoffspezies. Auf-
genommen wurde die Katalysatorschicht von Kat 2 im benutzten und unbenutzten Zustand.

Das Raman-Spektrum des benutzten Katalysators in Abbildung 4.11 unterschied sich durch zwei charak-
teristische Banden bei 1360 cm~! (D-Band) und 1575 em~! (G-Band). Die beiden Banden in diesem Wel-
lenzahlenbereich geben den amorphen (defects: D-Band) und den geordneten Anteil (graphite: G-Band) der
Kohlenstoffspezies an. Anhand ausfiihrlicher Studien zu verschiedenen Kohlenstoffmaterialien von Cuesta
et al. wurden Unterschiede im Raman-Spektrum der jeweiligen Spezies herausgearbeitet: Wihrend bei ver-
schiedenen C-Materialien die Position des D-Bandes stets bei ca. 1360 ¢m ™! liegt, variiert die Position des
G-Bandes. Die Breite des D-Bandes korreliert zusétzlich mit dem Grad der strukturellen Ordnung im Ma-

terial. Das Raman-Spektrum der Katalysatorschicht in Abbildung 4.11 konnte mit Hilfe der Literaturdaten
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4.3. Desaktivierung im mikrostrukturierten Reaktor

zugeordnet werden: Die Positionen der gemessenen Banden waren mit dem G-Band bei 1594,7 cm™! und
dem D-Band bei 1356,7 cm~! von RuB (s,furnace carbon black*) vergleichbar [162].

4.3.3. Variation der Betriebsparameter

Bei der Dehydrierung von MCH handelt es sich um eine endotherme Reaktion, die einen Energieeintrag in
Form von Wirme erfordert. Das thermodynamische Gleichgewicht Kggw in Gleichung 2.7 wird direkt von
der Temperatur beeinflusst, was zu steigenden Gleichgewichtsumsitzen mit zunehmender Temperatur fiihrt.
Abbildung 4.12 sind drei verschiedene Gleichgewichtsumsitze Xggw bei unterschiedlichen Temperaturen
zu entnehmen. Zudem ist der Umsatz und die Desaktivierung von Kat 2 bei verschiedenen Temperaturen
dargestellt. Die Erwartungen an eine endotherme Reaktion wurden erfiillt und der Umsatz stieg mit hoherer
Temperatur an. Bei den Temperaturen 325 °C, 350°C und 420 °C betrug der Umsatz zu Beginn bereits
nahezu 100 % und es war somit der Umsatz im Gleichgewicht erreicht (Xgow 325 = 99,72 %, Xcow 350 =
99,95 %, XGew 420 = 100 %). Nach ca. 50 min nahm der Umsatz bei 325 °C stetig ab. Die Desaktivierung des
Katalysators fiihrte auch bei hoheren Temperaturen von 350 °C bzw. 420 °C nach ca. 150 min zu sinkenden
Umsitzen. Bei den niedrigeren Temperaturen von 275 °C und 300 °C ist in Abbildung 4.12 von Beginn an
eine vergleichbare abnehmende Rate der MCH-Umsitze zu sehen. Der Umsatz im Gleichgewicht wurde bei

den niedrigeren Temperaturen nicht erreicht.
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Abbildung 4.12.: Einfluss der Temperatur auf die Desaktivierung der Katalysatorschicht von Kat 2 (7, =
4000 kgsm’3, p = 1 bar, Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

Der Einfluss des Druckes auf die Desaktivierung von Kat 2 ist in Abbildung 4.13 dargestellt. Nach dem
Prinzip von Le Chatelier wird bei einer Gleichgewichtsreaktion mit der Zunahme des Druckes die Reaktion
begiinstigt, die zu einer Verkleinerung des Volumens fiihrt. Dementsprechend wurde bei der volumenver-
grofernden Dehydrierung von MCH bei einem Druck von 9 bar im Vergleich zur Reaktion bei 1 bar ein
geringerer Umsatz zu Beginn der Reaktion gemessen. Im weiteren Verlauf blieb der Umsatz bei 9 bar nahe-
zu konstant, wihrend der Umsatz der Reaktion bei 1 bar stark abnahm. In beiden Fillen wurde der Umsatz

im Gleichgewicht Xgew nicht erreicht. Im Vergleich zu den Messungen bei 1 bar wurden bei 9 bar ab einer
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4. Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Desaktivierung und die Regeneration der Katalysatoren

Zeit von ca. 275 min hohere MCH-Umsitze erzielt. Daher bewéhrte sich die Erhohung des Druckes trotz
des am Anfang geringeren Umsatzes im Vergleich zur Messung bei 1 bar. Der erhohte Reaktionsdruck ging
mit einem hoheren H,-Partialdruck einher. Untersuchungen der Dehydrierung von MCH von Ritchie und
Nixon ergaben, dass bei groleren H,-Partialdriicken die Koksbildung verringert wurde [144] (siehe Kapitel
2.4.4). Daher wurde bei einem Druck von 9 bar die Kohlenstoffablagerung auf dem Katalysator mit Hilfe
des groBeren H,-Partialdruckes unterdriickt und eine weniger starke Desaktivierung des Katalysators im
Vergleich zur Reaktion bei 1 bar bewirkt. Somit konnten iiber eine lingere Reaktorlaufzeit gro3ere Umsétze

erzielt werden.
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Abbildung 4.13.: Einfluss des Druckes auf die Desaktivierung der Katalysatorschicht von Kat 2 (¢ = 325°C, 7,00 =
4000 kgsm’3 (1 bar) und 750 kgsm’3 (9 bar), Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

In Abbildung 4.14 ist der Einfluss verschiedener Verweilzeiten 7,,,; auf die Desaktivierung von Kat 2 zu
sehen. Bei der grofiten Verweilzeit wurde zu Beginn fiir ca. 30 min ein Umsatz auf dem Niveau des Gleich-
gewichtsumsatzes Xggw erzielt, wiahrend die Umsitze aus den Messungen mit den iibrigen Verweilzeiten
diesen Wert nicht erreichten. Die Hohe des Umsatzes zu Beginn der Reaktion nahm mit sinkender Verweil-
zeit ab. Im weiteren Verlauf wurde eine stirkere Desaktivierungsgeschwindigkeit bei geringeren Verweil-
zeiten beobachtet. Nach der Definition in Gleichung 4.1 hat eine kleinere Verweilzeit bei konstanter Kata-
lysatormasse einen hoheren MCH -Volumenstrom Vj;cy zur Folge. Aus den groBeren MCH-Eduktstromen
resultierten geringere Umsitze und somit ein kleinerer Hp-Anteil im Produktgemisch. Diese Anderungen
der Konzentrationsverhiltnisse am Katalysator bewirkten in der Hp-armen Umgebung bei geringen Ver-
weilzeiten eine grofere Koksablagerung auf dem Katalysator und somit eine groflere Desaktivierung.

Die Dosierung von H; in den Eduktstrom wurde bei dem im Vergleich zu Kat 2 weniger aktiven Kat 3
getestet. Die Umsétze der Reaktion unter H>-Zugabe von 10 Mol-% sind Abbildung 4.15 zu entnehmen.
Zu Beginn der Reaktion wurde der Umsatz durch die H>-Dosierung um etwa 25 % gesteigert und lag damit
deutlich unterhalb des Umsatzes im Gleichgewicht Xggw. Der Umsatz der Versuchsreihe mit H>-Dosierung
nahm zunichst stark und nach 30 min konstant ab. Nach ca. 100 min verharrte der Umsatz bei ca. 20 %.

Die Umsitze der Experimente ohne Hp-Dosierung nahmen konstant ab und lagen stets unter den Umsitzen
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Abbildung 4.14.: Einfluss der modifizierten Verweilzeit auf die Desaktivierung der Katalysatorschicht von Kat 2 (¥ =
325°C, p = 1 bar, Molares Verhéltnis MCH/N, = 50/50).

der Messungen mit H,-Dosierung. Bei der Dosierung von H, in das Eduktgemisch lag ein hoherer H,-
Partialdruck vor, der die Desaktivierung des Katalysators von Anfang an abmilderte. In Kapitel 2.4.4 wurde
erldutert, dass die Dosierung von H; in den Eduktstrom die Bildung von Koksvorldufern hemmt. Die aktiven
Zentren bleiben nicht vom MCH bzw. T LU besetzt, sondern das Produkt 7 LU desorbiert leichter und erhoht
somit die Katalysatorstandzeit [130, 144].
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Abbildung 4.15.: Einfluss der H-Dosierung in den Eduktstrom auf die Desaktivierung von Kat 3 (% =350°C, 7,04 =
3000 kgsm’S, p = 1 bar, Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).

Wie bei der Variation des Druckes und der Verweilzeit verringerte der erhohte H,-Partialdruck auch bei der

H,-Dosierung die Desaktivierung des Katalysators. Auf die zusétzliche Dosierung des Produktes H, in den
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Eduktstrom wurde fiir den Anwendungsfall der LORC-Energiespeicherung verzichtet.

4.4. Desaktivierung im Kreislaufreaktor

Die Experimente zur Bestimmung der Geschwindigkeit der Koksbildung wurden im Kreislaufreaktor vor-
genommen, weil sich die Handhabung der Probenentnahme im Vergleich zum Klemmreaktor wesentlich
einfacher gestaltete. Im ideal durchmischten Kreislaufreaktor liegen keine Konzentrationsgradienten vor,
sodass die Koksbildung auf dem Katalysator unabhingig vom Ort stattfindet. Es wurden Katalysatorproben
bei zwei verschiedenen Temperaturen getestet. Zum Nachweis des Kohlenstoffes wurden die Pulverpro-
ben anschlielend mit der Raman-Spektroskopie untersucht und die Zusammensetzung der Elemente mittels
ICP-OES analysiert. Der jeweils auf dem Katalysatorpulver abgelagerte C-Anteil wurde mit Hilfe einer
thermogravimetrischen Analyse (TGA) bestimmt.

4.4.1. Variation der Temperatur

In Abbildung 4.16 sind die Umséitze in Abhingigkeit von der Zeit bei zwei verschiedenen Temperaturen zu
sehen. Zu Beginn der Reaktion bei 400 °C wurde ein Umsatz von 100 % erzielt, der dem Wert des Gleich-
gewichtsumsatzes Xggw 400°c entspricht. Innerhalb von 1000 min nahm der Umsatz stetig auf bis zu 77 %
ab. Aufgrund der Endothermie der Reaktion lag der Umsatz bei 340 °C zu Beginn der Reaktion mit 85 %
deutlich unter dem Wert von 400 °C und nahm ebenfalls mit der Reaktorlaufzeit ab. Das Niveau des Gleich-
gewichtsumsatzes wurde bei 340 °C nicht erreicht. Bei beiden Pulverproben wurde eine Desaktivierung des
Katalysators beobachtet. Der daraus folgende Verlust der Aktivitit war bei der hoheren Temperatur stirker
ausgeprigt. Der Umsatz der Versuchsreihe bei 340 °C schwankte nach jeder Katalysatorentnahme: Diese
Schwankungen wurden von der Anpassung der Reaktorheizung an veridnderte Volumenstréme verursacht.
Im Vergleich zu den Experimenten im mikrostrukturierten Klemmreaktor in Abbildung 4.8 war die Des-
aktivierungsgeschwindigkeit des Katalysators im Kreislaufreaktor wesentlich geringer. Vermutlich hatte
die dauerhafte Anwesenheit von H; im riickvermischten Reaktor eine langsamere Koksbildungsgeschwin-
digkeit zur Folge. Bereits in den Kapiteln 2.4.4 und 4.3.3 wurde der positive Einfluss eines hoheren H,-
Partialdruckes im Reaktor erldutert, der auch hier fiir die geringere Desaktivierung ausschlaggebend war
[144].

4.4.2. Koksbildung am Katalysatorpulver

Nach dem Ausbau des benutzten Katalysators hatte sich dessen Farbe in Abbildung 4.17 vom unbenutzten
weillen Pulver in ein dunkelgraues Pulver verdndert. Die Farbdnderung wurde gleichmifig auf dem ge-
samten Pulver beobachtet und nahm mit der Betriebszeit des Katalysators im Reaktor zu. Sie wurde durch
Koksbildung auf dem Katalysatorpulver verursacht.

Zum Nachweis der Koksablagerungen wurde das Pulver mittels Raman-Spektroskopie mit den gleichen Pa-
rametern wie bei der Katalysatorschicht in Abschnitt 4.3.2 analysiert. Von jeweils einer unbenutzten und
einer benutzten Pulverprobe wurden die Spektren aufgenommen und in Abbildung 4.18 dargestellt. Wéh-
rend das Spektrum des unbenutzten Katalysators keine ausgeprigten charakteristischen Banden im betrach-
teten Wellenzahlenbereich zeigte, waren auf dem benutzten Katalysator zwei charakteristische Banden zu
sehen. Das D-Band befand sich bei ca. 1350 cm ™! und das G-Band bei ca. 1590 cm~!. Die Banden lagen im
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Abbildung 4.16.: MCH-Umsatz von Kat 2 in Abhingigkeit von der Zeit; bei den gepunkteten Linien wurde aus dem
Kreislaufreaktor Katalysatorpulver entnommen (T,,,q = 1000 kgsm =3, p = 1 bar, Molares Verhiltnis
MCH/N, = 50/50).

Abbildung 4.17.: Koksbildung auf dem Katalysatorpulver Kat 2: Foto des unbenutzten (links) und benutzten (rechts)
Katalysators.

gleichen Bereich wie bei der Katalysatorschicht in Abbildung 4.11. Aus den Untersuchungen der Raman-
Spektren von C-Materialien von Cuesta et al. waren die Positionen der Banden von RuB3 (,,furnace carbon
black®) bekannt, die den hier dargestellten, gemessenen Banden ungefihr entsprachen. Somit konnte mit
Hilfe der Raman-Spektroskopie auf dem benutzten Katalysator Kohlenstoff analysiert und der Spezies Ruf}
zugeordnet werden.

Anhand der Elementaranalyse ICP-OES in Tabelle 3.6 wurde auf dem benutzten Katalysatorpulver ein C-
Gehalt von 1,31 Gew.-% gemessen. Um die Koksmenge auf dem Katalysator im Rahmen der TGA zu quan-
tifizieren, wurde die Probe in dem Geriit STA 409 der Firma Netzsch unter einer Luftzufuhr von 16 ml min~!
auf bis zu 1000 °C geheizt und die Masse der Katalysatorprobe aufgezeichnet. Zunichst wurde die Probe
mit 2 Kmin~" auf 300 °C (573 K) erwirmt und die Temperatur 1/ konstant gehalten. Das an der Katalysa-
toroberfliche gebundene H>O desorbierte vollstindig; eine Anderung der Masse durch die Oxidation von

Pt konnte ausgeschlossen werden. Die Erhohung der Temperatur wurde mit 2 K min~! bis zu einer Tempe-
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Abbildung 4.18.: Raman-Spektren im Wellenzahlenbereich charakteristischer Banden von Kohlenstoffspezies. Auf-
genommen wurde das Katalysatorpulver von Kat 2 im benutzten und unbenutzten Zustand.

ratur von 1000 °C (1273 K) fortgesetzt und im Anschluss 3 4 konstant gehalten. Der auf dem Katalysator
abgelagerte Kohlenstoff reagiert mit zunehmender Temperatur zu CO,, desorbiert von der Katalysatorober-
fliiche und sorgt somit fiir eine Anderung der Masse. Zur Berechnung der relativen Masse wurde nur der
Temperaturbereich von 300-900 °C beriicksichtigt. Die relative Abweichung der Messwerte in der TGA lag
im Bereich von 0,03-0,13 %.

Der C-Anteil vom Katalysator am Zeitpunkt der jeweiligen Entnahme aus dem Reaktor ist in Abbildung
4.19 dargestellt. Bei der Versuchsreihe im Kreislaufreaktor bei 400 °C wurde bereits nach 1 4 Reaktion eine
hohe Menge Koks auf dem Katalysator analysiert. Im weiteren Verlauf der Reaktion nahm der C-Anteil
nur in kleinen Mengen zu. Die Koksbildung im Kreislaufreaktor bei 340 °C fiel nach 1/ im Vergleich zur
Versuchsreihe bei 400 °C geringer aus. Eine qualitative Analyse der Koksbildung war mit Hilfe der TGA

moglich, die Datenmenge reichte jedoch fiir eine quantitative Aussage zur Koksbildungsrate nicht aus.

4.5. Regeneration des Katalysators

Nach der beobachteten Desaktivierung siamtlicher Katalysatoren ist die regelméBige vollstindige Regenera-
tion eine notwendige Bedingung fiir einen effizienten Katalysator. In Voruntersuchungen wurde festgestellt,
dass ein mit Koks belegter Katalysator anhand einer einzelnen Reduktion mit A, nicht reaktiviert werden
konnte. Daher wurde zur vollstindigen Regeneration der Katalysatoren sowohl eine Oxidation mit Luft als
auch eine Reduktion mit H, durchgefiihrt. Die Katalysatoroberfliche sollte auch nach mehrmaligem Einsatz
durch die Wiederholung der Regeneration vom gebildeten Koks befreit werden kénnen.

Der Einfluss der Haufigkeit der Regeneration auf die Katalysatoraktivitidt von Kat 2 im mikrostrukturierten
Reaktor ist in Abbildung 4.20 zu sehen. Nach der 1., 8. und 16. Regeneration wurden jeweils zu Beginn
der Reaktion Umsitze auf dem gleichen Niveau erreicht. Mit Hilfe des Regenerationsprogrammes was es
moglich, die anfangliche Aktivitit des Katalysators wiederherzustellen und es wurde der Umsatz im Gleich-

gewicht Xgew nahezu erreicht. Somit konnte die Kurzzeit-Desaktivierung des Katalysators riickgéngig ge-
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Abbildung 4.19.: TGA: Koksbildung auf dem Katalysatorpulver Kat 2 in Abhéngigkeit von der Reaktorlaufzeit. Der

C-Anteil vom Katalysator wurde im Temperaturbereich 300-900 °C ermittelt.

macht werden [129]. Die Umsétze nach der 1. und 8. Regeneration sanken nach 100 min auf ein vergleich-

bares Niveau. Der Umsatz nach der 16. Regeneration war nach 100 min im Vergleich zu den weniger haufig

regenerierten Katalysatoren ca. 10 % geringer und der Abstand vergroferte sich mit zunehmender Laufzeit.

Daher desaktivierte der Katalysator nach der 16. Regeneration schneller und erreichte nach einer Vielzahl

von Regenerationen nicht mehr die urspriingliche Aktivitét. Es lag eine irreversible Langzeit-Desaktivierung

des Katalysators vor [146].
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Abbildung 4.20.: Einfluss der Anzahl der Regenerationen auf den MCH-Umsatz der Katalysatorschicht von Kat 2

(% =325°C, Typoq = 4000 kgsm—>, p = 1 bar, Molares Verhiltnis MCH/N, = 50/50).
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5. Experimentelle Umsetzung der Dehydrierung von MCH im
mikrostrukturierten Membranreaktor

Mit dem Ziel, im Rahmen des LORC-Systems einen mikrostrukturierten Membranreaktor zur Dehydrie-
rung von MCH zu verwenden, wurden erste experimentelle Untersuchungen in planaren mikrostrukturier-
ten Membran-Testmodulen durchgefiihrt. Die integrierte Pd-Membran ermoglichte eine in-situ Abtrennung
von sehr reinem H, und sorgte fiir eine Verschiebung des Reaktionsgleichgewichtes zur Produktseite. Die
Abtrenneigenschaften der Membran wurden anhand von Experimenten mit Einzelgasen (H, bzw. N,) be-
stimmt und regelm@Big iiberpriift. Es wurde der Einfluss der in-situ H,-Abtrennung auf die Desaktivierung
des Katalysators unter Variation der Betriebsparameter betrachtet. Nach der vollstindigen Desaktivierung
wurde die notwendige Regeneration des Katalysators im Membran-Testmodul durchgefiihrt und mehrmals

wiederholt.

5.1. Reaktionstechnische Experimente und H,-Abtrennung

Es wurden verschiedene planare mikrostrukturierte Membran-Testmodule gefertigt, die teilweise perforierte
Metallfolien zur Unterstiitzung der Pd-Membran enthielten. Aufgrund der im Reaktor integrierten Mem-
bran wurden bei der Versuchsdurchfithrung Schritte zur Aktivierung der Membran sowie eine regelméfige
Kontrolle der H,- und N,-Permeanz notwendig. Die Experimente wurden mittels Umsatz und Selektivitit
ausgewertet. Dabei konnten die Eigenschaften der Membran anhand der GroBen H,-Abtrenngrad, Permeanz

und ideale Permselektivitit erfasst werden.

5.1.1. Mikrostrukturiertes Membran-Testmodul

Die einzelnen Komponenten des planaren Membran-Testmoduls sind in Abbildung 5.1 zu sehen. Die zwei
mikrostrukturierten Platten bestanden aus Edelstahl (Nicrofer 1.4876). Die Platte mit dem mikrostrukturier-
ten katalytischen Festbett enthielt eine 20 mm lange und maximal 9 mm breite Reaktionszone, die aus he-
xagonal angeordneten Sdulen im 1 mm Abstand bestand. In die Zwischenrdume der 2 mm hohen und 1 mm
breiten Saulen wurde das Katalysatorpulver gefiillt. Die mikrostrukturierte Zone wurde von Metallfritten
begrenzt, um einen Austrag des Katalysators zu verhindern. Die Platte auf der Permeat-Seite war mit 17
Mikrokanilen (I = 20 mm, b = 0,2 mm, h = 0,2 mm) strukturiert. Am Ende der Kanéle befanden sich jeweils
fiir den Ein- bzw. Ausgang des Permeat-Stromes Locher.

