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Kurzfassung

Zur Speicherung und Integration von fluktuierenden erneuerbaren Energien spielen
chemische Speicherkonzepte eine wichtige Rolle. Insbesondere fiir langfristige, saiso-
nale Anwendung wie zur Uberbriickung von Dunkelflauten sind diese Konzepte vielver-
sprechend. So kann Wasserstoff chemisch gebunden mittels Liquid Organic Hydrogen
Carriers (LOHC) zwischengespeichert werden. In dieser Arbeit sollte dabei die Dehy-
drierreaktion solcher LOHCs untersucht werden. Auch fiir ein chemisches Warmespei-
cherkonzept eignen sich diese Stoffe im Prinzip, wobei die Reaktionsenthalpie genutzt
werden soll. Dazu wurde die Dehydrierung von Methylcyclohexan untersucht und ein
mikrostrukturierter, planarer Membranreaktor zur in-situ Wasserstoffabtrennung ge-
nutzt und optimiert. Dabei sollten der Umsatz als auch die Wasserstoffabtrennung
optimiert werden. Aufgrund der unterschiedlichen Anforderungen an das Stoffsystem
fiir die Wasserstoffspeicheranwendung wurde ein eigenes Stoffsystem untersucht. Die
Dehydrierung von Perhydro-Dibenzyltoluol erfolgte mittels Rondenreaktorkonzept.
Die Bestimmung der Kinetik fiir Methylcyclohexan und Dibenzyltoluol erfolgte mit
einem selbstentwickelten Platin-Katalysator. Dazu wurden Versuche aus einem Mikro-
Festbett-Reaktor mittels MATLAB an eine Literaturkinetik angepasst. Durch Versuche
bei erh6htem Druck war es moglich den Geltungsbereich der Kinetik zu erweitern und
so eine Verbesserung der Kinetik zu erreichen. Es wurde dabei festgestellt, dass die
Desaktivierung des Katalysators zum einen temperaturabhangig ist, zum anderen aber
auch vom Gesamtdruck abhéngt. Eine Erhoéhung des Druckes auf iiber 10 bar fithrte
dabei zu keiner beobachtbaren Desaktivierung des Katalysators in den betrachteten
Zeitraumen.

Fir das Anwendungskonzept wurden Palladium-Membranen zur selektiven Abtrennung
des Wasserstoffs genutzt. Dabei konnten verschiedene Integrationskonzepte getestet
werden: Die Stabilisierung mit metallischem Support als auch mit Lochblechen sowie
unterschiedlich dicken Folien und Materialien. Die kleinen Abmessungen der Mikro-
strukturen fithren zu einer sehr effizienten Nutzung der Membran und nur ein geringer
Einfluss des Stofftransports im Reaktor wurde festgestellt. Um dies mathematisch ab-
zubilden, wurde eine Korrelation zur Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten an-
gepasst.

Mit der Kombination des Katalysators und der Membran war es moglich in einem kom-
pakten System die Reaktion bei gleichzeitiger Abtrennung des Wasserstoffs durchzufiih-
ren. Dabei gelang es Umsétze des Methylcyclohexans oberhalb des normalen thermody-
namischen Gleichgewichts zu erreichen. Mit dem urspriinglichen Konzept des Reaktors
war es nur moglich fiir bestimmte Bedingungen eine Verbesserung des Umsatzes zu
erzielen, da die Abtrenngrade des Wasserstoffs zu niedrig ausfielen. Dabei war der Ge-
samtdruck des Moduls limitiert, jedoch vielmehr das Verhéaltnis zwischen Katalysator



und Membranflache nicht optimiert. Mittels Abschétzung des optimierten Verhéltnisses
und einer Simulation des Reaktors konnte eine verbesserte Version entwickelt werden.
Mit diesem neuen Modul war es moglich bei hoheren Driicken eine fast vollstdndige
Abtrennung des Wasserstoffs als auch hohe Umsétze zu erzielen.