Wie aus Abbildung 5.2 ersichtlich, wurde die kaltgewalzte 12,5 um diinne, aus reinem Pd bestehende Mem-
bran (Goodfellow Special Metals) auf der Retentat- und Permeat-Seite zusétzlich von perforierten Metall-
folien (Stiitzstrukturen) stabilisiert, um die mechanische Beanspruchung zu minimieren. Zuvor wurden in
die 50 um dicken Edelstahlfolien Locher mit einem Durchmesser von ca. 140 pum in einem Abstand von ca.
80 wm geitzt (Atztechnik Herz). Der Stapel aus den verschiedenen Komponenten Bodenplatte mit Kataly-
satorbett, Stiitzstruktur, Pd-Membran, Stiitzstruktur und Deckenplatte mit Mikrokanilen wurde nach dem

Befiillen mit Katalysator mit Hilfe eines Lasers fest zusammengeschweif3t. In die verschiedenen hergestell-
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5. Experimentelle Umsetzung der Dehydrierung von MCH im mikrostrukturierten Membranreaktor

Platte mit Pd-Membran Platte mit 17 | elektrisch beheiztes
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s -

- TR

Abbildung 5.1.: Komponenten des mikrostrukturierten Membran-Testmoduls: Decken- und Bodenplatte mit Mikro-
kanilen oder Sdulen und eine von perforierten Metallfolien gestiitzte Pd-Membran (links). Elektrisch
beheiztes Gehéduse zur Integration des Testmoduls in die Versuchsanlage (rechts).

ten Membran-Module wurde jeweils eine Membran integriert, die aus der gleichen Charge stammte. Daher
kann davon ausgegangen werden, dass die Dicke der Membran identisch war. Zwei der vier gefertigten

Bauteile enthielten Stiitzstrukturen.

Mikrokanale

Katalysator-

pulver

100pm KIT  18.06.2014
15.0kV COMPO NOR

Abbildung 5.2.: REM, Membran-Modul D: Querschnitt des Membran-Moduls mit perforierten Metallfolien als Stiitz-
strukturen ober- und unterhalb der Pd-Membran.

In Tabelle 5.1 sind die getesteten Membran-Module mit ihren unterschiedlichen Komponenten und Ka-
talysatormassen aufgelistet. Als Katalysator wurde 0,2-0,3 g Kat 2 in Pulverform (1 Gew.-% Pt/y-Al,O3)
verwendet. Das Katalysatorpulver fiillte die Leerrdume zwischen den Séulen in der Bodenplatte vollstindig
aus. Bei Membran-Modul D wurde der Katalysator mit einem inerten y-Al, Oz-Pulver mit der gleichen Par-
tikelgroBe im Verhiltnis der Massen migq/maj,0, von 70/30 verdiinnt.

Die GroRe der frei zuginglichen Oberfliche der Pd-Membran Ajyempran.err War nicht genau bekannt. Bolt-

ken et al. schitzten bei einem Membran-Modul mit gleicher GréBe eine freie Oberfliche von 100 mm? ab.
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5.1. Reaktionstechnische Experimente und H,-Abtrennung

Dabei wurde die VergroBerung der Fliche wegen des Durchbiegens der Membran unter Druck vernachlas-
sigt [12]. Bei den vorliegenden Untersuchungen wurden Membran-Module mit einer Katalysatorschiittung
auf der Retentat-Seite verwendet, wihrend das Modul von Boltken et al. sowohl auf der Retentat- als auch
auf der Permeat-Seite Mikrokanile enthielt. Der Unterschied zwischen beschichteten Kanélen und einem
katalytischen Festbett und somit der Einfluss auf die freie Membranoberfliche wurde vernachldssigt. Die
Erreichbarkeit der Membranoberfliche wurde in Membran-Modul C und D aufgrund der komplexen Geo-
metrie der Stiitzstrukturen erschwert. Beim Fertigungsprozess der Membran-Module konnten die perforier-
ten Metallfolien nicht deckungsgleich ober- und unterhalb der Membran aufeinander gelegt werden, sodass
sich die freie Membranoberfliche um einen Faktor fp;..; verringerte. Dieser Faktor wurde aus dem Verhilt-
nis der theoretischen Membranfliche Asempran per ZWischen Membran-Modul mit und ohne Stiitzstrukturen
ermittelt, welche zuvor aus experimentellen Daten nach Gleichung 5.3 berechnet wurde.

Das Membran-Testmodul wurde mit dem in Abbildung 5.1 dargestellten elektrisch beheizten Gehiuse
verbunden, um es in die Versuchsanlage aus Abschnitt 4.1.3 zu integrieren. Die Ein- und Ausginge der
Retentat- bzw. Permeat-Seite wurden dabei jeweils mit Graphitdichtungen versehen und die Schrauben des
Gehiuses mit einem Drehmoment von 12 Nm angezogen. Die elektrische Beheizung des Reaktors erfolgte
mit sechs Heizpatronen, die in zwei Heizzonen ober- und unterhalb des Testmoduls eingeteilt wurden. Der
Reaktor wurde isotherm betrieben und zur Temperaturkontrolle wurde je ein Thermoelement direkt an den

Heizzonen installiert.

Tabelle 5.1.: Eigenschaften der verschiedenen mikrostrukturierten Membran-Testmodule.

Bezeichnung Stiitzstruktur — mga  AMembran/Mkar  AMembran,eff
- - g mm*g~! mm?
Membran-Modul A nein 0,28 357 100
Membran-Modul B nein 0,29 345 100
Membran-Modul C ja 0,22 455 0,698 - 100
Membran-Modul D ja 0,14 714 0,394 - 100

5.1.2. Anpassung der Versuchsanlage

Zur Durchfithrung der Experimente mit den Membran-Testmodulen wurde die Anlage aus Abbildung 4.3
modifiziert. Die integrierte Pd-Membran erforderte einen permanenten H,-Strom bei einer Temperatur
>300 °C, um eine Wasserstoffversprodung der Membran zu vermeiden (siehe Kapitel 2.3.2). Daher konnte
die Retentat-Seite des Reaktors in Abbildung 5.3 separat mit H, gespiilt werden. Zudem wurde mit dem Gas
ein Gegendruck im Reaktor aufgebaut, um den Eintritt von Eduktgasgemisch in den Reaktorraum wéhrend
der Bypass-Messungen zu verhindern. Wihrenddessen wurde der Eduktstrom unter Betriebsdruck durch
den Bypass geleitet und anschlieBend analysiert. Ein zusitzlicher N,-Strom wurde durch die Permeat-Seite
des Reaktors gefiihrt, um Versuche unter Zugabe von Spiilgas im Membranreaktor zu ermoglichen. Wihrend
der Reaktion wurde der Gasstrom aus der Retentat-Seite wie in Abbildung 4.3 zur Gasanalyse in den GC 1
gefiihrt. Der aus der Reaktionsphase abgetrennte H,-Strom wurde mit N, verdiinnt und aus der Permeat-
Seite zur Gasanalyse im GC 2 (Gaschromatograph 6890 von Agilent Technologies) geleitet. Die beiden
Analysengerite wurden simultan gesteuert, sodass zu einem festen Zeitpunkt sowohl Analysen aus dem

&9



5. Experimentelle Umsetzung der Dehydrierung von MCH im mikrostrukturierten Membranreaktor

Retentat-Strom mit den Stoffen MCH, TLU, H, und N, als auch aus dem Permeat-Strom mit den Stoffen
H; und N, verfiigbar waren. Die Methode zur Analyse im GC 1 wurde bereits in Abschnitt 4.1.4 erldutert.
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Abbildung 5.3.: FlieBbild der modifizierten Anlage unter Verwendung des Membran-Testmoduls.

Zur Analyse des Permeat-Stromes wurde im GC 2 das Gasgemisch im Splitverhiltnis von 30:1 durch eine
HP-1 Sédule (I = 30m, d = 0,32mm, skapiiar = 0,25 pm) gefiihrt und in eine Plot 5A-Molsieb-Séule (I =
15m, d = 0,53 mm, sgapiiar = 50 wm) geleitet. Die in der Kapillarsiule aufgetrennten Gase erreichten den
Wirmeleitfahigkeitsdetektor und wurden detektiert. Wihrend der Analyse wurden die Sdulen im GC 2 bei

60 °C beheizt. Nach ca. 15 min konnte eine neue Analyse gestartet werden.

5.1.3. Versuchsdurchfiihrung und Betriebsparameter im mikrostrukturierten
Membranreaktor

Aktivierung der Membran und Reduzierung des Katalysators

Fiir einen sicheren Start des Reaktorbetriebs wurde wihrend des Aufheizens des Membran-Testmoduls die

I quf

Pd-Membran von zwei Gasstromen umspiilt. Der Reaktor wurde mit einer Heizrate von 1 Kmin~
350°C (623 K) erwirmt und wihrenddessen 200 mi min~' N5 in die Retentat-Seite sowie 100 mlmin~' N, in
die Permeat-Seite dosiert. Die Temperatur wurde fiir 48 4 konstant bei 350 °C gehalten und der N,-Strom auf
der Retentat-Seite mit einem H,-Strom von 50 ml min~—! ersetzt, um die chemische Expansion der Membran
zu ermoglichen. Im Anschluss an die Aktivierung der Membran wurde der frische Katalysator bei 400 °C

fiir 1 4 in 50 mimin~—' H, reduziert.
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5.1. Reaktionstechnische Experimente und H,-Abtrennung

H>- und N,-Permeanzmessungen

Die Permeation von reinem H» bzw. N> durch die Membran wurde mit einem Seifenblasen-Durchflussmesser
auf der Permeat-Seite bei 1 bar und ohne Dosierung von N, als Spiilgas bestimmt. Wihrend der Messung
wurde die Retentat-Seite mit bis zu 300 ml min—' H, bzw. 100 ml min—!' N> durchstromt. Der Druck auf der
Retentat-Seite wurde schrittweise auf bis zu 9 bar erhoht und anschlieend wieder abgesenkt (Hysterese-
schleife 4; 5; 6; 9 bar). Fiir drei verschiedene Temperaturen (Hystereseschleife 350; 375; 400 °C) wurde
jeweils die Permeanz der frisch aktivierten Membran gemessen.

Die H,- und N;-Permeanzmessungen wurden nach jedem Betriebspunkt der Dehydrierungsreaktion und der
Katalysatorregeneration wiederholt, um die Abtrennfunktion der Pd-Membran zu kontrollieren und eine Be-
eintriachtigung der Abtrennung durch die Reaktionsbedingungen ausschliefen zu konnen. Dazu wurde bei
350°C und 9 bar auf der Retentat-Seite die H>-Permeation mit einem H,-Strom von 300 ml min~" bestimmt.
Eine mogliche Leckage wurde bei gleicher Temperatur und Druck mit einem Np-Strom von 100 ml min~!

analysiert. Im Anschluss wurde die Messung der H,-Permeation wiederholt.

Dehydrierungsversuche

Die Experimente der Dehydrierungsreaktion wurden mit der Verdampfung von MCH in der Mikrodiise
unter Betriebsdruck gestartet. Das MCH/N,-Gasgemisch wurde durch den Bypass geleitet und anschlie-
Bend im GC 1 analysiert. Die Pd-Membran im Reaktor wurde in der Zwischenzeit bei Betriebstemperatur
(350-400 °C) und 1 bar mit 50 ml min~—"' H, iiberstromt. Aufgrund des Bypass-Stromes unter Betriebsdruck
musste das Druckniveau im Reaktor angepasst werden, um einen Druckstof auf die Katalysatorschiittung
beim Umschalten der Ventile zu vermeiden. Daher wurde mit dem H,-Strom der Betriebsdruck auf der
Retentat-Seite aufgebaut. Dieser H-Strom wurde vor dem Offnen der Ventile zwischen Bypass und Reak-
tor gestoppt. Mit dem Einleiten des Eduktstromes in den Reaktor kam es zur Reaktion. Direkt im Anschluss
wurden die Gaschromatographen simultan gestartet. Zu Beginn der Reaktion war der Reaktionsraum mit
mindestens 9 bar H, gefiillt und es dauerte ca. 30 min bis zur Einstellung einer stationdren Eduktgaszusam-
mensetzung unter Betriebsdruck. Daher wurden die ersten beiden GC-Analysen bei der Auswertung nicht
beriicksichtigt. Wihrend der Messungen lag auf der Permeat-Seite ein Druck von 1 bar vor. Die Reaktion an
einem Betriebspunkt wurde fiir einen Zeitraum von 2000-2500 min analysiert. Sie wurde beendet, indem der
Eduktstrom mit einem H,-Strom ersetzt wurde und im Reaktor eine Temperatur von 350 °C und ein Druck
von 9 bar eingestellt wurden. Nach erfolgter Permeanzmessung wurde der Druck auf der Retentat-Seite auf
1 bar unter weiterer H>-Zugabe gesenkt.

In Tabelle 5.2 sind die Betriebsparameter der Experimente mit verschiedenen Membran-Testmodulen zu
entnehmen. Mit Ausnahme von Membran-Modul C wurde bei allen Versuchen ein Eduktgasgemisch mit
einem MCH-Anteil von 70 Mol-% in N, verwendet. Die Experimente wurden bei einer Temperatur von
350-400 °C, einem Druck in der Reaktionszone von 9-13 bar und einer modifizierten Verweilzeit von 125-
250 kg sm~—3 durchgefiihrt. Bei Membran-Modul A und D wurde zusitzlich der Einfluss von N; als Spiilgas
getestet.

Regeneration des Katalysators

Zur Regeneration des Katalysators wurde dieser 1 4 bei 400 °C im Reaktor unter Zufuhr von 5 mlmin~" Luft

und 50 ml min~' N, oxidiert. Im Anschluss folgte die in-situ Reduktion im 50 ml min~" Hp-Strom fiir 1 A.
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Tabelle 5.2.: Versuchsbedingungen der Experimente in den Membran-Testmodulen.

Bezeichnung MCH-Anteil in Ny T4 VReaktor PRet Spiilgas VN2
- Mol-% kgsm™3 °C bar ml min~!
Membran-Modul A 70 250 400 9 100
Membran-Modul B 70 125, 250 350, 375,400 9,13 -
Membran-Modul C 30, 50, 70 125, 150, 200, 250 350 9,11,13 -
Membran-Modul D 70 125, 250 350 9,13 200

5.1.4. Auswertung der Dehydrierungs- und Permeanzmessungen

Der MCH-Umsatz im Membran-Testmodul wurde nach Gleichung 4.3 berechnet und die Selektivititen von
TLU bzw. H, wurden nach Gleichung 4.4 und 4.5 bestimmt.

Die H,-Flussdichte Fy, in Gleichung 5.1 folgt aus dem Fick’schen und dem Sievert’schen Gesetz und be-
schreibt die Diffusion vom atomaren Wasserstoff durch die Pd-Membran. Die Giiltigkeit des Sievert’schen
Gesetzes impliziert, dass die Diffusion von H durch die Membran der die Geschwindigkeit bestimmende
Schritt ist. Der Quotient aus Permeabilitit Q und Dicke der Membran Spenpr0n Wird als Permeanz 7 be-
zeichnet. Diese ist von den H,-Partialdriicken auf der Retentat- und Permeat-Seite py, re; und pp, perm mit
einem jeweiligen Exponenten von 0,5 (bei H,) abhiingig und lisst sich mit Hilfe eines Sieverts-Diagramms

experimentell bestimmen [163].

_ 0,5 0.5 0 0,5 0,5
Fpy =1 (sz,Ret *PHz,Perm> = ’ (sz,Ret - sz,Perm) 5.1
SMembran

Die Permeabilitit Q hdngt nach Arrhenius in Gleichung 5.2 von der Temperatur 7" und dem priexponentiel-

len Faktor der Permeation Qg p bzw. der Aktivierungsenergie der Permeation E, p ab.

E,
0= Qor-exp (— e ) (5.2)

Die in Gleichung 5.1 definierte H>-Flussdichte gibt den abgetrennten H,-Stoffstrom 7y, perm pro Membran-
fliche Apgembran,per an. Daher kann die theoretisch zur Verfiigung stehende Membranfliche aus experimen-

tellen Daten mit folgendem Zusammenhang berechnet werden:

lez,Perm

5

(5.3)
0, 0,
Hy Ret — PHZ,Perm)

AMembran,ber =
7 (p

Die ideale Permselektivitit Sysempran in Gleichung 5.4 beschreibt die Trennwirkung der Membran und wird
aus den gemessenen transmembranen Stoffstromen von H, und N, bzw. den daraus berechneten Volumen-
stromen Vy, und Vy, berechnet. Die KenngroBe wurde aus den Permeanzmessungen der reinen Gase bei

konstanten Werten der Temperatur und der Druckdifferenz gebildet.

Vi,

T, 54

SMembran ||T,Ap =
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5.2. Integration der Membran

Der H,-Abtrenngrad ¢y, gibt das Verhiltnis zwischen abgetrenntem H,-Stoffstrom rp, per, (Permeat-Seite)
und gesamtem H,-Stoffstrom (Retentat- und Permeat-Seite) an und ist fiir die Permeanzmessungen Glei-

chung 5.5 zu entnehmen.
NH, Perm

O, = (55)

B ’;le ,Perm + lez,Ret
5.2. Integration der Membran

Die Reaktions- und die Abtrennzone des Reaktors wurden durch die Pd-Membran mit einer groen Dichtig-
keit voneinander getrennt: Alle vier Membran-Testmodule erreichten eine mit Helium gemessene Dichtig-
keit von < 107> mbarl~ s, die vergleichbar mit Hochvakuum war. Wihrend der Reaktion von 350-400 °C
lag ein Druckunterschied von bis zu 12 bar zwischen den beiden Zonen vor. Aufgrund der mechanischen
Beanspruchung der diinnen Membran durch den Druck wurden bei zwei von vier Testmodulen perforierte
Metallfolien im direkten Kontakt zur Membran hinzugefiigt. Nach der erfolgten Dehydrierung im Reaktor
wurde der Einfluss dieser Stiitzstrukturen auf die Oberflache und den Querschnitt der Pd-Membran im REM
sichtbar gemacht.

In Abbildung 5.4(a) ist der Querschnitt des Membran-Moduls A zu sehen. Die Membran lag direkt auf
der Katalysatorschiittung und wurde von den Séulen auf der Retentat-Seite und den Kanalstegen auf der
Permeat-Seite in Position gehalten. Aufgrund des hoheren Druckes in der Katalysatorschiittung wurde die
diinne Membran in die Kanile der Permeat-Seite gedriickt und bildete eine sichtbare Wolbung aus. Auch
durch die chemische Expansion der Membran bei Kontakt mit H> ist es zu Verformungen an der gesam-
ten Membran gekommen. Durch die Einlagerung von H in das Gitter des Metalls nimmt das Volumen
des Metalls zu [99]. Membran-Modul D enthielt perforierte Metallfolien zum Stiitzen der Pd-Membran.
Die Durchbiegung der diinnen Membran in Abbildung 5.4(b) verringerte sich deutlich im Vergleich zu
Membran-Modul A. Trotz hohem Reaktordruck von 13 bar war die Verformung nicht mehr sichtbar und es
kann davon ausgegangen werden, dass die Stiitzstrukturen die Pd-Membran vor einer erhhten mechani-
schen Beanspruchung bewahrten.

In Abbildung 5.5(a) ist die Oberfliche der Membran von Modul B nach der Reaktion und Regeneration
dargestellt. Die Membranoberfliche war dem Katalysatorbett zugewandt, sodass im REM-Bild Katalysator-
reste zu sehen sind. An der Pd-Membran fand durch den Kontakt mit H, eine chemische Expansion statt,
die zu Verformungen fiithrte. Aufgrund der Druckdifferenz zwischen Retentat- und Permeat-Seite wurde die
Membran in die Mikrokanile gepresst und hat sich wie bei der Membran in Modul A entsprechend plastisch
verformt.

Auch die Oberfliche von der Membran in Modul C mit integrierten Stiitzstrukturen in Abbildung 5.5(b)
zeigte regelméfige plastische Verformungen, insbesondere an den Stellen, wo sich die Locher der angren-
zenden Stiitzstruktur befanden. Die Deformation der diinnen Membran fiel im Vergleich zur Membran in
Modul B ohne Stiitzstrukturen sichtbar geringer aus. Daher ermoglichten die Stiitzstrukturen hohere Druck-

differenzen an der diinnen Pd-Membran.

5.3. H,-Permeanz der Membran

Zur Ermittlung der charakteristischen Gro3en Permeanz und ideale Permselektivitdt wurden die Permeanz-

messungen mit einem Einzelgas (H> bzw. N;) an der Membran direkt nach der Aktivierung der Membran
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Abbildung 5.4.: REM: Querschnitt des mikrostrukturierten Membran-Testmoduls mit integrierter Pd-Membran nach
der Reaktion. (a) Membran-Modul A ohne Stiitzstrukturen, Membran direkt angrenzend zur Kata-
lysatorschiittung und (b) Membran-Modul D mit perforierten Metallfolien als Stiitzstrukturen. Die
Katalysatorschiittung wurde bei der Probenpriparation von Membran-Modul D entfernt.

() (b)

Abbildung 5.5.: REM: Der Reaktionszone zugewandte Seite der Membranoberfliche nach mehrmaliger Reaktion und
Regeneration (a) Membran-Modul B ohne Stiitzstrukturen, (b) Membran-Modul C mit Stiitzstruktu-
ren.

und der Reduzierung des Katalysators bei drei verschiedenen Temperaturen durchgefiihrt. Nach dem Sie-
vert’schen Gesetz in Gleichung 5.1 kann die Permeanz 7 und iiber den Zusammenhang nach Arrhenius in
Gleichung 5.2 die Aktivierungsenergie der Permeation E, p bestimmt werden.

In Abbildung 5.6 ist die H-Flussdichte Fy, durch die Membran von Modul A in Abhiingigkeit der Differenz
der Wurzel aus den H,-Partialdriicken zwischen Retentat- und Permeat-Seite dargestellt. Bei jeder geteste-
ten Temperatur nahm der H,-Strom durch die Membran linear mit dem Druck zu. Nach dem Sievert’schen
Gesetz ist eine Ausgleichsgerade durch den Ursprung zu erwarten. Die in Abbildung 5.6 dargestellten gestri-

chelten Linien treffen die Datenpunkte unzureichend, sodass von einem nicht erfiillten Sievert’schen Gesetz
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mit dem Exponenten 0,5 ausgegangen werden kann. Aus Untersuchungen von Morreale et al. ist bekannt,
dass der Exponent bei einem hohen Druck und einer hohen Temperatur einen Wert von 0,62 annimmt [164].
Aus der Beeinflussung der Oberflachenprozesse resultieren hohere Losungs- und Diffusionskonstanten, zu-

dem steigt der Exponent mit steigender Zahl von Membrandefekten an.
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Abbildung 5.6.: Sieverts-Diagramm: H»>-Flussdichte Fz, durch die Membran in Modul A bei drei verschiedenen Tem-
peraturen als Funktion der Differenz der Wurzel aus den H,-Partialdriicken zwischen Retentat- und
Permeat-Seite, py, perm = 1 bar und py, rer = 3,25 3,7; 4,2, 4,7, 5,2, 5,7, 6,2 bar.

Die in Abbildung 5.7 exemplarisch fiir 350 °C dargestellten Permeanzmessungen der Membran-Module B,
C und D stimmen sehr gut mit dem Sievert’schen Gesetz bei einem Exponenten von 0,5 iiberein. Das Be-
stimmtheitsmal} der Ausgleichsgeraden durch den Ursprung betrug >0,96. Dieses Permeationsverhalten
zeigte, dass der Transportmechanismus durch die Diffusion von H limitiert wird und mit Hilfe des Sie-
vert’schen Gesetzes [163] beschrieben werden kann.

In den verschiedenen Modulen wurde jeweils eine Pd-Membran aus der gleichen Charge mit identischer Di-
cke eingesetzt. Aus diesem Grund wurde bei Membran-Modul A trotz der Abweichung vom Sievert’schen
Gesetz die Permeanz 7 bestimmt und ist Abbildung 5.6 fiir drei verschiedene Temperaturen zu entnehmen.
Mit steigender Temperatur nahm die Permeanz und somit die Diffusion von H durch die Pd-Membran zu.
Bei 350 °C wurde fiir Membran-Modul B die hochste Permeanz ermittelt (sieche Abbildung 5.7). Auch die
Permeanz von Membran-Modul A ohne Stiitzstrukturen war grofer im Vergleich zur Permeanz von Mo-
dul C bzw. D mit Stiitzstrukturen. Am geringsten fiel die Permeanz bei Membran-Modul C aus. Die Bestim-
mung der Permeanz bezog sich bei allen Membran-Modulen auf eine frei zugéngliche Membranoberfliche
AMembran,efr von 100 mm?. In Tabelle 5.1 wurde bereits anhand des Faktors [Biech €ine Verringerung der frei-
en Membranoberfliche durch die Stiitzstrukturen gezeigt. Auch die Unterschiede im direkten Vergleich der
Permeanzen beruhen auf der beschrinkten Erreichbarkeit der Membranoberfliche bei Membran-Modulen
mit Stiitzstrukturen.

Tabelle 5.3 sind die Werte der KenngroBen Aktivierungsenergie der Permeation E, p und Permeationsfak-

tor Qo p der 12,5 um diinnen Pd-Membranen zu entnehmen. Bei Membran-Modul A sollte jedoch aufgrund
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Abbildung 5.7.: Sieverts-Diagramm: H,-Flussdichte Fy, durch die Membran in Modul B, C und D bei 350 °C als
Funktion der Differenz der Wurzel aus den H>-Partialdriicken zwischen Retentat- und Permeat-Seite,
Membran-Modul C und D mit Stiitzstrukturen, py, perm = 1 bar und py, g = 4; 5; 6; 9 bar.

der Abweichung der Ausgleichsgeraden in Abbildung 5.6 bei einem hohen Druck beriicksichtigt werden,
dass es sich um Naherungswerte handelt. Die Aktivierungsenergie der Membran in Modul B und D lag
im Bereich von 15000Jmol~! und war vergleichbar mit Literaturdaten [12], wihrend der Wert von der
Membran in Modul C mit 26728 J mol~!' wesentlich hoher lag. Auch der Permeationsfaktor von Membran-
Modul C wich von der Groflenordnung des Literaturwertes ab. Moglicherweise kam es zu Abweichun-
gen der Aktivierung der Membran im Modul C im Vorfeld der Permeanzmessungen. Bei einer Temperatur
<300 °C kann das Metall in mehreren Phasen nebeneinander vorliegen. Dieser Fall sollte stets vermieden
werden, um eine Wasserstoffversprodung der Membran auszuschlieBen [99]. Die iibrigen ermittelten Per-
meationsfaktoren lagen in der GroBenordnung von 1077 molm=' s~ Pa=%3 und waren mit dem Wert aus
Boltken et al. vergleichbar, der sich ebenfalls auf eine freie Membranoberfliche von 100 mm? bezog [12].
Aus den hohen Werten der idealen Permselektivitit Sysempran in Tabelle 5.3 wurde geschlossen, dass der
H,-Strom im Vergleich zum N,-Strom durch die Membran wesentlich groBer ausfiel. Daher lagen die Mem-
branen im Testmodul ohne Defekte vor und es trat keine Leckage nach der Integration in den Reaktor durch
Laserschweilen auf. Mit einer hohen Permselektivitit der Pd-Membran war die Abtrennung von hochrei-

nem H; aus der Reaktionszone moglich.

5.4. Desaktivierung im mikrostrukturierten Membranreaktor

Die Desaktivierung des Katalysators wurde im Membran-Testmodul unter Reaktionsbedingungen gepriift.
Als Folge der Desaktivierung kann es neben der Bildung von Koks auf der Katalysatoroberfliche zu Koks-
ablagerungen auf der Membranoberfliche kommen, daher wurde die Membran nach der Reaktion in der
u-Sonde mit Hilfe der energiedispersiven Rontgenspektroskopie (EDS) analysiert. Der Schwerpunkt der
Untersuchungen wurde auf das Zusammenspiel von Dehydrierungsreaktion und in-situ H,-Abtrennung mit-

tels Pd-Membran gelegt. In Experimenten wurde der Einfluss der verschiedenen Betriebsparameter getestet.
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Tabelle 5.3.: Eigenschaften der Pd-Membranen vor der ersten Dehydrierung: H-Permeabilitit Q bei ¥ = 350°C
und pge; = 9 bar, Aktivierungsenergie der Permeation E, p, Permeationsfaktor Qg p und ideale H/N,-
Permselektivitit Sysempran-

Bezeichnung QO,P Ea,P Q (350 OC) SMembran
- molm s ' Pa= %5  Jmol™' molm s Pa 9 -

Membran-Modul A (2,16-10°7) (13818) (1,50-10°%) oo

Membran-Modul B 2,80-10~7 14643 1,66-1078 > 3000
Membran-Modul C 1,95-10°° 26728 1,12-10°8 > 25000
Membran-Modul D 3,70-1077 16745 1,46-10°8 > 85000
Boltken et al. [12] 2,59-1077 14600 1,56-10°% > 30000

Anhand der experimentellen Daten wurden die MCH-Umsitze bestimmt und mit den berechneten Umsiit-
zen im thermodynamischen Gleichgewicht verglichen. Nach einer Langzeitstudie zur Desaktivierung wurde
der Katalysator mehrfach regeneriert. Um einen Einfluss der Katalysatorregeneration auf die Stabilitidt der
Membran festzustellen, wurden Permeanzmessungen durchgefiihrt und die Membranoberfliche nach der
Reaktion im REM analysiert.

In den folgenden Diagrammen wurden stets die MCH-Umsiitze in der Reaktionszone iiber der Zeit direkt
neben dem H,-Abtrenngrad ¢y, iiber der Zeit dargestellt, da die H>-Abtrennung direkten Einfluss auf das
thermodynamische Gleichgewicht und somit die Hohe der MCH -Umsitze hat.

5.4.1. Einfluss der in-situ H,-Abtrennung auf den Katalysator

In Abbildung 5.8(a) sind die Umsitze iiber einen Zeitraum von 1600 min der Membran-Module B, C und D
bei 350 °C und 9 bar zu sehen. Die Umsitze von Membran-Modul A wurden im Diagramm nicht erfasst, da
diese bei 400 °C eingesetzt wurde. Die MCH-Umsiitze lagen stets tiber dem Umsatz im thermodynamischen
Gleichgewicht X;gw, der ohne H,-Abtrennung unter Beriicksichtigung von Kggw (Gleichung 2.7) berech-
net wurde. Durch die Integration einer Membran in das Testmodul wurde im Vergleich zu einem Reaktor
ohne Membran bis zu 17 % mehr Umsatz erzielt. Die in-situ H>-Abtrennung durch die Membran hat das ther-
modynamische Gleichgewicht der Reaktion zur Produktseite hin verschoben. Umsatz und H,-Abtrennung
verstérkten sich, indem ein groferer H>-Abtrenngrad die Gleichgewichtsbedingungen noch stéirker zur Pro-
duktseite verschob und somit fiir hohere Umsitze sorgte.

Die Desaktivierung des Katalysators fiel in simtlichen getesteten Membran-Modulen geringer als erwartet
aus. Der Umsatz von Membran-Modul C in Abbildung 5.8(a) nahm innerhalb von 1600 min mit einer kon-
stanten Geschwindigkeit um 5 % ab. Aufgrund des hohen H,-Partialdrucks und dem Betrieb ohne Spiilgas
auf der Permeat-Seite diffundierte H> am Reaktoreingang zuriick durch die Membran auf die Retentat-Seite.
Daher wurde die Desaktivierung im Membran-Modul durch H, in der Reaktionszone gehemmt.

Der H,-Abtrenngrad der Pd-Membran in Abbildung 5.8(b) verlief im Bereich von 250-1600 min nahezu
konstant. Daher wurde die Abtrennfunktion der Membran vermutlich nicht durch Koksbildung beeinflusst,
welche den Katalysator desaktivierte. Pd kann ebenfalls als Katalysator fiir die Dehydrierung von MCH
genutzt werden, jedoch ist die Fliche des porosen Pr-Katalysators im Vergleich zur glatten Oberfldche der
Pd-Membran wesentlich grofler. Daher wurde die katalytische Aktivitit der Pd-Membran vernachlédssigt. Im
Vergleich zum theoretisch moglichen Abtrenngrad lag der H>-Abtrenngrad in Abbildung 5.8(b) mit ca. 23 %

(Membran-Modul C) auf einem geringen Niveau. Dieser konnte einen Wert von bis zu 89 % annehmen un-
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Abbildung 5.8.: (a) Umsatz und (b) H,-Abtrenngrad von Membran-Modul B, C und D in Abhingigkeit von der Zeit:
Einfluss der Stiitzstrukturen im Membranbauteil (Membran-Modul C und D mit Stiitzstrukturen) und
verandertes Apsempran/Miaq- Verhiltnis (Membran-Modul D mit geringster mgy,), ¥ = 350°C, prer =
9 bar, Tpeg = 250 kgsm™>, ohne Spiilgas.

ter den gegebenen Randbedingungen MCH-Eduktstrom von 70 Mol-%, ohne Spiilgas und Reaktionsdruck
von 13 bar. Der dann resultierende H,-Partialdruck auf der Retentat-Seite betriige ca. 1 bar und entspriche
somit dem Druck auf der Permeat-Seite pp,,.

Die Desaktivierung des Katalysators fand in den verschiedenen getesteten Reaktortypen mit einer unter-
schiedlichen Geschwindigkeit statt, in Abbildung 5.9 sind die entsprechenden MCH-Umsétze in Abhédngig-
keit von der Zeit zu sehen. Die Umsitze im mikrostrukturierten Klemmreaktor bei 9 bar und 400 °C lagen
deutlich unterhalb des thermodynamischen Gleichgewichtes und nahmen innerhalb von 1000 min um ca.
35 % ab. Die Desaktivierung im riickvermischten Kreislaufreaktor bei 1 bar und ca. 350 °C war mit einem
Riickgang des Umsatzes von 10 % wesentlich geringer (siche Abschnitt 4.4). Am kleinsten fiel die Des-
aktivierungsgeschwindigkeit im mikrostrukturierten Membranreaktor bei 9 bar und 350 °C aus. Aufgrund
der in-situ Abtrennung von H, lagen die Umsitze auf einem konstanten Niveau oberhalb des thermodyna-
mischen Gleichgewichtes. Mit der Integration einer Membran in das Testmodul konnten somit wesentlich
giinstigere Reaktionsbedingungen geschaffen werden, die zu einer geringeren Verkokung des Katalysators
und einem konstanten MCH-Umsatz fiihrten.

Nach der Reaktion im Membran-Testmodul wurden Koksablagerungen auf der Membranoberflidche in der
u-Sonde mit Hilfe der EDS analysiert. In Tabelle 5.4 sind die Zusammensetzungen der Messstellen aufge-
fiihrt. Alle Proben bestanden hauptsédchlich aus Pd mit einem Anteil > 94 Gew.-%. Auf den Membranen in
Membran-Modul B und C wurden C-Anteile von ca. 5,5 Gew.-% nachgewiesen. Die beiden Membranen wa-
ren stirker verkokt im Vergleich zur Membran in Membran-Modul D a) mit einem C-Anteil von 2,5 Gew.-%.
An einer weiteren Messstelle von der Membran in Membran-Modul D b) wurde neben dem Membranma-
terial Pd auch A/ und O analysiert. Da die Membran im direkten Kontakt zur Katalysatorschiittung stand,

wurde an der Membranoberflache Katalysatortriger aus A/, O3 nachgewiesen. Trotz der geringen Verkokung
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Abbildung 5.9.: Vergleich der Desaktivierung unter verschiedenen Bedingungen in unterschiedlichen Reaktortypen
bei 7,04 =250 kgsm’3 und mit 70 Mol-% MCH im Eduktstrom. Mikrostrukturierter Membranreaktor
(Membran-Modul B) bei ¢ = 350°C, pgres = 9 bar und Kat 2 als Pulver, Xgow 3500C,9par = 78,4 %;
Kreislaufreaktor Typ Berty bei ¥ = 348 °C, p = 1 bar und Kat 2 als Pulver, Xgew 348°C,1bar = 99,9 %;

mikrostrukturierter Klemmreaktor bei ¢ = 400 °C, p = 9 bar und Kat 2 als Schicht, XgGw 4000 9par =
98,5 %.

des Katalysators wurde ein nahezu konstanter MCH -Umsatz im Membran-Modul erzielt. Daher wirkte sich
die Integration einer Membran in das Testmodul mit der einhergehenden (Riick-)Diffusion von H hemmend

auf die Koksbildung aus.

Tabelle 5.4.: EDS-Analyse auf der Membranoberflache (Retentat-Seite) nach der Reaktion.

Bezeichnung C o Pd Al

- Gew.-% Gew.-% Gew.-% Gew.-%
Membran-Modul B 5,54 0,56 93,90 -
Membran-Modul C 5,49 - 94,51 -

Membran-Modul D a) 2,53 - 97,47 -
Membran-Modul D b) 2,54 8,77 86,27 2,42

In Abbildung 5.8(a) ist zusétzlich der Einfluss der Stiitzstrukturen auf die Reaktion zu sehen. In Membran-
Modul B ohne Stiitzstrukturen wurden um 5 % hohere Umsitze erzielt im Vergleich zum Membran-Modul C
mit integrierten Stiitzstrukturen. Bei einer identischen Verweilzeit von 250 kg sm ™3, die eine geringere Ka-
talysatormasse in Tabelle 5.1 von Membran-Modul C beriicksichtigt, konnten die verschiedenen Umsatz-
Niveaus nur iiber den Unterschied der H,-Abtrenngrade erkldrt werden. Die Verwendung von Stiitzstruk-
turen im Reaktor reduzierte die frei zugidngliche Membranoberfliche Apjempran.err (siche Tabelle 5.1). Der
H;-Abtrenngrad von der Membran in Modul C war im Vergleich zur Membran in Modul B um ca. 10 % ge-
ringer. Daher wurden die Gleichgewichtsbedingungen fiir die Reaktion durch den kleineren H,-Abtrenngrad
zur Eduktseite hin verschoben. Die durch die Stiitzstrukturen bedingte eingeschrinkte Erreichbarkeit der

Membranoberfldche ist der Grund fiir den geringeren H,-Abtrenngrad und dem daraus folgenden geringe-
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ren MCH-Umsatz von Membran-Modul C. Wie bereits in Kapitel 5.2 gezeigt wurde, ist die Integration
von Stiitzstrukturen in den Reaktor trotzdem vorteilhaft, da die mechanische Beanspruchung der Membran
wesentlich verringert und somit die Druckbeanspruchung der Membran erhoht wird.

Der H,-Abtrenngrad von Membran-Modul C in Abbildung 5.8(b) lag mit ca. 23 % auf einem geringen
Niveau und mit der vorhandenen Membranfliche Ajpsempran War es nur moglich, einen kleinen Teil des
H, aus der Reaktionszone abzutrennen. Daher wurde fiir einen hoheren H,-Abtrenngrad das Verhéltnis
von Membranoberfliche zu Katalysatormasse Apsempran /Miar vergroBert. Bei konstanten Abmessungen des
Membran-Testmoduls wurde die Katalysatormasse um die Hélfte verringert, indem der Katalysator im
Membran-Modul D mit inertem Al, Oz-Pulver vermischt wurde. Mit der geringeren Katalysatormasse ging
bei gleich bleibender Verweilzeit eine Verkleinerung des Durchsatzes einher. In Abbildung 5.8(b) ist ein
deutlich hoherer H,-Abtrenngrad von Membran-Modul D im Vergleich zu Membran-Modul C zu sehen. Ob-
wohl nur die Hilfte des Katalysators verwendet wurde, konnte ein nahezu doppelt so groBer H>-Abtrenngrad
erzielt werden. In Abbildung 5.8(a) war der MCH-Umsatzgrad von Membran-Modul D im Vergleich zu
Membran-Modul C ebenfalls hoher, obwohl weniger Katalysator im Reaktor war. Der grolere Umsatzgrad
lasst sich mit der Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite hin erkldren, die aus dem groBeren

H,-Abtrenngrad resultierte.

5.4.2. Variation der Betriebsparameter

Der Umsatz im thermodynamischen Gleichgewicht Xggw in Abbildung 2.5(a) steigt bei einem konstanten
Druck von 1 bar mit der Temperatur an, da es sich bei der Dehydrierung um eine endotherme Reaktion han-
delt. Bei einem hoheren konstanten Druck von 9 bar nimmt Xggw von 78,4 % bei 350 °C auf bis zu 98,5 %
bei 400°C zu. Die experimentell ermittelten MCH-Umsitze in Abbildung 5.10(a) lagen zu Beginn der
Reaktion iiber dem Umsatz im thermodynamischen Gleichgewicht aufgrund der Verschiebung des Gleich-
gewichtes zur Produktseite hin durch die in-situ H>-Abtrennung. Insbesondere bei 400 °C desaktivierte der
Katalysator mit der Zeit und fiihrte zu einem Riickgang des Umsatzes von ca. 6 % nach 2500 min. Bei den
niedrigeren Temperaturen war eine geringere Abnahme der Umsétze zu beobachten. Insgesamt zeigte der
Einfluss der Temperatur einen geringen Effekt auf den H,-Abtrenngrad (siche Abbildung 5.10(b)), obwohl
die Permeabilitéit Q in Gleichung 5.2 von der Temperatur abhéngt. Der H,-Abtrenngrad war nahezu konstant
tiber 2500 min und lag bei allen Temperaturen bei ca. 32 %. Trotz unterschiedlicher Temperaturen blieb der
H;-Partialdruck nahezu konstant und die H,-Abtrenngrade lagen auf dem gleichen Niveau.

Der Einfluss des Druckes wurde in Membran-Modul C getestet, welches die geringste Permeabilitdt Q in
Tabelle 5.3 zeigte. Prinzipiell ist ein hoherer Reaktionsdruck nicht vorteilhaft fiir die volumenvergréfern-
de Dehydrierung, da sich in Abbildung 2.5(b) nach dem Gesetz von Le Chatelier das thermodynamische
Gleichgewicht zur Eduktseite hin verschiebt. Daher nimmt bei 350 °C der theoretisch berechnete Umsatz
im Gleichgewicht Xggw von 78,4 % bei 9 bar auf 61,7 % bei 13 bar ab. Auch der experimentelle Umsatz im
Membran-Modul in Abbildung 5.11(a) nahm mit einem hoheren Druck ab und blieb iiber 2500 min nahe-
zu konstant. Der H,-Abtrenngrad in Abbildung 5.11(b) war ebenfalls konstant iiber die Zeit und nahm mit
einem hoheren Druck zu. Dieser hohere Druck erhoht die Triebkraft fiir die Diffusion von H durch die Mem-
bran, sodass der hohere H,-Abtrenngrad beim Druck von 13 bar einen hoheren Umsatz zur Folge hatte. Die
experimentellen Umsitze von 9 und 11 bar blieben unter dem Umsatz im Gleichgewicht Xggw. Bei einem
Druck von 13 bar wurde der H,-Abtrenngrad erhoht und der experimentelle Umsatz lag schlieBlich wieder

iiber dem Wert von Xggw . Mit zunehmendem Reaktionsdruck wird die Triebkraft der Diffusion von H durch
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Abbildung 5.10.: Einfluss der Temperatur auf (a) den Umsatz und (b) den H,-Abtrenngrad in Abhingigkeit von der
Zeit. Membran-Modul B, pg.s =9 bar, T,,,4 = 250 kgsm’3, ohne Spiilgas.

die Membran erhoht, daher ist fiir den Abtrennprozess im Membranreaktor ein hoherer Reaktionsdruck von

Vorteil.
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Abbildung 5.11.: Einfluss des Druckes in der Reaktionszone auf (a) den Umsatz und (b) den H>-Abtrenngrad in Ab-
hingigkeit von der Zeit. Membran-Modul C, © = 350 °C, 7,04 = 125 kgsm ™3, ohne Spiilgas.