Die Dehydrierung des Wasserstofftragers Perhydro-Dibenzyltoluol fand bei etwa 300 °C
statt, wobei das Tragermaterial fliisssig bleibt. Die Reaktion fithrt zur Freisetzung gro-
Berer Mengen Wasserstoff, weshalb ein Zwei-Phasen-Gemisch entsteht und eine starke
Volumenzunahme wéihrend der Reaktion stattfindet. Um diesem Verhalten Rechnung
zu tragen, wurde ein Reaktorkonzept mit einem sich weitenden Querschnitt und Um-
lenkungen zur besseren Kontaktierung des Katalysators getestet. Dabei wurden zwei
Geometrien sowie die Moglichkeit des Einsatzes einer Glasplatte zur Beobachtung des
Bettes getestet.

Bei den Versuchen mit einem kommerziellen Katalysator konnten gute Wasserstoftfrei-
setzungsraten erzielt werden, wobei die Reaktorgeometrie nicht optimal genutzt werden
konnte und die maximalen Dehydriergrade daher limitiert blieben. Die Nebenprodukt-
bildung mit dem kommerziellen Katalysator, aber vor allem mit dem selbstpraparierten
Katalysator, ist fiir einige Bedingungen sehr stark, was zu einer Verfarbung der Reak-
torprodukte fithrte. Dies schlie8t ihn fiir eine technische Anwendung, bei der eine hohe
Rezyklierbarkeit des Wasserstofftréagers notwendig ist, aus.

Das Reaktorkonzept einer mikrostrukturierten Ronde mit einem Katalysatorbett konn-
te nicht vollstdndig iiberzeugen und bedarf weiterer Verbesserungen. Die Warmeiiber-
tragung wird zwar verbessert, Verweilzeitverhalten und Nutzung des Katalysatorbetts
erwiesen sich jedoch als problematisch. So konnte zwar die Stabilitdt des Bettes durch
eine Vertiefung der Mikrostruktur verbessert werden, jedoch war ein relativ hoher
Druckverlust feststellbar. Eine Einschitzung der erzielbaren Umsétze bei optimaler
Nutzung des Katalysatorbettes und damit auch hoherem Wéarmebedarf der Reaktion ist
schwierig. Abschliefend ist auch das Dichtungskonzept zu tberpriifen, da insbesondere
mit Glasscheibe beim Aufheizen leicht Undichtigkeiten entstanden, welche erheblichen
Mehraufwand wahrend der Versuche verursachten.

Fir das Membranreaktorkonzept konnte ein beinahe optimaler Betriebspunkt gefun-
den werden und die Abtrennung war sehr gut. Eine Verwendung des Konzeptes in einer
Warmespeicheranwendung ist daher moglich. Forschungsbedarf besteht weiterhin vor
allem bei der Langzeitstabilitdt des Katalysators als auch der Membran. Fiir eine tech-
nische Anwendung wére auch ein Scale-up des Reaktorkonzeptes notwendig.

Die Wasserstoftfreisetzung aus dem LOHC wurde bisher nicht so weitreichend betrach-
tet. Das Rondenreaktorkonzept konnte dabei nicht ausreichend gut betrieben werden,
um die Verbesserung des Wéarmetransports durch die Mikrostrukturierung klar auf-
zuzeigen. Eine Verbesserung der Bettnutzung und der Dichtung, also ein verbessertes
Handling, sollten dazu erreicht werden. Eine Nutzung der Mikrostruktur trotz Volu-
menvergrofferung scheint so moglich und vielversprechend und die Integration einer
Membran kann die Volumenzunahme bei gleichzeitiger Aufreinigung des Wasserstoffes
weiter begrenzen.