Die Verweilzeit wurde im Membran-Modul C von 125 auf 250 kgsm > erhoht. Das thermodynamische
Gleichgewicht wird durch die Verweilzeit nicht beeinflusst und der Umsatz im Gleichgewicht Xgow be-
trug 78,4 % bei 9 bar und 350 °C. Der experimentelle Umsatz (siche Abbildung 5.12(a)) nahm mit hoherer
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Verweilzeit, d.h. einem geringeren MCH-Eduktstrom, zu. Der H,-Abtrenngrad (siehe Abbildung 5.12(b))
wurde ebenfalls mit hoherer Verweilzeit groer und blieb konstant iiber die Zeit. Mit steigender Verweil-
zeit nimmt der H,-Partialdruck auf der Retentat-Seite zu und begiinstigt die H>-Abtrennung. Daher wurde
mit einer groferen Verweilzeit der H,-Abtrenngrad erhoht, der wiederum einen positiven Effekt auf den

MCH -Umsatz hatte.
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Abbildung 5.12.: Einfluss der Verweilzeit auf (a) den Umsatz und (b) den H>-Abtrenngrad in Abhéingigkeit von der
Zeit. Membran-Modul C, ¥ = 350°C, pg.; =9 bar, ohne Spiilgas.

Die Zusammensetzung des Eduktstromes MCH/N, wurde zwischen 30/70 und 70/30 Mol-%/Mol-% va-
riiert. Der Umsatz im thermodynamischen Gleichgewicht Xgow (siehe Abbildung 5.13(a)) nimmt mit ei-
nem geringeren MCH-Anteil im Eduktstrom zu. Die experimentell gemessenen MCH-Umsétze mit ei-
nem MCH /N,-Verhiltnis von 50/50 und 70/30 lagen erneut iiber dem Umsatz im thermodynamischen
Gleichgewicht, wihrend die Umsitze des MCH-armen Eduktstromes den Wert von Xggw,30/70 nicht er-
reichten. Der H,-Abtrenngrad (siehe Abbildung 5.13(b)) stieg mit dem MCH-Anteil im Eduktstrom an.
Im MCH-reichen Eduktstrom wird die treibende Kraft fiir die Diffusion von H durch die Membran, der
H,-Partialdruck, begiinstigt. Mit dem hoheren H,-Partialdruck wurde das Gleichgewicht starker durch die
in-situ Hp-Abtrennung zur Produktseite verschoben. Daher lagen die MCH-Umsitze des MCH -reichen
Eduktstromes iiber dem Wert von XgGw,70/30, Wihrend die Beeinflussung des thermodynamischen Gleich-
gewichtes beim MCH /N,-Verhiltnis von 30/70 am geringsten ausfiel und daraus die geringere Erhohung
der MCH-Umsiitze resultierte.

Langzeitstudie der Desaktivierung

In Abbildung 5.14(a) ist der MCH-Umsatz iiber einen Zeitraum von 17000 min dargestellt. Der Katalysa-
tor desaktivierte bei 400 °C im Membran-Modul A nahezu vollstandig und der Umsatz nahm um 90 % ab.
Die Desaktivierungsstudie setzte sich aus mehreren Experimenten zusammen, die jeweils iiber Nacht durch

eine Spiilung der Reaktionszone mit N, bzw. der Abtrennzone mit H, unterbrochen wurde. Zu Beginn ei-
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Abbildung 5.13.: Einfluss der Verdiinnung des Eduktstromes mit N, auf (a) den Umsatz und (b) den H-Abtrenngrad
in Abhingigkeit von der Zeit. Membran-Modul C, ¥ = 350°C, pg. = 9 bar, Tyeq = 250 kgsm’3,
ohne Spiilgas.

nes Experimentes lag der MCH-Umsatz meist iiber dem Niveau der vorangegangenen Messung. Auch der
H,-Abtrenngrad in Abbildung 5.14(b) nahm direkt nach der Zwischenspiilung zu. Die N,-Zwischenspiilung
befreite vermutlich aktive Zentren des Katalysators von adsorbierten Hemmstoffen. Wie bereits in Kapitel
4.3.1 festgestellt wurde, bewirkte die Zwischenspiilung eine kurzzeitige Entfernung von Koksvorldaufern von
der Katalysatoroberflache; langfristig desaktivierte der Katalysator jedoch vollstindig.

Die Versuchsreihe wurde mit der Dosierung von N, als Spiilgas auf der Permeat-Seite gestartet und ab
dem vierten Experiment nach 7300 min gestoppt. Das Spiilgas erhoht die Triebkraft der Diffusion von H
durch die Membran, sodass durch seinen Einsatz der Effekt auf den Umsatz verifiziert werden konnte. Fiir
die praktische Anwendung im Rahmen des LORC-Systems ist die Dosierung von Spiilgas keine Option:
Die zusitzliche Bereitstellung wirkt sich negativ auf die Effizienz des LORC-Systems aus, daher wurden
in dieser Arbeit die meisten Untersuchungen des Membran-Testmoduls ohne Spiilgas durchgefiihrt. In Ab-
bildung 5.14(b) ist der positive Einfluss von Spiilgas auf den H,-Abtrenngrad deutlich zu erkennen: Der
H,-Abtrenngrad nahm um 14 % ab, nachdem auf der Permeat-Seite der diffundierte Wasserstoff nicht mehr
von der Membranoberflache vom Spiilgas abgelost und mitgefiihrt wurde. Der geringere H,-Abtrenngrad
fiihrte zu kleineren MCH -Umsitzen (siehe Abbildung 5.14(a)). Mit Hilfe von Spiilgas auf der Permeat-Seite

sind deutlich hohere Umsétze im Membran-Testmodul moglich.

5.4.3. Einfluss der Regeneration des Katalysators auf die Membran

Die Regeneration des Pt /Al,O3-Katalysators Kat 2 wurde im Membran-Modul A mehrmals durchgefiihrt.
Nach der nahezu vollstindigen Desaktivierung des Katalysators in Abbildung 5.14(a) nach einer Zeit von ca.
17000 min bei 400 °C und 9 bar wurde dieser mit Hilfe einer Oxidation und einer Reduktion bei 400 °C rege-
neriert. Diese Regeneration wurde zwei Mal nach jeweils 5000 min wiederholt. Die Stabilitdt der Membran

wurde anhand von Permeanzmessungen mit reinem H, bzw. N, nach jedem Regenerationsschritt iiberpriift.
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Abbildung 5.14.: Einfluss von Spiilgas auf (a) den Umsatz und (b) den H,-Abtrenngrad in Abhédngigkeit von der Zeit.
Langzeitstudie der Desaktivierung des Katalysators. Membran-Modul A, ¥ = 400 °C, pgre, = 9 bar,
Tmod = 250 kgsm’3.

Die experimentellen MCH-Umsitze sind in Abbildung 5.15(a) zu sehen. Zu Beginn der Reaktion startete der
MCH-Umsatz jeweils auf einem hohen Niveau. Mit zunehmender Reaktorlaufzeit wurde ein sinkender Um-
satz beobachtet, weil der Katalysator desaktivierte. Auch der H,-Abtrenngrad in Abbildung 5.15(b) wurde
mit zunehmender Reaktorlaufzeit geringer, da der Hp-Partialdruck auf der Retentat-Seite abnahm. Bei den
hohen Temperaturen von 400 °C wurde eine geringe Abnahme des H,-Abtrenngrades nach jedem Regene-
rationsschritt beobachtet. Moglicherweise ging im Zuge der Verkokung des Katalysators auch ein Teil der
wirksamen Membranoberfliche verloren, weil die Abtrennung von H, den Anstieg des H,-Partialdruckes
auf der Retentat-Seite verzogerte. Insgesamt wurde die Regeneration des Katalysators im Membran-Modul
erfolgreich durchgefiihrt und es wurde nach einem Regenerationsschritt stets das hohe Anfangsniveau der
Umsitze erzielt.

Mit Hilfe der H,- und N,-Permeanzmessungen nach jedem Regenerationsschritt wurde der Einfluss der Re-
generationsparameter auf die Stabilitit der Membran untersucht. Die Abtrennfunktion der Membran wird
durch die Kenngrof3e der idealen Permselektivitit Sys..prqn in Tabelle 5.5 angegeben. Nach mehrmaliger Re-
generation gelangte ein kleiner Teil des Produktgases durch Defekte an der Membran auf die Permeat-Seite.
Diese geringen Anderungen der Stoffstréme wurden bei der Berechnung des Umsatzes vernachlissigt.

In Membran-Modul A war die Permselektivitit der frisch aktivierten Membran quasi unendlich und nahm
auf einen Wert von 130 nach der ersten Regeneration ab. Diese Abnahme wurde von einem groBeren N;-
Strom durch die Membran verursacht. In Abbildung 5.16(a) ist der steigende N,-Strom nach jedem Re-
generationsschritt zu sehen, der auf eine zunehmende Leckage der Membran hinweist. In der diinnen Pd-
Membran hatten sich moglicherweise kleine Locher beim Oxidieren gebildet. Die Hy-Permeation durch die
Membran in Abbildung 5.16(a) wurde nach jedem Regenerationsschritt etwas geringer. Nach der dritten
Regeneration des Katalysators betrug die Permselektivitit nur noch sieben und der Unterschied zwischen

Hj- und N,-Durchléssigkeit war somit sehr gering. Die Membran wurde aufgrund der mehrmaligen Re-
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Abbildung 5.15.: Einfluss der Regeneration des Katalysators auf (a) den Umsatz und (b) den H,-Abtrenngrad in Ab-
hangigkeit von der Zeit. Membran-Modul A, ¥ =400 °C, pres = 9 bar, Tyoq = 250 kgsm’3.

generation des Katalysators irreversibel geschidigt und konnte fiir eine zuverlidssige Stofftrennung nicht
mehr verwendet werden. Die Abnahme des Umsatzes nach der zweiten Regeneration in Abbildung 5.15(a)

resultierte daher auch aus der weniger starken Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichtes zur

Produktseite.
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Abbildung 5.16.: Einfluss der Anzahl der Regenerationen auf die Stabilitit der Membran. H;- und N,-Stoffstrom durch
die Membran in (a) Modul A und (b) Modul D; ¥ = 350°C, pge = 9 bar, reiner H- oder N;-

Eduktstrom.

Als Folge der Untersuchungen von Membran-Modul A wurden die Parameter der Oxidation angepasst,

indem die Konzentration von O, im Gasstrom verringert wurde. Diese Mallnahme hatte eine geringere Ab-
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nahme der Permselektivitit nach jeder Regeneration zur Folge (siche Tabelle 5.5). Die Abtrennfunktion der
Membran in Modul B und C war nach der zweiten Regeneration noch in einem guten Zustand. Die Anpas-
sung der Oxidationsparameter gelang bei Membran-Modul D am erfolgreichsten mit einer Permselektivitit,
die sich nach drei Regenerationsschritten auf dem Anfangsniveau befand. In Abbildung 5.16(b) ist der H>-
Strom durch die Membran zu sehen. Die H>-Permeation nahm jeweils mit der Zeit ab und startete nach jeder
Regeneration ungefihr auf dem gleichen Niveau. Die N>-Leckage erhdhte sich nach jeder Regeneration und
stieg mit der Zeit an. Bei der Bestimmung von sehr kleinen N,-Stromen bei Membran-Modul D kam es
aufgrund des sehr geringen Volumenstromes im Seifenblasen-Durchflussmesser, welcher fiir gro3ere Volu-
menstrome ausgelegt war, zu Abweichungen. Daraus resultierte auch die hohere Permselektivitit nach der
ersten Regeneration im Vergleich zur frisch aktivierten Membran in Tabelle 5.5. Im Vergleich zu Membran-
Modul A in Abbildung 5.16(a) war die durch Oxidation verusachte N,-Leckage von Membran-Modul D um

mehrere GroBenordnungen geringer und die Verringerung der Sauerstoffkonzentration hatte sich bewéhrt.

Tabelle 5.5.: Eigenschaften der  Pd-Membranen nach jedem  Regenerationsschritt:  Ideale  H)/N>-
Permselektivitit Sysempran-

BeZeiChnung SMembran SMembran SMembran SMembran

vor der Reaktion 1. Regeneration 2. Regeneration 3. Regeneration
Membran-Modul A 130 10 7
Membran-Modul B >3000 980 146 5
Membran-Modul C  >25000 867 199 -
Membran-Modul D >85000 156000 145000 72000

In Abbildung 5.17(a) ist die der Retentat-Seite zugewandte Oberfliche der Pd-Membran in Modul C zu
sehen, die wihrend der Reaktion vom Edukt- und Produktgas sowie wihrend der Katalysatorregeneration
von Luft und H, iiberstromt wurde. Bereits mit dem Start der Aktivierung der Membran und dem Kontakt
von H, (insgesamt 48 /) begann die chemische Expansion der Pd-Membran. Atomarer Wasserstoff konnte
in das Metallgitter aufgenommen und das Volumen der Membran vergroBert werden. Mit dem Betrieb der
Membran oberhalb von 300 °C wurden Defekte der Membran durch H,-Versprodung vermieden. Nach der
Versuchsreihe ist in Abbildung 5.17(a) auf der Oberflache der Membran eine Porenbildung zu sehen. Die
dunklen Vertiefungen deuten auf eine oberflichige Struktur hin, die der eines Schaumes dhnelt. Auf der
zur Permeat-Seite zugewandten Oberfldche in Abbildung 5.17(b) sind keine ausgeprigten Vertiefungen zu
sehen. Peters et al. berichteten ebenfalls von Porenbildung auf der Retentat-Seite einer Pd-Ag-Membran.
Diese hatte keine Leckage an der Membran zur Folge, da die Membran nicht vollstindig von den Poren
durchdrungen wurde [165]. Spuren der Herstellung der kaltgewalzten Pd-Membran sind anhand der von
den Rollen verursachten Strukturen in Abbildung 5.17(b) zu erkennen. Die Korngrenzen der Pd-Membran
sind im REM sowohl auf der Retentat- als auch der Permeat-Seite zugewandten Oberfliche sichtbar (zum
Vergleich beispielsweise Untersuchungen von Hollein an Pd-Ag-Membranen [166]). Insgesamt unterschei-
den sich die beiden abgebildeten Membranseiten deutlich voneinander. Die Analyse im REM war nicht
direkt auf der Vorder- und Riickseite einer Position auf der Pd-Membran moglich, sondern wurde von un-
terschiedlichen Stellen in der Mitte der Membran in Modul C angefertigt. Eine Gegeniiberstellung der bei-
den abgebildeten Seiten lisst jedoch vermuten, dass die Membranoberfliche zur Reaktionszone wesentlich

stiarker beansprucht wurde als die Membranoberfliche zur Abtrennzone.
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Abbildung 5.17.: REM: Membranoberfliche in der Mitte der Membran von Modul C nach mehrmaliger Reaktion und
Regeneration, (a) der Reaktionszone zugewandte Seite (Retentat-Seite) und (b) der Abtrennzone
zugewandte Seite (Permeat-Seite).

Die in Abbildung 5.16(a) dargestellte Zunahme des N,-Stromes bei Membran-Modul A resultierte aus un-
dichten Stellen in der Pd-Membran mit steigender Zahl an Regenerationen. Im REM wurden die Membran-
oberflichen nach der Versuchsreihe auf Defekte untersucht. In Abbildung 5.18(a) ist die Oberfliche von der
Membran in Modul B zu sehen. In dem Bauteil ohne Stiitzstrukturen bildete sich entlang des Stegrandes
eines Mikrokanals ein Riss. Vermutlich entstand dieser durch die chemische Expansion oder auch durch die
mechanische Beanspruchung der Membran, indem die diinne Pd-Membran in die Kanile der Permeat-Seite
gepresst wurde (siehe Abschnitt 5.2). Peters et al. berichteten ebenfalls von dieser plastischen Verformung an
den Kanalrindern, die mikrostrukturelle Anderungen zur Folge hatte und schlielich zum Bruch der Mem-
bran an den Kanalridndern fiithren kann [165]. Auch auf der Membran in Modul C in Abbildung 5.18(b)
wurde nach der Reaktion ein Riss gefunden, der sich entlang der Korngrenzen bildete. Uber die Entstehung
der Risse konnen im Rahmen der Untersuchungen nur Vermutungen getroffen werden, da die Betrachtung
der Membranoberfliche im REM nur nach Beendigung der Versuchsreihe moglich war. Es wurde gezielt
nach diesen Defekten gesucht, um die festgestellte Leckage der Pd-Membran mit zunehmender Reaktor-
laufzeit und Zahl der Regenerationen zu veranschaulichen. Die verschiedenen untersuchten Membranen
lagen nach der Reaktion und Regeneration im Wesentlichen ohne sichtbare Defekte vor.

Insgesamt wurde der Katalysator im Membran-Modul erfolgreich regeneriert und die Stabilitit der Membran
nach der Verwendung von milden Oxidationsbedingungen ldnger bewahrt. Nach mehreren Regenerations-
schritten wurde eine zunehmende Leckage der Membran beobachtet. Daher miissen zur Regeneration des

Katalysators Bedingungen gefunden und optimiert werden, von denen die Membran nicht geschidigt wird.
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15.0kV SEI

Abbildung 5.18.: REM: Membranoberfliche nach mehrmaliger Reaktion und Regeneration mit Rissbildung (a) am
Rand eines Steges in Modul B und (b) an den Korngrenzen der Membran in Modul C.

108



6. Modellierung der Reaktionskinetik und des mikrostrukturierten
Prototyp-Membranreaktors

Fiir eine zuverldssige Reaktormodellierung sollte die Dehydrierung von MCH am Katalysator moglichst ge-
nau beschrieben werden. Dazu wurde ein geeignetes Reaktormodell gesucht und bilanziert. Die verschiede-
nen Stoftbilanzen ergaben ein Differentialgleichungssystem, welches mit Hilfe von MATLAB gelost wurde.
Zur Erfassung der Reaktionskinetik des hergestellten Pt/Al,O3-Katalysators Kat 2 wurden Forschungsar-
beiten u.a. von Usman et al. [116] beriicksichtigt. In der Reaktormodellierung wurden schlieflich Kine-
tikparameter verwendet, die zuvor an experimentelle Daten angepasst wurden. Die Giite der Modellierung
eines mikrostrukturierten Membranreaktors wurde anhand der Erkenntnisse der experimentellen Studie im
Membran-Testmodul gepriift.

Das Scale-Up des Prototyp-Membranreaktors geht mit der VergroBerung der Membranfldche einher. Fiir den
effizienten Betrieb des Reaktors ist die Einstellung eines giinstigen Verhiltnisses von A pzempran/Mkq notwen-
dig. Aus der Beschichtung von mikrostrukturierten Metallfolien fiir den Klemmreaktor konnten empirische
Daten fiir die Integration des Katalysators als Schicht gewonnen werden. Die Bereitstellung des Katalysa-
tors als Pulver im mikrostrukturierten Festbett wurde im Membran-Testmodul durchgefiihrt. Mit Hilfe die-
ser experimentellen Erfahrungen konnte abgeschitzt werden, wie grofl die Masse einer Katalysatorschicht
bzw. einer Katalysatorschiittung im Prototyp-Membranreaktor werden wiirde. Unter Beriicksichtigung des
groBeren Reaktordesigns wurde eine optimale Katalysatorbefiillung bei geeigneten Betriebsbedingungen

gefunden.

6.1. Erfassung der Reaktionskinetik

Fiir die Reaktionskinetik wurden in Kapitel 2.4.3 verschiedene Ansitze vorgestellt, von denen die beiden
mechanistischen Ansidtze LHHW bzw. HP die Kinetik eines Pt /Al,O3-Katalysators sehr treffend beschrei-
ben [116]. Die beiden unterschiedlichen Ansitze wurden mit Hilfe experimenteller Daten des Katalysators
Kat 2 iiberpriift. Es wurden die kinetischen Parameter Aktivierungsenergie £, und Frequenzfaktor ko ange-
passt. Unter Beriicksichtigung der Giite der Anpassung wurden die verschiedenen Kinetikansitze verglichen
und es konnte schlieBlich ein Ansatz fiir die spitere Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors

ausgewdhlt werden.

6.1.1. Reaktionsbedingungen der Kinetikexperimente

Die experimentellen Daten fiir die Modellierung der Reaktionskinetik wurden im Kreislaufreaktor erzeugt.
Der Versuchsaufbau, die Durchfithrung und die Auswertung der reaktionstechnischen Experimente wur-
den bereits in Kapitel 4.1 erldutert. Kinetikexperimente des Katalysators Kat 2 wurden fiir die Verweilzeit
250 kgsm—3 mit 0,3 g Katalysator bei einem Druck von 1bar und fiinf verschiedenen Temperaturen von
320-374 °C durchgefiihrt. Weitere Betriebspunkte konnten nicht mehr erfasst werden, da der Motor des
Kreislaufreaktors dauerhaft ausfiel.
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Wie bereits in Kapitel 4.4 gezeigt wurde, desaktivierte der Katalysator im Kreislaufreaktor. Aus diesem
Grund wurde der Katalysator vor dem Wechsel der Temperatur jeweils regeneriert und somit ein Einfluss
des vorherigen Betriebspunktes mit der entsprechenden Desaktivierung ausgeschlossen. An jedem Betriebs-
punkt wurde die Reaktion fiir einen begrenzten Zeitraum von 200 min analysiert. Nach der Einstellung
von vier Betriebspunkten erfolgte schlieBlich die Uberpriifung der Aktivitit des Katalysators anhand einer
Standardeinstellung.

Bei der Modellierung der Kinetik wurde das desaktivierende System zu einem quasistationdren System
vereinfacht: Fiir einen Zeitraum von 31-93 min wurde angenommen, dass die Desaktivierung nahezu kei-
nen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit hat. Daher wurden zur Bestimmung des MCH-Umsatzes
an einem Betriebspunkt sowohl die instationidre Anfangsphase als auch die zunehmende Desaktivierung ab
ca. 100 min vernachldssigt und ein Mittelwert aus fiinf Datenanalysen bei einer Standardabweichung von
<3,4 % gebildet. Als Randbedingung wurde zu Reaktionsbeginn eine Zusammensetzung des Eduktstromes
von MCH /N, = 70/30 Mol-%/Mol-% gewihlt. Die Komponenten TLU und H, waren nicht im Eduktstrom

enthalten.