Abstract

For the storage and integration of fluctuating sources of renewable energy, chemical
storages are a possible application. These concepts are particularly promising for long-
term or seasonal applications. Hydrogen can be temporarily stored in a chemically
bound form using so called Liquid Organic Hydrogen Carriers (LOHC). In this thesis
the dehydrogenation reaction of such LOHCs should be investigated. In principle, these
substances are also suitable for a chemical heat storage concept, whereby the enthalpy
of the reaction is to be used. For this purpose the dehydrogenation of methylcyclo-
hexane was investigated and a microstructured planar membrane reactor for in-situ
hydrogen separation was used and optimized. Thereby, the conversion as well as the
hydrogen separation should be optimized. Due to the different demands for hydrogen
storage application, a separate chemical system was investigated. The dehydrogenation
of perhydro-dibenzyltoluene was carried out using the rod reactor concept.

The kinetics of methylcyclohexane and dibenzyltoluene were determined using a self-
prepared platinum catalyst. For this purpose, experiments from a micro fixed-bed re-
actor were adapted to a literature kinetic using MATLAB. By experiments at elevated
pressures it was possible to extend the coverage of the kinetic and thus an improvement
of the kinetic model was achieved. It was found that the deactivation of the catalyst
is on the one hand temperature-dependent, but on the other hand also depends on the
total pressure. An increase of the pressure to over 10 bar did not lead to any observable
deactivation of the catalyst in the periods under consideration.

For the application concept of heat storage palladium membranes were used for the
selective separation of hydrogen. Various integration concepts could be tested: Stabiliz-
ation with metallic support as well as with perforated foils and further foils of different
thicknesses and material. The small dimensions of the microstructures lead to a very
efficient use of the membrane and only a small influence of mass transfer in the reactor
was found. In order to describe mathematically, a correlation for the mass transfer
coefficient was adjusted.

With the combination of the catalyst and the membrane it was possible to perform
the reaction in a compact system with simultaneous separation of the hydrogen. It
was possible to achieve methylcyclohexane conversions above the thermodynamic equi-
librium. With the original concept of the reactor it was only possible to achieve an
improvement of the conversion for certain conditions, because the separation efficiency
of the hydrogen was too low. The total pressure of the module was limited, but rather
the ratio between catalyst and membrane area was not optimized. By estimating the
optimized ratio and simulating the reactor, an improved version could be developed.
With this new module it was possible to achieve an almost complete separation of the
hydrogen at higher pressures as well as high conversion rates.



The dehydrogenation of the hydrogen carrier perhydro-dibenzyltoluene was conducted
at about 300 °C, while the carrier material remained liquid. The reaction leads to the
release of larger amounts of hydrogen, which is why a two-phase mixture is formed and
a strong increase in volume takes place during the reaction. To account for this behavi-
or, a reactor concept with a widening cross-section and deflections for better contacting
of the catalyst was tested. Two geometries and the possibility of using a glass plate to
observe the catalyst bed were tested.

Good hydrogen production rates were achieved in the tests with a commercial catalyst.
However, the reactor geometry could not be used optimally and the maximum dehydro-
genation rates were therefore limited. The by-product formation with the commercial
catalyst, but especially with the self-prepared catalyst, is very strong for some conditi-
ons, which led to a discoloration of the reactor products. This excludes the catalyst for
a technical application where a high recyclability of the hydrogen carrier is necessary.
The reactor concept of a microstructured rod with a catalyst bed was not fully convin-
cing and requires further improvements. Although the heat transfer is improved, the
residence time behavior and utilization of the catalyst bed proved to be problematic.
Although the stability of the bed could be improved by deepening the microstructure,
a relatively high pressure drop was observed. It is difficult to estimate the achievable
conversions with optimal use of the catalyst bed and thus a higher heat demand of the
reaction. Finally, the sealing concept should also be reevaluated, since leaks occurred
easily during heating, especially with glass plates, which caused considerable additional
work during the tests.

For the membrane reactor concept an almost optimal operating point could be found
and the separation was very good. The concept can therefore be used in a heat storage
application. There is still a need for further research, especially into the long-term sta-
bility of both, the catalyst and the membrane. For a technical application a scale-up of
the reactor concept would also be necessary.