6.1.2. CSTR-Reaktormodell und kinetische Ansétze

Fiir den Kreislaufreaktor wurde der ideale kontinuierlich betriebene Riihrkessel (CSTR: Continuous Stirred
Tank Reactor) in Abbildung 6.1 als Reaktormodell gewihlt. Eine Betrachtung der Riickvermischung ist dem
Anhang A.1.1 zu entnehmen.

|//y I:]i,aus
Cooie, Vi
K Myt = konstant / i,aus’ Viaus

Abbildung 6.1.: Schematische Darstellung eines idealen kontinuierlich betriebenen Riihrkessels.

In der allgemeinen Stoffbilanz um den Reaktor werden in Gleichung 6.1 der Ein- und Austrittsstoffstrom

sowie der Reaktionsterm beriicksichtigt.

dn;
7; = fli,o—fli,aus-i-VZVi'i’ (6.1)

Zur Vereinfachung der Bilanz wurden folgende Annahmen getroffen:

e Es liegt ein stationdrer Zustand im Reaktor vor.
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6.1. Erfassung der Reaktionskinetik

e Im ideal riickvermischten Reaktor liegen keine Konzentrationsgradienten vor, daher entspricht die

Konzentration der Komponente i im Reaktorraum der Austrittskonzentration.

Aus der allgemeinen Stoffbilanz folgt fiir die nichtvolumenbestindige Reaktion, bei der eine Molzahlinde-

rung in der Gasphase vorliegt, Gleichung 6.2:
OZVO'Ci,O_Vaus'Ci,aus+V' (—I’) (6.2)

Der Dilatationskoeffizient o beschreibt die lineare Anderung der Dichte mit dem Umsatz Xj;cy. Daher kon-
nen der Volumenstrom bzw. die Konzentration am Austritt in Abhdngigkeit vom Dilatationskoeffizienten,

Umsatz, Volumenstrom am Eintritt bzw. von der Konzentration ausgedriickt werden:

1 — XycH

o-cio—Vo-(1+ MCH) * €1,0 7o Xuen

+V-(-r) (6.3)
Eine Umformung und das Einsetzen der Verweilzeit T ergeben den Zusammenhang in Gleichung 6.4. Die
Reaktionsgeschwindigkeit r ist abhingig von der Konzentration: r = f(¢;). In der vorliegenden Arbeit wur-
den die experimentellen Daten bei fiinf verschiedenen Temperaturen und konstanter Verweilzeit aufgenom-

men, sodass eine Variation der Konzentration c¢; nicht erfolgte.

V. ci0-Xuch

WO

(6.4)
Fiir die Reaktionsgeschwindigkeit wurden verschiedene kinetische Ansitze in Kapitel 2.4.3 erldutert. Die
Geschwindigkeitskonstante k£ wurde iiber den Ansatz von Arrhenius in Gleichung 2.11 definiert und steht
direkt im Zusammenhang mit dem Frequenzfaktor ko und der Aktivierungsenergie E,. Die Anpassung der
kinetischen Parameter ky und E, an die experimentellen Daten wurde sowohl mit dem LHHW-Ansatz in
Gleichung 2.19 als auch mit dem HP-Ansatz in Gleichung 2.30 durchgefiihrt. In Tabelle 6.1 sind die von
Usman et al. [116] ermittelten Parameter des LHHW- und HP-Ansatzes aufgefiihrt. Fiir die Gleichgewichts-

konstante Kggw wurde der Zusammenhang nach Schildhauer et al. [49] in Gleichung 2.7 verwendet.

Tabelle 6.1.: Kinetische Parameter des LHHW- und HP-Ansatzes nach Usman et al. [116].

Parameter Werte LHHW  Werte HP  Einheiten

ko-10° 4,06 4,63 mol gl s7!
E, 39,3 50,9 kJmol ™!
Kycu 40,9 - -

Kriu 22,2 - bar™!

Kriy - 1,02 -

K, 6,69 - bar—3

Ky, - 0,09 bar=3

AR 123.4 - kJ mol ™!

ky 1,47 1,27 d!
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6. Modellierung der Reaktionskinetik und des mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktors

6.1.3. Anpassung der kinetischen Parameter

Die Anpassung der Parameter wurde mit MATLAB durchgefiihrt. Eine schematische Darstellung des Pro-
grammes zur Anpassung der kinetischen Parameter ist in Abbildung 6.2 zu sehen.

Start
Programm
Kinetik.m Startwerte flr
T Modellparameter
v einlesen
Gleichungssystem Gleichungs- / In(ko), E4/(RT))
erstellen g system l6sen <
Berty.m (fsolve)
v
modellierten
Umsatz berechnen
XumcH.per = f(T) Modellparameter
¥ variieren, j+1
experimentelle Wert der (Isqnonlin)
Umséatze einlesen Zielfunktion F t
Xuch,exp = f(T) berechnen

nein

Iteration j < ji,ax

nein

F < Schwellenwert

Modellparameter

Statistik ausgeben, k,, E,
Auswertung und ¢ berechnen
statistik.m l
Stop
Programm
Kinetik.m

Abbildung 6.2.: Ablaufdiagramm des Programmes zur Anpassung der kinetischen Parameter mit MATLAB.

Aus der Stoffbilanz in Gleichung 6.4 und den Geschwindigkeitsgesetzen des LHHW- bzw. HP-Ansatzes
folgte ein mit der MATLAB-Funktion fsolve zu 16sendes, nichtlineares Gleichungssystem mit den Unbe-
kannten Xycy, ko und E,. Die Funktion fsolve verwendet einen trust-region-dogleg-Algorithmus [167].
Damit die Regression zur Bestimmung der Parameter erleichtert werden konnte, wurde der Zusammenhang
zur Beschreibung der Geschwindigkeitskonstanten k in Gleichung 2.11 durch eine Parametertransformation
umgeformt und um die Referenztemperatur 7, = 617,2 K erweitert. Aus Gleichung 6.5 folgen die beiden im

Programm beriicksichtigten Parameter /n(ko) und E, /(R - T,).

E,
R-T,

In(k) = In(ko) + ( (1-=)) (6.5)

Die Parameteranpassung erfolgte mit dem Ziel, den relativen Fehler zwischen allen experimentellen und be-

rechneten Umsétzen zu minimieren (Zielfunktion F'). Sie wurde durch Variation der Modellparameter und
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6.1. Erfassung der Reaktionskinetik

mit Hilfe der MATLAB-Funktion /sqnonlin (nonlinear least-squares) anhand einer Minimierung der Feh-
lerquadrate umgesetzt. Dabei wurde zur Minimierung der Zielfunktion ein Algorithmus nach Levenberg-
Marquardt verwendet [168].

Bei der statistischen Bewertung wurde eine Konfidenzzahl von 90 % angenommen und das Konfidenzin-
tervall der beiden angepassten Parameter erfasst. Die Korrelationsmatrix mit den dimensionslosen Werten
wurde zwischen -1 und +1 betrachtet, um einen Eindruck von der Korrelation der Parameterschitzwerte zu
bekommen. Im Idealfall, bei einem Wert von Null, sind die beiden angepassten Parameter vollstindig unab-
hingig voneinander. Bis zu einem Wert von 0,9 kann von einer schwachen Korrelation ausgegangen werden,
wihrend ab 0,95 eine starke Beeinflussung der Parameter stattfindet [169]. Zur Giite der Anpassung wurde
ein mittlerer Fehler £ in Gleichung 6.6 angegeben, der unter Beriicksichtigung der Anzahl der Experimente
nexp die Abweichung sdmtlicher berechneter Umsitze Xy cy per von den experimentellen Umsitzen Xych exp

erfasst.
1 XMCH.,ber - XMCH7exp

E= Z (6.6)

Nexp XMCH,ber

6.1.4. Diskussion der Ergebnisse

In Tabelle 6.2 sind jeweils die angepassten Parameter E,, ko und der mittlere Fehler & aufgelistet. Es werden
fiir die beiden Kinetikansidtze LHHW und HP die Parameter nach Usman et al. [116] der eigenen Parame-

teranpassung (Kreuder) gegeniibergestellt.

Tabelle 6.2.: Ermittelte kinetische Parameter und Giite der Anpassung.

Ansatz Aktivierungsenergie  Frequenzfaktor mittlerer Fehler
LHHW E, ko &
kJmol™! mol g,};t 57! %
Kreuder 31,9 2,76-10~% 2,12
Usman et al. [116]. 39,3 4,06-107 174,38
Ansatz Aktivierungsenergie Frequenzfaktor mittlerer Fehler
HP E, ko S
kJmol™! mol g,}jn s~ %
Kreuder 42,5 4,29-107% 1,97
Usman et al. [116] 50,9 4,63-107 192,80

Zunichst wurden die Umsitze mit den Parametern aus Tabelle 6.1 nach Gleichung 6.4 berechnet. Der Ver-
gleich mit den experimentellen Umsitzen ergab einen mittleren Fehler von 174 % (LHHW-Ansatz) bzw.
193 % (HP-Ansatz). Die erhebliche Abweichung des Modells nach Usman et al. wurde in Abbildung 6.3
anhand der Lage der experimentellen und berechneten MCH-Umsitze in Abhingigkeit von der Temperatur
veranschaulicht. Die berechneten Umsitze waren wesentlich geringer im Vergleich zu den experimentellen
Umsitzen.

Der hergestellte Katalysator Kat 2 besteht ebenso wie der von Usman et al. verwendete Katalysator aus
einem Pt /Al,O3-System. Die deutlichen Unterschiede in der Aktivitit der Katalysatoren sind auf die Zahl
der aktiven Zentren pro Volumen bzw. Masse zuriickzufiihren. Daher wurde eine Anpassung der Parameter

fiir den eigenen Katalysator Kat 2 erforderlich. Fiir diese Anpassung wurden die Kinetikparameter ko und
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1,0

0,8
Kreuder

— 0,6 1
=
g
Py Usman et al.
0,4 -
0,2 MCH,exp
____ XMCH,ber (LHHW)
XMCH,ber (HP)
0,0 T T T T T T T T T
300 320 340 360 380 400

Temperatur [°C]

Abbildung 6.3.: Experimenteller und berechneter MCH-Umsatz Xj;cy in Abhingigkeit von der Temperatur ©. Be-
stimmung der Reaktionskinetik mit LHHW-Ansatz und HP-Ansatz. Berechnung der MCH-Umsiitze
mit Kinetikparametern der eigenen Anpassung (Kreuder) sowie mit Daten aus Tabelle 6.1 nach Usman
etal. [116].

E, nach Arrhenius ausgewihlt. Die Parameter der Adsorptionsterme Kycy, Krry bzw. K/TLU, K; und K}{J
sowie Ak’ wurden weiterhin aus Tabelle 6.1 iibernommen, da die Zahl der Experimente nicht ausreichte und
beispielsweise eine Variation der Verweilzeit nach dem Ausfall des Reaktormotors nicht mehr vorgenom-
men werden konnte.

Bei der eigenen Parameteranpassung wurde eine Aktivierungsenergie E, von 31,9 kJmol~' (LHHW) und
42,5 kJmol~" (HP) bestimmt. Der Frequenzfaktor ko von Kat 2 lag mit 2,76 - 10~* mol g,};t s~ (LHHW)
bzw. 4,29 - 10~* mol gat s~! (HP) ebenfalls im gleichen GroBenbereich. Die nichtlineare Anpassung an die
Datenpunkte ergab bei beiden Ansitzen einen geringen mittleren Fehler £ von ca. 2 %. In beiden Fillen war
die ermittelte Aktivierungsenergie E, geringer und der Frequenzfaktor kg um eine Zehnerpotenz grofler im
Vergleich zum jeweiligen Wert von Usman et al. [116]. In Abbildung 6.3 treffen die berechneten Umsitze
mit den eigenen Parametern (Kreuder) die experimentellen Daten deutlich; diese Beobachtung gilt sowohl
fiir den LHHW- als auch fiir den HP-Ansatz.

Die Korrelationsmatrix der Regression ist fiir den LHHW-Ansatz Gleichung 6.7 und fiir den HP-Ansatz
Gleichung 6.8 zu entnehmen. Der Korrelationskoeffizient war jeweils deutlich geringer als 0,9, sodass von
einer voneinander unabhéngigen Bestimmung der beiden Parameter ausgegangen werden kann. In Abbil-
dung 6.4(a) ist der Konfidenzraum der Parameter fiir den LHHW-Ansatz in Form einer Ellipse zu sehen.
Auch der Konfidenzraum fiir den HP-Ansatz in Abbildung 6.4(b) zeigt die Ellipsen-Form. In beiden Model-

len erfolgte die Anpassung der Parameter /n(ko) und E,/(R - T,) an die experimentellen Daten unabhéngig

voneinander.
1,000 —0,205
(6.7)
1,000
1,000 —0,170
(6.8)
1,000
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x10° x10°
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In(k,) In(k,)
(a) (b)

Abbildung 6.4.: Konfidenzraum der Parameterkorrelation unter Verwendung des LHHW-Ansatzes in (a) und des HP-
Ansatzes in (b).

Die Zuverlidssigkeit der angepassten Parameter wurde im Parititsdiagramm in Abbildung 6.5 anhand der
Gegeniiberstellung der berechneten und der experimentellen MCH-Umsitze iiberpriift. Die Umsitze der
Parameteranpassung liegen sowohl fiir den LHHW-Ansatz als auch fiir den HP-Ansatz im Bereich der Dia-
gonalen und stimmen deutlich erkennbar mit den experimentellen MCH-Umsétzen iiberein. In Abbildung
6.3 sind die Unterschiede zwischen den berechneten Umsitzen nach Kreuder im Vergleich zur Messabwei-
chung der Experimente geringer; daher war eine Unterscheidung der kinetischen Ansidtze LHHW und HP
auf Basis der experimentellen Daten nicht moglich. Die Auswahl der Kinetikansitze erfolgte schlielich
unter Beriicksichtigung der Eigenschaften des Membranreaktors: In diesem Reaktortyp liegt in der Reak-
tionszone ein erhohter Druck vor. Da die bisherige Bestimmung der Kinetik bei 1 bar stattfand, wurde der
vom Druck unabhingige LHHW-Ansatz fiir weitere Modellierungen ausgewdhlt. Eine Unterscheidung der
beiden Kinetikansitze miisste durch die Variation des Druckes herausgearbeitet werden, da der Druck direkt
in den HP-Ansatz einflief3t.

Insgesamt war es moglich, mit den vorhandenen experimentellen Daten eine erste Anpassung der Kine-
tikparameter ky und E, durchzufiihren. Vorarbeiten zur Struktur der kinetischen Ansitze nach Usman et
al. wurden genutzt und mit dem experimentell verwendeten Katalysator verglichen. An dieser Stelle wur-
de nach einer kinetischen Grundlage fiir den Entwurf eines Membranreaktors gesucht. Fiir eine belastbare
Kinetikstudie mit mehreren Parametern ist die Durchfiihrung einer Vielzahl von Experimenten im Kreis-

laufreaktor bei unterschiedlicher Temperatur, Verweilzeit und Druck erforderlich.

6.2. Simulation des mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktors

Die experimentelle Basis fiir die Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors bilden die in Ka-
pitel 5 vorgestellten Ergebnisse im mikrostrukturierten Membran-Testmodul. Anhand des experimentellen
Umsatzes und des H,-Abtrenngrades wurden die berechneten Daten mit den experimentellen Daten ver-

glichen und die Giite der Anpassung bestimmt. Zudem wurde die Modellierung der Membran-Testmodule
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Abbildung 6.5.: Paritidtsdiagramm zum Vergleich der berechneten Umsitze Xpscp per mit den experimentellen Um-
sdtzen XycH exp. Verwendung des LHHW-Ansatzes und des HP-Ansatzes mit eigenen Parametern
(Kreuder).

genutzt, um ein hoheres Verhéltnis von Membranoberfliche zu Katalysatormasse Apsepmpran/Miaq durch die
Verringerung der Katalysatormasse zu betrachten, welches bereits experimentell in Kapitel 5.4.1 erfolg-
reich getestet wurde. Dieses Verhiltnis kann durch die Verdnderung der Geometrie des Reaktors und die
damit einhergehende VergroBerung der Membranoberfldche beeinflusst werden. Mit dem Ziel, den Mem-
branreaktor bei einem hohen Umsatz und einem hohen Hj-Abtrenngrad zu betreiben, wurde eine Studie
zum Einfluss des Verhiltnisses von Apzempran/Miaq bei verschiedenen Verweilzeiten erstellt. Abhiingig von
der Katalysatormasse stellte sich grundsitzlich die Frage, ob der Katalysator als Schicht im Mikrokanal oder

als Schiittung im mikrostrukturierten Festbett vorliegen soll.

6.2.1. Auswahl der Betriebsbedingungen

In den vier unterschiedlichen Membran-Testmodulen aus Tabelle 5.1 wurden experimentelle Daten erzeugt,
die zur Uberpriifung der Modellierung des Membranreaktors herangezogen werden konnten. Der experi-
mentelle Umsatz und der Hp-Abtrenngrad wurden als Mittelwert aus zehn GC-Messungen gebildet. Bei
stationdren Bedingungen war die Desaktivierung des Katalysators vernachldssigbar und die Standardabwei-
chung des Umsatzes betrug maximal 1,6 % bzw. die des H>-Abtrenngrades 1,0 %.

Die Modellierung des Membranreaktors erfolgte ohne Beriicksichtigung der Desaktivierung. Anhand der
Modellierung in der jeweiligen Reaktorkonfiguration wurde versucht, die Anforderungen der realen Ex-
perimente moglichst genau zu simulieren. Daher wurden die Membraneigenschaften aus Tabelle 5.3 und
die Katalysatormasse mg,, individuell fiir jedes Membran-Testmodul beriicksichtigt. Weiterhin wurde in
Membran-Modul C und D die frei zugidngliche Membranoberflache durch direkt benachbarte Lochbleche
(Stiitzstrukturen) verkleinert. Dies fiihrte zu einem H,-Strom durch die Membran, der um einen Faktor fg;.c1,
verringert wurde. Die Bestimmung des Faktors bzw. der frei zugénglichen Membranoberfliche Apysempran.eff
wurde in Kapitel 5.1.1 erldutert und der Wert fiir Membran-Modul C und D ist in Tabelle 5.1 aufgefiihrt.

Fiir die Geometrie des katalytischen Festbettes wurde die Sdulenstruktur zu einem 20 mm langen Kanal mit
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einer Breite von 4,5 mm und einer Hohe von 2 mm vereinfacht. Als kinetisches Modell wurde der LHHW-
Ansatz gewihlt. Aus der eigenen Anpassung des Kinetikmodells folgten die Parameter ko und E, in Tabelle
6.2, wihrend die iibrigen Parameter aus Usman et al. in Tabelle 6.1 iibernommen wurden [116]. Als Rand-
bedingung wurde am Reaktoreingang (I = 0,0 mm) ein Eduktstrom mit der Zusammensetzung MCH /N, =
70/30 Mol-%/Mol-% gewéhlt. Die Komponenten 7LU und H, waren nicht im Eduktstrom enthalten.

Die Modellierung eines Prototyp-Membranreaktors erfolgte mit den Parametern aus Tabelle 6.3 und wur-
de in Abhiangigkeit von Apsempran/Mia beil verschiedenen Verweilzeiten betrachtet. Das in Kapitel 5.1.1
vorgestellte Konzept des Membran-Testmoduls wurde fiir den Prototyp-Reaktor Modul X {ibernommen.
Die Grole des Membranreaktors wurde durch die Geometrie der eingebauten Pd-Membran vorgegeben:
Am IMVT gelingt mit dem bisherigen Herstellungsverfahren die Integration einer 100 mm langen, 50 mm
breiten und 12,5 um diinnen Pd-Membran (Fall a). Somit erhohte sich im Vergleich zu den kleineren
Membran-Testmodulen mit Apysempran = 100 mm? die Oberflidche der frei zugénglichen Membran Apsempran
auf 2500 mm?. Der Fall b einer 200 mm langen und 200 mm breiten Membran mit einer frei zuginglichen
Membranoberfliche Apfempran VOn 20000 mm? wurde ebenfalls im Rahmen der Modellierung betrachtet.
Durch die VergroBerung des Reaktors wurde auch die Grundfliche der Reaktionszone erhoht und es konnte
eine groflere Katalysatormasse mg,, eingebaut werden. Daher musste unter Beriicksichtigung des Verhilt-
nisses von Apysempran/Miq Und des giinstigen Effektes auf die H,-Abtrennung eine geeignete Katalysatormas-
se fiir den Membranreaktor gefunden werden. Zur Modellierung der Fille a und b des Membran-Moduls X
wurden die Membranparameter Qg p und E, p von Membran-Modul B in Tabelle 5.3 tibernommen, da der
Einbau einer Membran mit vergleichbaren Eigenschaften vorgesehen war. Die diinne Membran sollte mit
perforierten Lochblechen gestiitzt werden, sodass fiir die verringerte Erreichbarkeit der Membranfldche ein
Faktor von 0,55 angenommen wurde (Mittelwert aus den Daten von Membran-Modul C und D in Tabelle
5.1). Die Geometrie des mikrostrukturierten Festbettes wurde erneut zu einem Kanal vereinfacht. Die Mal3e

des Kanals und die zur Modellierung notwendigen Betriebsparameter sind der Tabelle 6.3 zu entnehmen.

6.2.2. PFR-Reaktormodell und Bilanzgleichungen

Fiir den Mikrokanal in Abbildung 6.6 wurde das Reaktormodell des idealen Stromungsrohrreaktors mit
Pfropfenstromung (PFR: Plug Flow Reactor) angenommen. Durch eine Pd-Membran, die den Kanal von
oben begrenzt, diffundiert der H,-Volumenstrom VHz,per,n auf die Permeatseite. Im Produktstrom der Reten-
tatseite bleibt der nicht abgetrennte H,-Volumenstrom VH2 Ret Zuriick.

In der allgemeinen Form lautet die Stoffbilanz fiir die Komponente i in einem differentiellen Volumenele-
ment:

dc; : » :
== —div(c;- ) +div(Diepy - grade;) + Y Vi-r (6.9)

Die Bilanz setzt sich zusammen aus einem Konvektions-, einem Dispersions- und einem Reaktionsterm. Zur
Vereinfachung der Stoffbilanz wurden folgende Annahmen getroffen und mittels Kriterien iiberpriift (siche
Anhang A.1.2):

e Es liegen stationdre Bedingungen im Reaktor vor.

e Pseudohomogenes 1-dimensionales Modell ohne axiale Dispersion, bei dem die Konvektion gegen-
iiber dem dispersiven Transport dominiert: Die Anderung der Konzentration erfolgt nur in Flussrich-

tung.
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Tabelle 6.3.: Reaktorgeometrie, Membraneigenschaften, Betriebs- und Kinetikparameter zur Modellierung eines
Prototyp-Membranreaktors.

Bereich Parameter Fall a Fall b Einheit
Geometrie [ 100 200 mm

b 25 100 mm

h 2 2 mm

Zahl der Kandle 1 1 -
Membran-Modul X Qo.p 2,80-1077 2,80-10"7 molm ‘s 'Pa—0”

E.p 14,6 14,6 kJmol ™!

SMembran 12,5 12,5 um

SBlech 0,55 0,55 -

PPerm 1 1 bar
Betriebsparameter MK ar 0,07-5,5 0,56-44 g

T 623 623 K

p 10 10 bar

Tinod 125-2000  500-2000  kgsm 3

MCHI/N, 70/30 70/30 Mol-%/Mol-%
Kinetik: LHHW-Ansatz ko 2,76-107%  2,76:-107%  mol gy, s

E, 31,9 31,9 kJmol™!

Chiz perms VH2,Perm dViz perm
Nii2,perm | AAMembran ‘ ‘
|
: h )
ni,O . . ni,aus
—_— =A. e ———m——_
CLo \./i,o Ci 2z Vi,z_A u; \/ dV Ci z+dz> Vi,z+dz Claus \./i,aus
b~ T T !

Chz,ret VH2,Ret
0 A/ z z+dz | e e

Abbildung 6.6.: Schematische Darstellung des Mikrokanals mit idealer Pfropfenstromung und integrierter Membran
zur Hp-Abtrennung.

e Es liegt Kolbenstromung auf der Retentat- und der Permeatseite vor. Axiale Dispersion sowie innere

und duBere Stofftransportlimitierungen konnen vernachlidssigt werden.

e Im Reaktor treten keine Temperaturgradienten auf und Warmeverluste an die Umgebung sind zu ver-

nachléssigen.
e Der Druckverlust zwischen Reaktoreingang und -ausgang ist vernachléssigbar klein.
e Die Gasphase verhilt sich wie ein ideales Gas.
e Die Reaktion findet ausschlieBlich auf der Retentatseite im katalytischen Festbett statt.

e Die H,-Diffusion durch die Pd-Membran erfolgt nach dem Sievert’schen Gesetz in Gleichung 5.1.
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6.2. Simulation des mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktors

Auf der Retentatseite ergibt sich aus der allgemeinen Gleichung 6.9 die Stoftbilanz der Komponente i in
Gleichung 6.10 (ausgenommen H,). Die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit r erfolgt mit dem
kinetischen LHHW-Ansatz aus Gleichung 2.19.

de; 1 du
—_— = i r—Ci— 6.10
dz y <Vl r—c; dZ) ( )

Das Produkt H> wurde durch die benachbarte Pd-Membran abgetrennt, daher verringert sich der Stoffstrom

aus der Retentatseite um diesen Term in Gleichung 6.11.

dep, 1 v du 0
dz u \'""

1
. r—Cry,— — (RT 0,5 CO,S —CO’S 1 6.11
th dz  SMmembran ( ) ( H ,Ret Hz,Perm) h ( )

Die Geschwindigkeit der Gasmischung «# im Kanal dndert sich wihrend der Reaktion. Sie hingt dabei von
der Hp-Abtrennrate der Membran und der Reaktionsgeschwindigkeit in Gleichung 6.12 ab.
du Q (RT)'®

1 RT
0,5 0,5
— = : “(CH, Ret — CH =+ —) Vir 6.12
dZ SMembran p (Hz,REt Hz,Perm) h p Z L ( )

Der H,-Stoffstrom VHLperm durch ein differentielles Element der Membran beinhaltet die H,-Flussdichte
und berechnet sich mit der Kanalbreite » nach Gleichung 6.13.
dVHz,Perm _ Q (RT)LS

0,5 0,5
dz SMemb . p ' (CHLR"[ o CH27Perm) b (6.13)
emobran

6.2.3. Mathematische Umsetzung der Reaktormodellierung

Die Modellierung des Membranreaktors wurde mit MATLAB durchgefiihrt. Der Ablauf des Programmes
ist Abbildung 6.7 zu entnehmen. Die verschiedenen Differentialgleichungen zur Beschreibung der Stoff-
bilanz der unterschiedlichen Komponenten, der Geschwindigkeit im Kanal und der H,-Abtrennung durch
die Membran aus den Gleichungen 6.10 - 6.13 wurden mit der MATLAB-Funktion ode45 gelost. Mit Hilfe
dieses zur Losung von Differentialgleichungen geeigneten Solvers, der auf dem Runge-Kutta-Algorithmus
vierter Ordnung beruht [170], konnten die Stoffstrome der verschiedenen Komponenten in Abhingigkeit
von der Kanalldnge bestimmt werden. Bei gegebener Reaktorlange / wurde aus dem Modell u.a. der MCH-

Umsatz und der H>-Abtrenngrad ermittelt.

6.2.4. Diskussion der Reaktormodellierung

Im Paritdtsdiagramm in Abbildung 6.8(a) wurden die an den jeweiligen Betriebspunkten berechneten Um-
sitze den experimentellen Umsitzen gegeniibergestellt. Die Modellierung der verschiedenen Membran-
Testmodule in Tabelle 5.1 gelang unterschiedlich gut: Die Umsitze von Membran-Modul A konnten mit
dem Modell zutreffend abgebildet werden und die Abweichung von den Experimenten war kleiner als 20 %.
Samtliche berechneten Umsédtze von Membran-Modul B, C und D waren im Vergleich zu den experimen-
tellen Umsétzen geringer und es kam teilweise zu einer Abweichung von iiber 20 %. Die Unterschitzung
der Umsitze beruhte u.a. auf dem verwendeten Modellansatz fiir die Reaktionskinetik (LHHW-Ansatz): Im
Vorfeld der Modellierung wurden die Parameter ky und E, an Experimente des Katalysators Kat 2 angepasst

(siehe Kapitel 6.1.4). Diese Experimente wurden bei 1 bar und ohne Variation der Verweilzeit durchgefiihrt,
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Abbildung 6.7.: Ablaufdiagramm des Programmes zur Modellierung eines mikrostrukturierten Membranreaktors mit
MATLAB.

wihrend die Modellierung der Membran-Testmodule bei 9-13 bar betrachtet wurde. Daher ist fiir die Be-
stimmung der Kinetik in zukiinftigen Arbeiten die Einbeziehung von weiteren experimentellen Daten unter
erhohtem Reaktordruck notwendig, um eine zutreffendere Beschreibung der Reaktionskinetik im Membran-
reaktor zu erhalten.

Die Werte des modellierten H,-Abtrenngrades sind dem Paritdtsdiagramm in Abbildung 6.8(b) zu entneh-
men. Die berechneten H,-Abtrenngrade von Membran-Modul B und C stimmen gut mit den experimentellen
Werten iiberein. Bei Membran-Modul D waren die berechneten H,-Abtrenngrade geringer im Vergleich zu
den experimentellen Werten und es kam zu stirkeren Abweichungen im Vergleich zu Membran-Modul C,
welches ebenfalls Lochbleche zum Stiitzen der Membran enthielt. Bei beiden Modulen C und D wurde die
geringere frei zugédngliche Oberfliche der Membran in Tabelle 5.1 individuell mit dem jeweiligen Faktor
JBiec, berlicksichtigt. Diese Beschreibung reichte bei Membran-Modul C aus, wihrend es bei Membran-
Modul D zu Abweichungen zwischen Modell und Experiment kam. Eine Abweichung von iiber 20 % wurde
bei Membran-Modul A beobachtet, der berechnete H,-Abtrenngrad fiel dabei grofer aus als der experimen-
telle Wert. Die Bestimmung der Permeanz war bei Membran-Modul A mit Abweichungen behaftet (siehe

Abbildung 5.6), sodass die ermittelten Membraneigenschaften das Modul A nicht genau beschrieben. Eine
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geringere H,-Abtrennung im Experiment deutet auf Probleme mit dem Stofftransport in der 2 mm hohen
Katalysatorschiittung hin. In nachfolgenden Arbeiten sollten im Rahmen eines zweidimensionalen Modells
die Stofftransporteffekte in der Katalysatorschiittung zutreffender beschrieben werden. Eine Beeinflussung
der Membranfunktion durch Koksbildung (siehe Kapitel 5.4) wurde in dieser Arbeit unter Verwendung des

eindimensionalen mathematischen Modells ebenfalls nicht beriicksichtigt.

1,0 - 1,0 -
A Membran-Modul A - A Membran-Modul A
e Membran-Modul B e Membran-Modul B
084 @ Membran-ModulC| ./ . 084 © Membran-ModulC| .
v Membran-Modul D |- o N v Membran-Modul D |-
J g © /7 /,
/ ,-'o e © / 7
0,6 7 7 ”D = 2 0,6 -20% -
5 v ) /’
2 ’ . = / -
5 -20%, -~ B wvao 3 " +20%
X 0,4 // L va ., 0,4 /,’ v
S 420% T Asid
’ .7 —_ ’ 7
// L7 8 e w°
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o 02 g -
S 4V
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0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Xyichexo 7] exp. H,-Abtrenngrad [-]
(a) (b)

Abbildung 6.8.: Parititsdiagramme: (a) berechneter Umsatz Xycy por in Abhédngigkeit vom experimentellen Um-
satz XycHexp und (b) berechneter H-Abtrenngrad in Abhingigkeit vom experimentellen H>-
Abtrenngrad. Verwendung des LHHW-Ansatzes bei der Modellierung von Membran-Modul A, B,
Cund D.

Der in Kapitel 5.4.2 ausfiihrlich diskutierte Einfluss der Betriebsparameter auf den Umsatz und den H,-
Abtrenngrad wurde mit den modellierten Werten exemplarisch anhand des Parameters Druck betrachtet. In
Abbildung 6.9(a) sind die drei experimentellen Betriebspunkte X,,, aus Membran-Modul C zu sehen, die
bei 9 und 11 bar unterhalb des Gleichgewichtsumsatzes Xggw (ohne Verwendung einer Membran) liegen.
Bei 13 bar nahm die Triebkraft der H,-Abtrennung zu und es kam zu einer grofleren Verschiebung des
Gleichgewichtes zur Produktseite. Daher lag der experimentelle Umsatz unter Verwendung einer Membran
hoher als der Gleichgewichtsumsatz ohne Membran. Die berechneten MCH-Umsitze Xj,, erreichten nicht
das Niveau der iibrigen Umsitze, sondern lagen unterhalb von X,,, und Xgew. Wie bereits anhand von
Abbildung 6.8(a) erldutert wurde, war die Beschreibung der Reaktionskinetik in der Modellierung unzurei-
chend und der berechnete Umsatz lag deutlich unter dem experimentellen Wert. Der bei den Experimenten
beobachtete Zusammenhang, dass die Umsétze mit steigendem Druck geringer werden, wurde auch mittels
Modellierung abgebildet. Die Ubereinstimmung von Experiment und Modell gelang in Bezug auf den in
Abbildung 6.9(b) dargestellten H,-Abtrenngrad besser.

Insgesamt ist die Modellierung der Dehydrierung von MCH im Membranreaktor durchfiihrbar und gibt die
Zusammenhinge zwischen Betriebsparametern und Umsatz bzw. H,-Abtrenngrad zutreffend wieder. In Be-
zug auf den Umsatz sollte beachtet werden, dass die berechneten Werte stets unterhalb der experimentellen

Werte liegen. Diese Abweichungen sind auf eine ungenaue Beschreibung der Reaktionskinetik zuriickzu-
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Abbildung 6.9.: (a) Umsatz Xy;cy und (b) Hy-Abtrenngrad in Abhéngigkeit vom Druck. Verwendung des LHHW-
Ansatzes bei der Modellierung von Membran-Modul C, ¥ = 350 °C und 7,4 = 125 kgsm’3.

fiihren. Daher ist fiir nachfolgende Arbeiten eine Verbesserung des kinetischen Modells unter Einbeziehung
von experimentellen Daten bei einem hoheren Druck zu empfehlen. Die Beriicksichtigung der Stiitzstruktu-
ren gelang anhand des Faktors fg;., und es wurde insgesamt eine gute Ubereinstimmung von Modell und

Experiment in Bezug auf den H,-Abtrenngrad erreicht.

6.2.5. Auslegung eines Prototyp-Membranreaktors und die Integration des Katalysators

Ein Prototyp-Membranreaktor, der sich fiir die Speicherung von Wirmeenergie eignet, erfordert eine Ver-
groBerung der Membranfliche, um eine effektive Abtrennung des Produktes H, zu ermdglichen. Daher
wurde bei der Auslegung des Prototyp-Membranreaktors bei verschiedenen Verweilzeiten nach einem ge-
eigneten Verhiltnis von Apsempran/Miq gesucht. Bei der Modellierung des Prototyp-Reaktors wurden zwei
verschiedene Fille untersucht: Im Fall a wurde eine Membran mit einer Lange von 100 mm betrachtet, wih-
rend die Linge der Membran im Fall b mit 200 mm doppelt so grof3 war. Die entsprechenden Parameter der
Fille a und b sind Tabelle 6.3 zu entnehmen. Nach erfolgter Modellierung wurde der Wirmeenergiestrom Q
nach Gleichung 6.14 abgeschitzt, welcher zum Dehydrieren des Eduktes MCH benétigt wurde. Dabei wur-

den der berechnete Massenstrom rity;cy und die Reaktionsenthalpie AHg aus Tabelle 2.1 verwendet.

O = —MH  Af, (6.14)
Mpyicu

Aus der Befiillung des Membran-Moduls C in Kapitel 5 ist bekannt, dass auf eine Fliche von 100 mm?
eine Katalysatormasse von 0,22 g eingebracht werden kann und somit das Verhiltnis von Apzempran/Miar
455 mm* g~! betrigt. Fiir den Prototyp-Membranreaktor, der in zwei unterschiedlichen GroBen betrachtet
wurde (Geometrie sieche Tabelle 6.3), folgt daraus eine maximale Befiillung mit Katalysatorpulver im Fall a
in Hohe von 5,5 g und im Fall b in Hohe von 44 g. Die Masse wird durch das Volumen des Mikro-Festbettes
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begrenzt. Die Schiittung kann wie im Membran-Modul D mit Inertpulver verdiinnt werden. Somit entsteht
die Moglichkeit, die katalytisch aktive Masse stufenlos zu verringern.

Eine Alternative zum Katalysatorpulver besteht in der Integration des Katalysators als Schicht. In diesem
Fall konnen im Prototyp-Membranreaktor 125 Mikrokanile mit einer Kanal- und Stegbreite von jeweils
0,2 mm mit Katalysator beschichtet werden. Die Masse der Katalysatorschicht ldsst sich anhand der Her-
stellung von Katalysator Kat 2 in Kapitel 3.1.2 abschitzen. Der Klemmreaktor in Kapitel 4.1 wurde mit
29 Reaktorfolien befiillt, auf denen zuvor 1,21 g Katalysator aufgetragen wurde. Daraus ergibt sich fiir eine
Katalysatorschicht im Mikrokanal ein Verhiltnis von Oberfliche zu Katalysatormasse von 35714 mm?g~".
Aus diesem empirischen Wert folgt fiir den Prototyp-Membranreaktor die Integration von Katalysator in
Form von beschichteten Kanilen mit einer Masse von 0,07 g (Fall a) bzw. 0,56 g (Fall b).

Nach der Abschitzung der Katalysatormasse werden fiir die Auslegung des Prototyp-Membranreaktors mit
der Geometrie von Fall a zwei Grenzfille diskutiert: die Integration einer minimalen Masse von 0,07 g als
Katalysatorschicht und die maximale Masse von 5,5 g als Katalysatorpulver. Die Abhingigkeit der Verweil-
zeit T4 vom Umsatz Xy,cy und H,-Abtrenngrad ist Abbildung 6.10 zu entnehmen. Bei gleicher Verweil-
zeit unterscheiden sich die jeweiligen Volumenstrome, da eine unterschiedlich hohe Katalysatormasse in
der Schicht bzw. als Pulver eingesetzt wurde. Mit einer gro3en Verweilzeit wird Vollumsatz sowie ein sehr
hoher Abtrenngrad erzielt. Bei der Katalysatorschicht mit der geringen Katalysatormasse ist dies bei einer
Verweilzeit >500kgsm ™ der Fall, wihrend beim Katalysatorpulver mit der groBeren Katalysatormasse

auch eine hohere Verweilzeit >2000 kg sm > erforderlich wird.
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87 08
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-3 .
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Abbildung 6.10.: (a) Modellierter Umsatz Xy;cgy und (b) modellierter H>-Abtrenngrad in Abhéngigkeit von der Ver-
weilzeit 7,4 fiir den Katalysator in Schicht- und Pulverform. Verwendung des LHHW-Ansatzes bei
der Modellierung von Membran-Modul X Fall a, ¢ =350°C und p = 10 bar.

Im Rahmen des LORC-Systems soll die Dehydrierung von MCH zur Wirmespeicherung genutzt werden.
Dabei ist nach Gleichung 6.14 die Menge des gespeicherten Wirmeenergiestromes proportional zur Ho-
he des MCH-Eduktstromes. Damit moglichst viel Energie im System gespeichert werden kann, sollte der
Eduktstrom grof3 gewéhlt werden. Aus Abbildung 6.11 folgt, dass bei kleinen Verweilzeiten, d.h. bei einem
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gro3en Eduktstrom, der gespeicherte Warmeenergiestrom besonders grof3 ist. Daher sollte fiir den effizi-
enten Betrieb des Reaktors die Verweilzeit an dem Punkt gewihlt werden, wenn der maximal erzielbare
Umsatz und die H,-Abtrennung nur knapp erreicht werden. Dieses Kriterium wurde mit dem Erzielen von
97,0 % des maximalen Umsatzes bzw. 98,5 % des maximalen H,-Abtrenngrades erfiillt: Im Fall a betriigt die
optimale Verweilzeit fiir die Katalysatorschicht 500 kgsm > und fiir das Katalysatorpulver 2000 kg sm 3.
Der gespeicherte Warmeenergiestrom féllt beim Katalysatorpulver mit 25,1 W wesentlich gréBer aus im
Vergleich zur Katalysatorschicht mit 1,3 W, da die hohere Katalysatormasse des Pulvers (5,5 g) mit einem
groBeren MCH-Strom in Hohe von 43,4 gh~! einhergeht. Bei der Schicht fillt die eingebaute Katalysator-
masse mit 0,07 g sehr klein aus. Zum Erzielen von Vollumsatz wird ein MCH-Strom in Hohe von 2,2 gh ™!
benotigt, der einen entsprechend geringen Wirmeeintrag zur Folge hat. Aus diesen Ergebnissen folgt fiir
die Integration des Katalysators in den Prototyp-Membranreaktor, dass eine Katalysatorschiittung mit einer
groBeren Masse zu bevorzugen ist. Eine Erhohung der Katalysatormasse gelingt auch im Rahmen des Be-
schichtungsvorganges bei der Katalysatorschicht. Die Einstellung unterschiedlicher Katalysatormassen mit

dem Pulver ist jedoch wesentlich einfacher und flexibel.

7004 e Schicht
N Pulver

Warmeenergiestrom [W]

100

‘ ‘ \ ‘ \ ‘ \
0 500 1000 1500 2000
[kgsm™]

Imod

Abbildung 6.11.: Modellierter Wiarmeenergiestrom in Abhingigkeit von der Verweilzeit 7,,,, fiir den Katalysator in
Schicht- und Pulverform. Verwendung des LHHW-Ansatzes bei der Modellierung von Membran-
Modul X Fall a, ¥ =350°C und p = 10 bar.

Die Wahl einer optimalen Verweilzeit T,,,4,0p; Wird in Abbildung 6.10 fiir zwei unterschiedliche Verhiltnisse
von Aprempran/Mie: anhand der Beispiele Katalysatorschicht (Apzempran/Mxar = 35714 mm? g‘l) und Kataly-
satorpulver (Apyempran/Mrar = 455 mm? g~ 1) gezeigt. Diese ist auf simtliche Membrangeometrien und Kata-
lysatormassen in Abbildung 6.12 iibertragbar. In Abbildung 6.12(a) ist der Umsatz Xycy in Abhédngigkeit
vom Verhiltnis von Apembran/Miqr bei fiinf verschiedenen Verweilzeiten zu sehen. Bei einer konstanten Ver-
weilzeit werden besonders hohe Umsitze mit einem hohen Verhiltnis von Apsempran/Mia €rzielt. Auch der
H,-Abtrenngrad in Abbildung 6.12(b) wird bei einem gro3en Verhiltnis von Apseppran/Mia hoher. Die ef-
fektive Nutzung des Reaktors (Vollumsatz, maximale H,-Abtrennung und Wirmeenergiestrom) bei Tyq,0pr

ist mit steigender Verweilzeit bei einem abnehmenden Verhéltnis von Apsempran/Mi e moglich.
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Abbildung 6.12.: (a) Modellierter Umsatz Xy;cy und (b) modellierter H,-Abtrenngrad in Abhingigkeit vom Verhiltnis
AMembran/Miqr bel funf verschiedenen Verweilzeiten 7,,,4. Die effektive Nutzung des Reaktors bei
Tinod,opt Andert sich mit dem Verhiltnis von Apzempran/mia:. Verwendung des LHHW-Ansatzes bei
der Modellierung von Membran-Modul X Fall a, © =350 °C und p = 10 bar.