The release of hydrogen from the LOHC has not been studied in detail. The rod reactor
concept could not be operated sufficiently well to clearly demonstrate the improvement
in heat transport through microstructuring. An improvement in handling regarding bed
utilization and sealing should be achieved for this purpose. The use of a microstructure
despite the volume increase seems to be possible and promising. The integration of a
membrane can further limit the volume increase with simultaneous purification of the
hydrogen.
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1 Einleitung und generelle Zielsetzung

Im Zuge der Umstellung unserer Energieversorgung auf erneuerbare und damit um-
weltfreundlicherer Energiequellen, sind neue Herausforderungen fiir die Versorgung mit
Elektrizitat und Warme entstanden. Die Fluktuation der Energiequellen als auch die der
Verbraucherlast, zusammen mit erhéhten Anforderungen an Umweltschutz und Emis-
sionen, erfordert die Entwicklung neuer Verfahren. Die Speicherung und Pufferung von
Spitzen in der Energieerzeugung als auch die langfristige Bereitstellung von Energie aus
erneuerbaren Quellen erfordert die Einbindung grofier Speicherkapazititen.

Die Speicherung von Elektrizitiat steht dabei oft im Vordergrund, aber auch die stoffli-
che Speicherung von Energie in Form von Kraftstoffen und die Warmespeicherung sind
fiir die Verbesserung der Nutzung regenerativer Quellen unabdingbar. Als Ersatz fiir
fossile Brennstoffe gilt Wasserstoff als aussichtsreiches Material. Hierbei spielt insbeson-
dere die Elektrolyse von Wasser, als Erzeuger des Energietragers Wasserstoff, in Zeiten
von Uberschiissen in der Energieerzeugung eine wichtige Rolle. Wasserstoff hat den Vor-
teil bei der Verbrennung keine Treibhausemissionen zu erzeugen und besitzt bezogen
auf sein Gewicht einen sehr hohen Brennwert. Nachteile des reinen Wasserstoffs sind
aber die schlechte Speicherungsfahigkeit aufgrund der geringen Dichte. Daher muss der
Wasserstoff um ausreichend hohe Dichten zu erreichen, entweder zu sehr hohen Drii-
cken komprimiert oder bei tief kalten Temperaturen verfliissigt werden [1, 2].
Aufgrund des hohen technischen und energetischen Aufwands, sind verschiedene neu-
artige Speichermethoden fiir den Wasserstoff entwickelt worden. Hierzu zéhlt auch die
hier betrachtete chemische Speicherung in fliissigen organischen Kohlenwasserstoffen
(LOHC, Liquid Organic Hydrogen Carrier). Weiterhin sind auch die Nutzung des Was-
serstoff zur Herstellung von fliissigen Kraftstoffen auf Kohlenwasserstoftbasis zuletzt
weiter entwickelt worden. Die Speicherung im LOHC erfolgt dabei durch Hydrierung
einer aromatischen Verbindung. Zur Riickgewinnung wird das Molekiil dann wieder de-
hydriert und der Wasserstoff kann wieder verwendet werden. Diese Systeme sind meinst
mit einer Brennstoffzelle zur Erzeugung elektrischen Stroms gekoppelt oder der Was-

serstoff wird verbrannt [3].



1 Einleitung und generelle Zielsetzung

Betrachtet man die Reaktion zur Hydrierung und Dehydrierung dieser Stoffe jedoch
genauer, ist diese oft mit einer sehr hohen Reaktionsentalphie verbunden. Daher lésst
sich dieser Prozess auch fiir die Speicherung von Warme nutzen. Die Reaktionen sind
durch die stark endotherme Dehydrierung gekennzeichnet, die dann zur Wéarmeein-
speicherung genutzt wird. Der entstehende Wasserstoff wird in einem Zwischenspeicher
eingelagert und dadurch ein geschlossenes System erzeugt. Zur Wéarmeriickgewinnung
wird der Stoff dann hydriert. Fiir beide Systeme, Wasserstoffspeicher als auch Warme-
speicher, ist eine hohe Selektivitdt der Reaktion als auch ein hoher Umsatz fiir eine
gute Recyclierbarkeit und Gesamtkapazitiat des Systems notwendig.