Der Wirmeenergiestrom ist in Abhingigkeit des Verhiltnisses von Apsempran/Miae in Abbildung 6.13(a) fiir
den Fall a dargestellt. Bei konstanter Verweilzeit nimmt die gespeicherte Energie mit abnehmendem Verhilt-
nis von Apfempran/Miar zu. Auch die optimale Nutzung des Reaktors bei 7,04 0 18t bei kleinen Verhiltnissen
von Aprembran!/Mia besonders glinstig. Dieser Fall liegt fiir das Katalysatorpulver vor: Bei einer konstanten,
frei zugédnglichen Membranflache Apempran hat die Verwendung einer moglichst groen Katalysatormasse
mgg eine hohe Speicherung von Wirmeenergie zur Folge. Aus diesem Grund sollte die Katalysatorschiit-
tung bei optimalen Betriebsbedingungen nicht mit Inertmaterial verdiinnt werden.

Fiir das reine Katalysatorpulver kann wegen der begrenzten Hohe der Schiittung kein geringeres Verhéltnis
vON Apfembran! Mkar = 455 mm? g~ ! gewihlt werden. Im Fall a bei einer Membranfliche von 2500 mm? kann
somit ein Wirmeenergiestrom von 25,1 W bei einer Verweilzeit von 2000 kg sm > gespeichert werden. Da-
mit das in Kapitel 1.2 vorgestellte LORC-System mit der Speicherung von 50 kW Wirmeenergie technisch
realisiert werden kann, ist ein Scale-up vom Laborreaktor (Prototyp-Membranreaktor) bis zur Anwendung
im LORC-System iiber ein Numbering-up notwendig. Ohne die Beriicksichtigung von Umwandlungsver-
lusten wird der Betrieb von 1990 parallel zueinander geschalteten Prototyp-Modulen notwendig. Diese hohe
Zahl an Elementen sorgt fiir Probleme bei der technischen Umsetzung.

Zur Reduzierung der benotigten Prototyp-Module besteht die Moglichkeit, die Membranfldche und die Ka-
talysatormasse im konstanten Verhiltnis von 455 mm? g~ zueinander mit Ayempran = 20000 mm? (Fall b)
zu erhohen. Der direkte Vergleich unterschiedlich groer Membranfldchen in Abhingigkeit von der optima-
len Verweilzeit ist Abbildung 6.13(b) zu entnehmen. Mit dem groeren Membranreaktor in Fall b werden
bei gleicher Verweilzeit deutlich hohere Mengen Energie gespeichert. Die Vergrolerung der Membranfla-
che geht mit der Erhohung der Katalysatormasse im Reaktor einher, die direkt mit der Verweilzeit und

dem Eduktvolumenstrom in Gleichung 4.1 gekoppelt ist. Im betrachteten Bereich der Verweilzeit von 125-

125



6. Modellierung der Reaktionskinetik und des mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktors

70
—— 125 kgsm” 700 --e-- Fall a)
80y | 250 kgsm™ o0 ~-m- Fall b)
— i . 600 -
550 T R I 500 kgsm z
£ |1 R 1000 kgsm™ c 500
g0 -~ 2000 kgsm® s
w40+ 7
2 L ° 1 2 400 -
<2 AR mod,opt o
© “. : \\\ g /////.
830*\:\ A € 300 o
Q i \ 3
E “\ \\. N g i _ -
520 :® 200 =
= ' = .
109 % 100 w
0. @ - @ @@
O T T T T T T T T T T T T T T : . ‘ : ‘
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000 35000 0 500 1000 1500 2000
2 -1 5
AMembran/mKat [mm*g] Tnod,opt [kgsm™]
@ (b)

Abbildung 6.13.: Modellierter Wirmeenergiestrom Q (a) in Abhingigkeit vom Verhiltnis Apjempran/Mixa: bei fiinf ver-
schiedenen Verweilzeiten 7,,,;, Membran-Modul X Fall a und (b) in Abhingigkeit von der optimalen
Verweilzeit Ty04,0pr bei einem konstanten Verhéltnis Apzempran/Miar. Voneinander abhéingige Varia-
tion der Membranfldache und Katalysatormasse: Fall a Apzempran = 2500 mm?, mgg = 5.5 g und Fall

b Aptembran = 20000 mm?, myq = 44 g. Verwendung des LHHW-Ansatzes bei der Modellierung von
Membran-Modul X, © = 350°C und p = 10 bar.

2000 kgsm~> liegt der gespeicherte Wirmeenergiestrom im kleineren Reaktor von Fall a im Bereich von
7-25 W. Beim groflen Reaktor (Fall b) wird unter Beriicksichtigung der gleichen Verweilzeiten ein Wirme-
energiestrom von 58-201 W gespeichert. Somit kann beim gro3en Reaktor mit einer hohen Verweilzeit die

Menge der gespeicherten Energie stdrker erhoht werden.

Unter der Verwendung einer Schiittung im Fall b, die mit 44 g vollstindig aus Katalysatorpulver besteht,

kann bei einer Verweilzeit von 2000 kgsm >, einer Temperatur von 350 °C und einem Druck von 10 bar in

der Reaktionszone Vollumsatz sowie eine sehr hohe H,-Abtrennung erzielt werden. Zum Dehydrieren von
MCH im planaren Membranreaktor wird eine Energie von insgesamt 201 W benétigt. Fiir die Realisierung
des LORC-Systems mit 50 kW werden somit mindestens 249 Prototyp-Module mit je einer 200 mm lan-
gen und breiten, 12,5 um diinnen Pd-Membran parallel zueinander geschaltet. Diese ca. 10 mm hohen, sehr
kompakten Elemente (siehe Skizze in Abbildung 1.3) lassen sich im Rahmen eines modularen Konzeptes
zusammenfassen. Zur Verringerung der Hohe des Gesamtspeichers werden die 250 Prototyp-Module auf
fiinf parallele Stapel verteilt. Fiir die Speicherung von 50 kW Wéirmeenergie ergeben sich somit fiinf Stapel
aus jeweils 50 Modulen, die unabhiingig voneinander betrieben werden konnen. Dieses modulare Konzept
ermOglicht einen schnellen Austausch von defekten Membran-Modulen und hat bei Reparaturarbeiten den
Vorteil, dass jeweils vier Stapel weiterhin betrieben werden konnen. Eine grobe Abschitzung der Mindest-

grofe des beschriebenen gesamten Wirmespeichers ergibt ohne Beriicksichtigung der ein- und ausgehenden

Rohrleitungen fiinf Quader mit jeweils einer Linge und Breite von 200 mm und einer Héhe von ca. 500 mm.
Ein Gehéduse mit dem Eingang des Eduktstromes und den Ausgéingen des Retentat- und Permeatstromes

umgibt die vier aus Prototyp-Modulen bestehenden Stapel. Zudem liegt eine Vorrichtung zur Leitung des
Heizmediums in die jeweilige Heizzone an.

126



6.2. Simulation des mikrostrukturierten Prototyp-Membranreaktors

In nachfolgenden Arbeiten konnten weitergehende Simulations-Studien zur Stoff- und Energiebilanz so-
wie die Verzahnung der Prozesse Dehydrierung, Hydrierung und H»-Speicherung in Metallhydriden erstellt
werden, welche wertvolle Hinweise fiir den Betrieb eines effizienten Gesamtsystems zur Wérmespeicherung

geben.
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7. Zusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wurde eine Machbarkeitsstudie zur endothermen Dehydrierung von Methylcy-
clohexan als kompaktes Element des Wirmespeicherkonzeptes LORC vorgestellt. Dieses Speichersystem
soll dezentral, direkt am Ort der Primédrenergiequelle umgesetzt werden, um iiberschiissige Wirmeenergie
aus Solarkraftwerken oder industriellen Prozessen speichern und spiter in Elektrizitit umwandeln zu kon-
nen. Das Prinzip der Speicherung beruht auf der chemischen Reaktion des fliissigen organischen Hydrides
Methylcyclohexan, welches in einem Kreislauf aus Dehydrierung und Hydrierung zu seinem korrespondie-
renden ungesittigten Kohlenwasserstoff Toluol umgewandelt werden kann. Bei der Reaktion wird Wasser-
stoff freigesetzt bzw. eingelagert.

Fiir die experimentelle Umsetzung der Dehydrierung wurde ein neuartiges planares Membran-Modul mit
mikrostrukturiertem Festbett gewihlt: In diesem Reaktor wird die Nutzung der effizienten Wirme- und
Stoffiibertragung in der Mikrostruktur mit der Abscheidung von reinem Wasserstoff an einer integrierten
Pd-Membran vereint. Bei der reversiblen Dehydrierung im Membranreaktor wird mit der in-situ Abtren-
nung von Wasserstoff eine Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite hin bewirkt, welche hohere
Umsitze zur Folge hat im Vergleich zu Reaktoren ohne Membran.

Eine Studie zur Entwicklung des Katalysators wurde im mikrostrukturierten Klemmreaktor durchgefiihrt.
Zu diesem Zweck wurden mikrostrukturierte Metallfolien mit insgesamt fiinf verschiedenen Katalysatoren
beschichtet. Zur Herstellung eines Pt/y-Al,Oz-Katalysators wurde ein Sol-Gel-Verfahren verwendet: Die
Homogenitét der Triagerschicht in den Mikrokanilen wurde verbessert, indem unterschiedliche Parameter
angepasst wurden, darunter das Beschichtungswerkzeug, die Kanalgeometrie, die Vorbehandlung der Me-
talloberfliche und die Trocknung. Eine groflere Katalysatormasse pro mikrostrukturierter Folie wurde iiber
die Zugabe von Al,O3-Partikeln in das Gel erzielt. Die Imprédgnierung der Trigerschicht mit Pt (bzw. Sn)
erfolgte schlieBlich mit einer definierten Menge Pt(NO3),-Losung (bzw. SnCl-Losung) pro Triger. Dabei
wurde eine Pt-Beladung von 1 Gew.-% gewihlt, um eine moglichst grofle aktive Oberfliache bei einer ho-
hen Pt-Dispersion zu erhalten. Fiir die Integration des Katalysators in den Reaktor als Festbett wurde ein
vergleichbares Katalysatorpulver hergestellt. Die Beschichtung der mikrostrukturierten Folien mit einem
Pt/Ce0,-ZrO,-Katalysator erfolgte nach einer bereits entwickelten Rezeptur in einem einzigen Schritt. Zum
Vergleich wurden die selbst hergestellten Katalysatorschichten einem kommerziell verfiigbaren 0,5 Gew.-%
Pt/Al, O3-Katalysator gegeniibergestellt, der zuvor ebenso als Schicht auf mikrostrukturierten Folien préipa-
riert wurde. Die Eigenschaften der verschiedenen Katalysatoren wurden umfassend u.a. mittels REM, N,-
Physisorption, H-Chemisorption, ESMA und ICP-OES charakterisiert und schlieflich hinsichtlich Ober-
flache, Verteilung der Aktivkomponente und Reproduzierbarkeit diskutiert.

Die verschiedenen Katalysatoren wurden im mikrostrukturierten Klemmreaktor getestet. Der Katalysator
mit der hochsten Aktivitdt bestand aus der Aktivkomponente Pt und dem porosen Triager y-Al,O3. Alle
getesteten Katalysatoren desaktivierten sehr schnell bei Umgebungsdruck. Ergebnisse verschiedener Ana-
lysen, u.a. GC, EDS, UHV-XPS und ESMA, deuteten auf die Bildung von Koks in den Mikrokanilen hin.

Koks blockiert die aktiven Zentren des Katalysators und bewirkt somit deren Desaktivierung. Mit Hilfe

129



7. Zusammenfassung

der Raman-Spektroskopie konnte schlieflich Kohlenstoff (sog. furnace carbon black) auf der Katalysator-
oberfliche nachgewiesen werden. Nach einer zweistufigen Regeneration des Katalysators, bestehend aus
Oxidation und Reduktion, war es moglich, die urspriingliche Aktivitit des Katalysators wiederherzustellen.
MafBnahmen, die in anderen Forschungsarbeiten eine Verringerung der Desaktivierung herbeifiihrten, darun-
ter die Verwendung eines Pt-Sn-Katalysators oder eines CeO,-ZrO,-Trigers, zeigten keine Wirkung. Eine
Verringerung der Desaktivierung des Katalysators konnte durch die Wahl geeigneter Betriebsparameter her-
beigefiihrt werden: Insbesondere ein hoher Druck und eine H>-Dosierung in den Eduktstrom wirkten sich
positiv auf die Stabilitdt des Katalysators im mikrostrukturierten Klemmreaktor aus. Bei Untersuchungen
im gradientenfreien Kreislaufreaktor wurde eine geringere Geschwindigkeit der Desaktivierung beobachtet.
Die Koksbildung auf dem Katalysator wurde in dem riickvermischten Reaktor durch die dauerhafte Anwe-
senheit von H, in der Reaktionszone gehemmt. Bei der Entnahme des Katalysatorpulvers nach verschiede-
nen Reaktorlaufzeiten wurde eine Farbinderung von anfinglich weil} iiber hellgrau bis hin zu dunkelgrau
beobachtet. Mit Hilfe einer TGA wurde schlieBlich die Koksmenge auf den Pulverproben in Abhingigkeit
von der Reaktorlaufzeit bestimmit.

Die Geschwindigkeit der Desaktivierung fiel im mikrostrukturierten Membran-Modul am geringsten aus
im Vergleich zu der beobachteten Desaktivierung im Klemm- und Kreislaufreaktor. Aufgrund eines hohen
H,-Partialdruckes in der Reaktionszone und dem Betrieb ohne Spiilgas in der Abtrennzone diffundierte H
am Reaktoreingang zuriick durch die Membran und wirkte sich hemmend auf die Koksbildung am Kataly-
sator aus. Im mikrostrukturierten Membranreaktor wurde die Dehydrierung von MCH erfolgreich durchge-
fiihrt: Es wurde die Verschiebung des Gleichgewichtes zur Produktseite hin beobachtet, welche mit Hilfe
der in-situ Hp-Abtrennung aus der Reaktionszone erreicht wurde. Eine Erhohung des H,-Abtrenngrades im
Membran-Modul erwies sich als vorteilhaft, da diese einen positiven Einfluss auf den Umsatz ausiibte. Sie
wurde mit Hilfe einer groleren Verweilzeit, eines steigenden MCH/N;-Anteils, einem hoheren Druck und
unter Verwendung von Spiilgas erzielt.

Die Uberpriifung der Stabilitit der Pd-Membran erfolgte regelmiBig anhand von Permeationsmessungen
mit reinem H, bzw. N,. Die Werte der Permselektivitdt waren auf einem hohen Niveau, sodass trotz nachge-
wiesener Koksablagerungen auf dem Katalysator keine Beeintriachtigung der H,-Abtrennung an der direkt
benachbarten Membran vorlag. Allerdings nahm die Permselektivitit nach jeder Katalysator-Regeneration
ab. Im Rahmen der Oxidation bildeten sich an der Pd-Membran Defekte aus, die eine Leckage zur Folge
hatten. Nachdem in einem weiteren Modul bei der Oxidation eine geringere O-Menge verwendet wurde,
blieb die Membran tiber 500 £ bei 13 bar und 400 °C stabil.

Im Zuge der experimentellen Entwicklung des Membran-Moduls wurden Lochbleche als Stiitzstrukturen di-
rekt ober- und unterhalb der Pd-Membran eingefiigt. Die mechanische Beanspruchung der Membran durch
den anliegenden Reaktordruck auf der Reaktionsseite und die hierdurch bedingte Bildung von Rissen an
den Réndern der direkt anliegenden Mikrokanile wurde deutlich verringert. Ein Vergleich zwischen einer
selbsttragenden und einer gestiitzten Membran zeigte, dass die Verwendung einer Stiitzstruktur zu gerin-
geren Umsitzen fiihrte. Die fiir eine Hy-Abtrennung frei zugéngliche Membranoberflache wurde durch die
zusitzlichen Stiitzstrukturen reduziert. Zur Steigerung des H,-Abtrenngrades wurden die H-Diffusion an
der Membran und die H>-Bildung in der Katalysatorschiittung genauer aufeinander abgestimmt. Dies wur-
de tiber ein groBeres Verhiltnis von Membranoberfliche zu Katalysatormasse erreicht, indem bei gleicher
Geometrie und Aufbau des Membran-Moduls der Katalysator teilweise durch Inertmaterial ersetzt wurde.

Die experimentelle Umsetzung der Dehydrierung im Membran-Modul bildete die Grundlage fiir eine an-
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schlieBende theoretische Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors.

Fiir eine zuverldssige Reaktormodellierung ist es unumginglich, die katalytische Reaktion moglichst zu-
treffend zu beschreiben. Aus den Kinetikstudien verschiedener Forschungsgruppen zur Dehydrierung von
Methylcyclohexan mit Pt/Al,O3-Katalysator wurden zwei mechanistische Ansitze genauer betrachtet: der
LHHW- und der HP-Ansatz. Im Zuge der Experimente im Kreislaufreaktor wurde deutlich, dass die Para-
meter der Forschungsarbeit von Usman et al. nicht vollstindig tibernommen werden konnen. Eine eigene
Anpassung der Kinetikparameter ko und E, ergab schlieBlich eine addquatere Beschreibung der Reaktions-
kinetik in beiden Fillen. Fiir die weitere Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors wurde der
druckunabhingige LHHW-Ansatz ausgewihlt, da die Durchfithrung der Experimente im Kreislaufreaktor
bei 1 bar erfolgte und weitere Messungen bei hoherem Druck nach einem Motorschaden nicht mehr mog-
lich waren.

Zur theoretischen Beschreibung des mikrostrukturierten Membranreaktors wurde ein eindimensionales PFR-
Reaktormodell gewihlt. Die Uberpriifung der Plausibilitit der Modellierung erfolgte anhand der experimen-
tellen Daten, die zuvor in den Membran-Modulen generiert wurden. Insgesamt gab die Modellierung des
Membranreaktors die Zusammenhinge zwischen Betriebsparametern und Umsatz bzw. H,-Abtrenngrad zu-
treffend wieder. Es traten Abweichungen zwischen experimentellen und berechneten Werten auf, die auf
eine ungenaue Beschreibung der Reakionskinetik zuriickzufiihren sind. Eine Verbesserung der Beschrei-
bung der H,-Abtrennung gelang mit der Einfithrung eines Faktors, der den Einfluss der Stiitzstrukturen
erfasste.

Fiir die Integration des Katalysators wurden beschichtete Mikrokanile oder ein mikrostrukturiertes Festbett
in Erwédgung gezogen. Beide Fille wurden hinsichtlich der Effektivitiit des Katalysators und der Ausnutzung
der Membranfldche untersucht. Die Studie ergab, dass die Verwendung von Pulverkatalysator im Vergleich
zur Schicht besser geeignet ist: Die groere Katalysatormasse hatte einen htheren Eduktvolumenstrom zur
Folge und es konnte somit eine grofiere Energiemenge im System gespeichert werden.

Mit dem Ziel, ein Warmespeichersystem von 50 kW zu erhalten, wurde eine Vergroerung des Mafstabs
und eine Vervielfiltigung des Membran-Moduls ermittelt. Die um den Faktor 200 vergro3erte Membran-
flache geht mit einer hoheren Katalysatormasse im Reaktor einher, welche direkt mit der Verweilzeit bzw.
dem Eduktvolumenstrom korrelliert. In dem betrachteten 200 mm langen und breiten sowie 10 mm hohen
Prototyp-Modul kann eine Energie von nidherungsweise 200 W gespeichert werden. Daraus resultiert fiir
das Speichersystem eine Anzahl von 250 parallel geschalteten Prototyp-Modulen, die in fiinf voneinander
unabhingig betriebene Stapel angeordnet werden. Obwohl das beschriebene Prototyp-Modul in der vorlie-
genden Arbeit nicht experimentell getestet wurde, zeigte diese theoretische Betrachtung, dass das planare
mikrostrukturierte Membran-Modul fiir den Prozess der Dehydrierung verwendet werden kann.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die endotherme Dehydrierung von Methylcyclohexan untersucht, welche
ein fester Bestandteil des Wirmespeicherkonzeptes LORC ist. Unter Verwendung eines planaren Membran-
Moduls mit mikrostrukturiertem Festbett wurden fiir die Dehydrierung die Vorteile eines mikrostrukturierten
Reaktors und eines Membranreaktors genutzt. Nach einer experimentellen Studie zur Desaktivierung ver-
schiedener Katalysatoren im mikrostrukturierten Klemmreaktor und im Kreislaufreaktor wurde die Dehy-
drierung im mikrostrukturierten Membran-Modul umgesetzt. Mit dieser Arbeit liegen erste Untersuchungen
vor, welche als Grundlage fiir weitere Entwicklungsarbeiten zur Umsetzung eines innovativen Energiespei-

cherkonzeptes dienen.
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Symbole und Abkiirzungen

Symbol Bedeutung Einheit Definition
a,b,c  Reaktionsordnung -
a, ap empirische Parameter -
A Oberflache, Peakfliache m?
b Breite m
Bo Bodenstein-Zahl - Gleichung A.2
Ci Konzentration der Komponente i mol =Y, molm=3
Cp spezifische Wirmekapazitit JkgK~!
C Konstante -
d Durchmesser m
d3p Sauterdurchmesser m Gleichung 3.5
D Diffusionskoeffizient m?s~!
Dp, Pt-Dispersion % Gleichung 3.4
D axiale Dispersion sm~?
Dy binédrer Diffusionskoeffizient cm?s™! Gleichung A.6
D.sr effektiver Diffusionskoeffizient cm?s™! Gleichung A.11
Dk, Knudsen-Diffusionskoeffizient cm?s™! Gleichung A.13
Dpyre Porendiffusionskoeffizient cem?s~! Gleichung A.12
E, Aktivierungsenergie Jmol ", kJmol ™!
E.p Aktivierungsenergie der Permeation Jmol ™!
JBlech Faktor Stiitzstrukturen -
F Zielfunktion -
Fy OberflichenvergroBerungsfaktor - Gleichung 3.1
Fpruck Druckkraft N
Fu, Wasserstoff-Flussdichte durch die Membran  molm=2s~! Gleichung 5.1
h Hohe m
k Geschwindigkeitskonstante molg='s7! Gleichung 2.11
K Geschwindigkeitskonstante und molg='s~! Gleichung 2.32, 2.33
Desaktivierung
ko Frequenzfaktor mol g~ s~
kq Geschwindigkeitskonstante der s~ d! Gleichung 2.34
Desaktivierung
K;{Z Konstante Adsorptionsgleichgewicht bar™3 Gleichung 2.31
Wasserstoff (HP), berechnet
K;,Z’r Konstante Adsorptionsgleichgewicht bar3
Wasserstoft (HP)
Kyvcn Konstante Adsorptionsgleichgewicht -
Methylcyclohexan
Krriy Konstante Adsorptionsgleichgewicht bar™!

Toluol (LHHW)
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Symbol  Bedeutung Einheit Definition
Kriv Konstante Adsorptionsgleichgewicht -
Toluol (HP)
K’ berechnete Konstante Adsorptions- bar—3 Gleichung 2.20
gleichgewicht (LHHW)
K/ Konstante Adsorptionsgleichgewicht bar—3
(LHHW)
Keow Konstante thermodynamisches Gleich- bar—3 Gleichung 2.2, 2.7
gewicht
l Linge m
m Masse kg
71 Massenstrom der Komponente i gh™!
M, Molmasse der Komponente i gmol ™!
n; Stoffmenge der Komponente i mol
ng adsorbierte Stoffmenge mol Gleichung 3.3
;i Stoffmengenstrom der Komponente i mol h™! Gleichung 4.2
Texp Zahl der Experimente -
Pe,, axiale Peclet-Zahl - Gleichung A.3
p Druck bar
Di Partialdruck der Komponente i bar
0 Permeabilitit molm=' s~ Pa=%3  Gleichung 5.2
Qo,p Permeationsfaktor molm=1s~! Pa=03
0 Wirmeenergie kW Gleichung 6.14
r Reaktionsgeschwindigkeit molkg='s! Gleichung 2.8
r Reaktionsgeschwindigkeit und molkg='s~! Gleichung 2.35
Desaktivierung
TVeff volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit molm=3s~!
R ideale Gaskonstante Jmol 'K~!
Ratey,  Wasserstoffbildungsrate molg's™! Gleichung 4.7
Re Reynolds-Zahl - Gleichung A 4
s Dicke m
Sc Schmidt-Zahl - Gleichung A.5
S; Selektivitidt von Komponente i - Gleichung 4.4, 4.5
Shiembran  1deale Permselektivitit der Membran -
Sh Sherwood-Zahl - Gleichung A.9
t Zeit, Dauer h, min, s
T Temperatur K
Ulper Stromungsgeschwindigkeit im leeren Kanal ms!
vj Diffusionsvolumen -
Vv Volumen m?
1% Volumenstrom ml min~!
X Umsatzgrad -, %
Xyvch Umsatzgrad Methylcyclohexan - Gleichung 4.3
Vi Stoffmengenanteil der Komponente i - Gleichung 2.3, 2.4, 2.5
Y%i Prozentualer Stoffmengenanteil der Mol-%
Komponente i
Z Ortskoordinate m
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griechisches Symbol Bedeutung Einheit Definition
o Dilatationskoeffizient -
B Stoffiibergangskoeffizient ms~! Gleichung A.8
ARG freie Standardreaktionsenthalpie J Gleichung 2.6
AHR Reaktionsenthalpie kJmol~!
AVH Verdampfungsenthalpie kJkg™!
AW Adsorptionsenergie kJmol™!
Anc Kohlenstoffbilanz mol h™! Gleichung 4.6
€ Porositit -
o Kreislaufverhiltnis - Gleichung A.1
OH, Wasserstoff-Abtrenngrad - Gleichung 5.5
V4 Schergeschwindigkeit 57!
n dynamische Viskositét Pas Gleichung 3.2
\ kinematische Viskositit m?s~!
Vi stochiometrischer Faktor der -

Komponente i
Vi Adsorptionsstdchiometrie der -

Komponente i
T Permeanz molm=2s~! Pa=0?
p Dichte kgm™3
Tinod modifizierte Verweilzeit kgs m3 Gleichung 4.1
T Schubspannung Pa
Tp Tortuositit -
%) Temperatur °C
& mittlerer Fehler - Gleichung 6.6
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Indizes Bedeutung

0 zu Beginn der Reaktion am Reaktoreintritt
aus nach der Reaktion am Reaktoraustritt
ber berechnet

eff effektiv

exp experimentell

GGW Gleichgewicht

BET Brunauer, Emmett, Teller
geometrisch  geometrisch

i Komponente

Kapillar Kapillarsdule

Kat Katalysator

Kreislauf im Kreis gefiihrter Strom

Kugel Kugel

Laufrad Laufrad

Membran Membran

mono Monoschicht

P Partikel

Pore Pore

R Reaktor

Ret Retentat

Perm Permeat

s, s2 Adsorption einer Spezies am aktiven Zentrum
Tablette Tablette
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Abkiirzung  Bedeutung

Abs Absorption

ACC Activated Carbon Cloth

Al Aluminium

AlH; Aluminiumhydrid

AL O; Aluminiumoxid

BET Brunauer, Emmett, Teller

BJH Barret, Joyner, Halenda

C Kohlenstoff

Ca Calcium

Carbazol N-Ethylcarbazol

C-Bilanz Kohlenstoffbilanz

Ce Cerium

CeOH Cerhydroxid

Ce0,-ZrO, Ceroxid-Zirkonoxid

CH Cyclohexan

Cl Chlor

CNT Carbon Nanotubes

COy Kohlenmonoxid und weitere CO-Verbindungen
CO, Kohlendioxid

Cr Chrom

CSP Concentrated Solar Power

CSTR Continious Stirred Tank Reactor

C-Zahl Zahl der gebundenen Kohlenstoffatome
DEC Decalin

Des Desorption

DFT Dichtefunktionaltheorie

DOE Energieministerium der Vereinigten Staaten
EDS Energiedispersive Rontgenspektroskopie
ESMA Elektronenstrahlmikroanalyse

FID Flammenionisationsdetektor

F Fluor

Fe Eisen

Gew.-% Gewichtsprozent

GC Gaschromatograph

H Wasserstoffatom

H; Wasserstoff

H>O Wasser

HCI Salzsdure

HNO3 Salpetersiure

HP Horiuti-Polanyi

ICP Inductively Coupled Plasma

IMVT Institut fiir Mikroverfahrenstechnik, Karlsruher Institut fiir Technologie
In Indium

INT Institut fiir Nanotechnologie, Karlsruher Institut fiir Technologie
Ir Iridium

IR Infrarotspektroskopie

ITAS Institut fiir Technikfolgenabschitzung und Systemanalyse, Karlsruher Institut fiir Technologie
Kat Katalysator

KNO; Kaliumnitrat

kommerz kommerziell

LFC Liquid Flow Controller

LHHW Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson

151



Literaturverzeichnis

Abkiirzung Bedeutung

LiBH4 Lithiumborhydrid

LKW Lastkraftwagen

LOH Liquid Organic Hydride

LOHC Liquid Organic Hydrogen Carrier
LORC Liquid Organic Reaction Cycle
Lvl Level

MCH (C7Hy4) Methylcyclohexan

MCHde Methylcyclohexadien

MCHe Methylcyclohexen

MFC Mass Flow Controller

MgH» Magnesiumhydrid

MOF Metal Organic Framework
Mol-% Molprozent

MTH Methylcyclohexane, Toluene, Hydrogen
N Stickstoffatom

N Stickstoff

NaAlHy Natriumaluminiumhydrid

NaN O3 Natriumnitrat

NarPtCly Natriumchlorplatinat

NO; Stickstoffdioxid

Nd:YAG Neodym-dotierter Yttrium-Aluminium-Granat-Laser
o Sauerstoffatom

0, Sauerstoff

OES Optical Emission Spectrometry
PFR Plug Flow Reactor

Pd Palladium

PdAg Palladium-Silber Legierung
PdCu Palladium-Kupfer Legierung
PKW Personenkraftwagen

Pt Platin

Pt(NO3)» Platinnitrat

PVA Polyvinylalkohol

Re Rhenium

REM Rasterelektronenmikroskopie
Rh Rhodium

SiO; Siliciumoxid

spez spezifisch

Sn Zinn

SnCl, -2H,O  Zinn(2)chlorid-Dihydrat

TCD Wirmeleitfihigkeitsdetektor
TGA Thermogravimetrische Analyse
TLU (C7Hg) Toluol

TPR Temperaturprogrammierte Reduktion
UHV Ultrahochvakuum

XPS Rontgen-Photonenspektroskopie
ZrOH Zirkonhydroxid
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A. Anhang

A.1. Theoretische Betrachtungen

A.1.1. Kreislaufverhaltnis im gradientenfreien Kreislaufreaktor

Das Kreislaufverhiltnis ¢ bezeichnet das Verhiltnis von dem im Kreis gefithrten Volumenstrom Vi reisiau r
zum Eduktvolumenstrom V; und ist in Formel A.1 aufgefiihrt. Im gradientenfreien Kreislaufreaktor ist der
zirkulierende Gasstrom wesentlich grofler als der frische Eduktstrom. Fiir den Fall ¢ — oo liegt das Verhalten

eines idealen Riihrkessels vor.
0= VKreislauf/VO (A.1)

Weil ein Wert von unendlich im Kreislaufreaktor nicht realisierbar ist, fand Quicker experimentell ein geeig-
netes Kreislaufverhiltnis heraus [159]. Bei den Untersuchungen wurde eine Schiittung von 5 g Katalysator
verwendet. Anhand der Druckmessung ober- und unterhalb der Katalysatorschiittung wurde eine Druckdif-
ferenz ermittelt, iiber die sich mit Hilfe der Ergun’schen Gleichung der Volumenstrom durch die Schiittung
berechnen lies. In Abbildung A.1 ist der gemessene Druckverlust iiber der Katalysatorschiittung und das

daraus berechnete Kreislaufverhiltnis in Abhdngigkeit von der Laufradfrequenz dargestellt.

150 1000
—a— Kreislaufverhaltnis [ - ]

— 120 { —o— Druckverlust [Pa] 800
2 ©
% 90 A - 600 =
g 2
m .
= B0 L 400 2
3 X
© [3)
2 3
2 30 - 200 o
¥

0 « . . — 0

0 40 80 120 160

Laufradfrequenz [s“]

Abbildung A.1.: Druckverlust iiber der Katalysatorschiittung und Kreislaufverhiltnis als Funktion der Laufradfre-
quenz. Experimentelle Untersuchung des Kreislaufreaktors von Quicker [159].

Fiir eine ideale Durchmischung im Reaktor ohne Reaktion ist nach Quicker eine Laufradfrequenz von 40 Hz
bei einem Kreislaufverhélnis von ca. 37 notwendig. Bei einer chemischen Reaktion entstehen Konzentrations-
gradienten in der Schiittung, die durch eine hohere Drehzahl des Laufrades vermieden werden konnen. Die

damit einhergehenden hoheren Volumenstrome fiithren zu einem grofleren Druckverlust iiber der Schiittung,
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welcher sich negativ auf die Durchmischung der Gasphase auswirkt. Beim Minimum der Fehler dieser bei-
den Effekte legte Quicker das optimale Kreislaufverhiltnis in einem Bereich von 105 bis 130 fest [159].

In der vorliegenden Arbeit wurde fiir die Bestimmung der Kinetik ein Kreislaufreaktor mit gleicher Geo-
metrie verwendet. Daher wurden die Untersuchungen zum Kreislaufverhiltnis von Quicker herangezogen.
Aus Abbildung A.1 wurde entnommen, dass bei der im Versuch verwendeten Laufradfrequenz von 110 Hz

ein Kreislaufverhiltnis von ca. 100 vorlag.

A.1.2. Abschatzung von Stofftransporteinfliissen
Axiale Dispersion, Bodenstein-Zahl

Fiir die Stoffbilanzen in Kapitel 6.2 wurde ein rechteckiger Kanal als idealer PFR betrachtet. Zur Abschit-
zung der Riickvermischung in dem mit Katalysator gefiillten Reaktor ist es notwendig, mit dem Bodenstein-
Kriterium die Pfropfenstromung zu iiberpriifen [171]. Die folgenden Zusammenhénge wurden fiir Rohrgeo-
metrien entwickelt und an dieser Stelle ndherungsweise fiir den rechteckigen Reaktorkanal verwendet. Die
Bodenstein-Zahl Bo in Gleichung A.2 gibt das Verhiltnis des konvektiven Stofftransportes zur diffusiven
Riickvermischung in axialer Richtung an. Die Bodenstein-Zahl kann auch unter Verwendung der axialen
Peclet-Zahl Pe,, berechnet werden.
_ Ujeer+l  Pegy-l

Bo = (A2)
Dax dP

Die axiale Peclet-Zahl ist ein MaB fiir die axiale Dispersion D,, und ergibt sich aus Gleichung A.3.

(A.3)
Fiir die Durchstromung einer Partikelschiittung mit Gas kann die axiale Peclet-Zahl vereinfachend iiber die
Reynolds-Zahl Rep und Schmidt-Zahl Sc berechnet werden.

1 03 0,5
Pe,. Rep-Sc 1+

3,8
Rep-Sc

Die Reynolds-Zahl Rep hingt von der Gasgeschwindigkeit im leeren Kanal u,.,, der Porositit der Kataly-

satorschiittung € und der kinematischen Viskositit v ab:

Rep _ Ujeer dP
E-V

(A4)

Die Gasgeschwindigkeit im leeren Kanal u;,,, ist der Quotient aus dem Volumenstrom V und der Quer-
schnittsfliche des Reaktorkanals Ag. Bei der Berechnung wurden die Mikrokanile zu einem einzigen Kanal
zusammengefasst: '

v
Ar

Die Schmidt-Zahl ist der Quotient aus kinematischer Viskositit und bindrem Diffusionskoeffizienten D;:

Uleer =

\%

Sc=—
Dy

(A.S)
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Fiir Gasgemische berechnet sich der bindre Diffusionskoeffizient mit folgendem Ausdruck nach Fuller:

s, /1, 1
0,00143- 7175, /- 4 o o

T V2 (VI VI

Die Werte der Molmassen und Diffusionsvolumina wurden dem VDI-Wirmeatlas entnommen [161]. Die

D>

benotigten Daten zur Berechnung der Bodenstein-Zahl sind in Tabelle A.1 zusammengefasst. Im ungiins-
tigsten Fall bei ©® = 400°C, p = 9bar und 7,0y = 125 kgsm > betrigt die Bodenstein-Zahl Bo im Mem-
branreaktor 143. Nach Baerns et al. ist die Riickvermischung in Reaktoren fiir eine Bodenstein-Zahl > 100
zu vernachlédssigen [171]. Fiir den Membranreaktor trifft dieses Kriterium zu, sodass ein idealer PFR ange-

nommen werden kann.

Tabelle A.1.: Daten zur Bestimmung der Bodenstein-Zahl im mikrostrukturierten Membranreaktor

Bezeichnung Einheit Wert
Reaktortemperatur T K 673
Reaktordruck p bar 9
Verweilzeit T4 kgsm™3 125
Katalysatormasse mig, g 0,29
Partikeldurchmesser dp wm 300
Kanalldnge / mm 20
Kanalbreite b mm 4,5
Kanalhohe i mm 2
Diffusionsvolumen MCH v, - 143,6
Diffusionsvolumen N, v, - 18,5
Molmasse MCH Mycy gmol ™! 98,19
Molmasse N, My, gmol™! 28,01
binirer Diffusionskoeffizient MCH in N, Dy, cm*s™'  3,55-1072
Porositidt Katalysatorbett € - 0,5
Geschwindigkeit im leeren Kanal 1., ms~! 0,26
kinematische Viskositédt von N, v m?s~! 9.86-107
Reynolds-Zahl (Partikel) Re,, - 1,57
Bodenstein-Zahl Bo - 143

AuBerer Stofftransport, Mears-Kriterium

Bei der Reaktion in der Katalysatorschiittung kann es zur Ausbildung von Konzentrationsgradienten kom-
men. Das Mears-Kriterium in Gleichung A.7 iiberpriift, ob eine Limitierung der Reaktion durch den dufleren
Stofftransport vorliegt [172]. Der Stofftransport hingt u.a. von der volumetrischen Reaktionsgeschwindig-

keit rv ., dem Stoffiibergangskoeffizienten  und der MCH-Konzentration cycpy ab.

rverfdp

— 9 7 <0,15 A7
2(1_8)BCMCH -7 ( )

Der Stoffiibergangskoeffizient beschreibt nach dem Filmmodell den Stofftransport aus der Gasphase durch

die Grenzschicht zum Katalysatorpartikel und kann mit dem Zusammenhang in Gleichung A.8 anhand der
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Sherwood-Zahl Sk, dem Diffusionskoeffizienten D, (Gleichung A.6) und dem Partikeldurchmesser dp er-
mittelt werden:
B=Sh-—= (A.8)

Die Berechnung der Sherwood-Zahl im durchstromten Festbett erfolgt mit dem Zusammenhang in Glei-
chung A9 [171].
Sh=2+41,9-Re%’ - 5" (A.9)

Die Reynolds-Zahl Rep wird nach Gleichung A.4 berechnet und die Schmidt-Zahl Sc folgt aus Gleichung
A.5. Die Daten zur Abschitzung des duBleren Stofftransportes sind Tabelle A.1 und Tabelle A.2 zu entneh-
men. Fiir die linke Seite der Gleichung A.7 wurde im Membranreaktor ein Wert von 8,5 - 10~ ermittelt.
Dieser ist geringer als 0,15, daher kann davon ausgegangen werden, dass die Reaktion nicht durch den

duBeren Stofftransport in der Grenzschicht des Katalysators limitiert wird.

Tabelle A.2.: Daten zur Abschitzung des dufleren Stofftransportes im mikrostrukturierten Membranreaktor

Bezeichnung Einheit Wert
Reaktortemperatur 7' K 673
Reaktordruck p bar 9
MCH-Konzentration cycy molm™3 34,32
Partikeldurchmesser dp um 300
Porositit Katalysatorbett € - 0,5
binédrer Diffusionskoeffizient MCH in N> D> em?s~! 3,55 1072
Dichte Katalysatorschiittung pg kgm™3 1137,78
Frequenzfaktor kg molg—'s™' 2,76-107%
Aktivierungsenergie E, kJmol™! 31,9
Volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit ry.ry  mol m3s7! 1,05
Sherwood-Zahl Sh - 9,13
Stoffiibergangskoeffizient f3 ms~! 0,11
linke Seite Kriterium - 8,5-107°

Innerer Stofftransport, Weisz-Prater-Kriterium

In einer Katalysatorschiittung aus pordsen Partikeln kann der Stofftransport in den Poren des Katalysators
die Reaktion limitieren, wenn die Diffusion in den Poren nicht schnell genug ablduft. Mit Hilfe des Weisz-
Prater-Kriteriums in Gleichung A.10 kann der Einfluss des inneren Stofftransportes abgeschitzt werden

[173].
"Versdp
4(1 — 81)) Deff CMCH

<0,6 (A.10)
Der effektive Diffusionskoeffizient D, hingt vom Porendiffusionskoeffizient Dp,,., der Porositit des Ka-
talysatorpartikels €p und der Tortuositit Tp in Gleichung A.11 ab.

€p

Deff:DPore'i (A]])
Tp

156



A.l. Theoretische Betrachtungen

Der Porendiffusionskoeffizient in Gleichung A.12 setzt sich aus dem Knudsen-Diffusionskoeffizient D,

und dem biniren Diffusionskoeffizient von MCH in N, Dy, zusammen.

1
Dpore = 1 1 (AIZ)

Dgn + Dy

Die Knudsen-Diffusion ldsst sich mit dem Zusammenhang in Gleichung A.13 berechnen:

T
Dy, = 4850 -dpyye - 4 | =—— (A.13)
Mych

Die zur Abschitzung des inneren Stofftransportes im Membranreaktor verwendeten Parameter sind in Ta-
belle A.1 und Tabelle A.3 dargestellt. Der Weisz-Modul im Membranreaktor ist mit einem Wert von 0,1

kleiner als 0,6, daher kann der Einfluss des inneren Stofftransportes vernachlissigt werden.

Tabelle A.3.: Daten zur Abschitzung des inneren Stofftransportes im mikrostrukturierten Membranreaktor

Bezeichnung Einheit Wert
Reaktortemperatur 7' K 673
Reaktordruck p bar 9
MCH-Konzentration cycy molm™3 34,32
Partikeldurchmesser dp m 300-107°
Porendurchmesser dp,,. m 0,8-107°
Porositit Katalysatorpartikel €p - 0,3
Tortuositit Tp - 3
Molmasse MCH Mycy gmol™! 98,19
bindrer Diffusionskoeffizient MCH in N> D> em?s~! 3,55 102
Knudsen-Diffusionskoeffizient D, cm?s™! 1,02-1073
Porendiffusionskoeffizient Dp,,. cm?s™! 9,88-10*
effektiver Diffusionskoeffizient D, s cm?s~! 9,88-107°
Volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit ry.ry  mol m3s71 1,05
Weisz-Modul - 0,1
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