Um dies zu Erreichen sind insbesondere fiir die Dehydrierreaktion besondere Heraus-
forderungen zu losen. Fiir eine gute Effizienz muss die Reaktionswérme effektiv in das
System eingekoppelt werden, da hier ein hoher Warmeeintrag benotigt wird. Dazu
bieten insbesondere mikrostrukturierte Apparate einige Vorteile. Die hohen Flachen
zu Volumenverhaltnisse erzeugen sehr hohe Warmeitibertragungsleistungen. Weiterhin
sind hohe Anforderungen an die Reinheit des entstandenen Wasserstoff fiir einige An-
wendungen notwendig. Dabei kann eine Aufreinigung notwendig werden. Eine weitere
Moglichkeit den Prozess der Dehydrierung effizienter zu gestalten bietet die Abtrennung
des entstehenden Wasserstoffes aus dem Reaktionsgemisch. Bei den Reaktionsbedingun-
gen sind dafiir insbesondere metallische Folien aus Palladium vielversprechend welche
nahezu defekt-frei herstellbar sind. Palladium bietet dabei die Eigenschaft den Wasser-
stoff in sein Metallgitter aufzunehmen. Wird nun ein Druckgradient angelegt lasst sich
reiner Wasserstoff, zu einhundert Prozent selektiv, durch die Membran abtrennen. Die
Entfernung von Wasserstoff fiihrt dabei zu einer Erhohung des theoretisch erzielbaren
Umsatzes und bietet zusatzlich eine gute Moglichkeit zur Aufreinigung. Zuletzt ist fir
LOHCs welche bei Reaktionsbedingungen fliissig sind eine gute Phasenkontaktierung
zwischen Fliissigkeit und Katalysator bei gleichzeitiger Zunahme der Gasphase sicher-
zustellen.

Diese Promotionsarbeit beschéftigt sich im Folgenden mit der Dehydrierung von LOHC’s
fiir beide Nutzungskonzepte: Wéarme- und Wasserstoffspeicherung. Die Wérmespeiche-
rung wird mittels Methylcylcohexan / Toluol Stoffsystem untersucht. In Hinblick auf
das Wasserstoffspeichersystem wird das Stoffsystem Perhydro-Dibenzyltoluol /Diben-
zyltoluol herangezogen. Die Dehydrierung beider erfolgt unter ahnlichen Bedingungen.
Die Anwendung erfordert jeweils eine Anpassung des Reaktionssystems, um eine hohe
Effizienz der Reaktionen zu erreichen. Im Falle der Warmespeicherung sollen die Vortei-

le von Mikroverfahrenstechnik und Membrantechnolgie kombiniert und effektiv genutzt



werden. Dazu wird ein mikrostrukturierter planarer Membranreaktor optimiert. Fiir die
Versuche mit Perhydro-Dibenzyltoluol wird ein neuartiges Reaktorkonzept untersucht
welches, neben der Verbesserung des Warmeeintrags, die Phasenkontaktierung zwischen
Katalysator und fliissigem Reaktanden verbessern soll und die Volumenvergrofferung

auf Grund des entstehenden Gases beriicksichtigt.



2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

2.1 Anwendungskonzepte

Fiir zukiinftige Energieversorgung sind flexible und innovative Speicherkonzepte zur En-
ergieversorgung aus regenerativen Quellen notwendig. Dabei gilt es Schwankungen der
Energieerzeugung auszugleichen bzw. durch Kopplung der Verbraucher temporére und
lokale Energieiiberschiisse fiir mobile Anwendungen bereitzustellen [2, 4]. Im Folgenden
sollen zwei Anwendungskonzepte zur Energiespeicherung betrachtet werden: Die Spei-
cherung von Wasserstoff als ein Energietriger der Zukunft die sogenannte "Hydrogen
economy”[5-7]. Dabei soll kurz auf verschiedene Speicherkonzepte eingegangen werden.
Neben physikalischen Speichern wie z.B. Hochdrucktanks, bieten chemische Speicher,
die in dieser Arbeit untersucht werden, gute Voraussetzungen.

Die Langzeit-Warmespeicherung mittels chemischer Reaktion. Durch die Speicherung
von Warme, die in Form von Prozessabwédrme anfallen kann oder mittels Sonnenkol-
lektoren erzeugt wird, bietet sich die Moglichkeit die Energieeffizienz von Prozessen zu
verbessern und temporare bzw. dezentral verfiighare Warme zu nutzen.

Beide Konzepte bieten dabei Moglichkeiten erneuerbare oder fluktuierende Energiequel-
len nutzbar zu machen. Zur Wasserstofferzeugung wird tiberschiissiger Strom mittels
Elektrolyse verwertet und der so gewonnene Wasserstoff anschliefend weiterverwendet.
Eine Vielzahl an Wasserstoffspeichertechnologien ist dabei verfiigbar [8, 9]. Gerade fiir
mobile Anwendungen steht eine effiziente Speicherméglichkeit im Vordergrund, um die
Problematik der Versorgung von PEM Brennstoffzellen als Fahrzeugantrieb zu 16sen
[10-12]. Die verschiedenen Konzepte sind durch die chemische Reaktion, in diesem Fall
die reversible Hydrierung und Dehydrierung, sehr dhnlich. Auch die Ahnlichkeit des
Gesamtsystems, die sich auch aus den Prozessschemata leicht ablesen lasst, macht eine
gesonderte Betrachtung schwierig, da Stoffe prinzipiell oft fiir beide Systeme geeignet
sind. Sogar eine Kopplung beider Systeme ist theoretisch moglich [13]. Im Folgenden
sollen daher die Entwicklungen zur chemischen Warmespeicherung unter dem Begriff

"flissiger organischer Reaktionszyklus”(LORC) vorgestellt werden und danach auf die



2.1 Anwendungskonzepte

Wasserstoffspeicherung unter dem Begriff LOHC eingegangen werden. Die Aussagen
bzgl. der Stoffsysteme die im Ausschluss gemacht werden, haben daher fiir beide An-
wendungskonzepte ihre Giiltigkeit.

2.1.1 LORC-Warmespeicher

Die Speicherung von thermischer Energie erfolgt wie bereits beschrieben durch die Re-
aktion, also die Aufnahme und Abgabe der Reaktionswéirme. Diese Methode hat den
Vorteil, dass sich die Warme tiber langere Zeitraume ohne thermische Verluste spei-
chern lasst, da die Reaktion wahrend der Speicherung nicht weiter ablauft. Neben die-
sem Prinzip lasst sich Warme auch durch viele weitere Methoden wie sensible Speicher,
Adsorption-Desorption oder Phaseniibergidnge speichern. Welche Methode am geeig-
netsten ist hangt dabei von Dauer und Temperaturniveau der Speicherung ab. Dies
wurde bereits in Kreuder et al. diskutiert [14] wobei thermochemische Methoden auch
bereits von Pardo et al. zusammengestellt wurden [15].

Das betrachtete LORC-Konzept (siehe Abb.2.1) sieht eine Einspeicherung der ther-
mischen Energie bei 300-400 °C durch Dehydrierung eines geséttigten fliissigen orga-
nischen Hydrids vor. Der entstehende Wasserstoff wird zur Lagerung in einem Fest-
stoffspeicher als Metallhydrid gebunden. Der Aromat kann dann in einem Tank bei
Umgebungsbedingungen gelagert werden. Zur Riickgewinnung wird beim entsprechen-
den Temperaturniveau hydriert. Es lasst sich einfach sehen, dass dies theoretisch auch
als Wéarmepumpe verwendet werden kann, wenn die Reaktionstemperatur verandert
wird. Eine kurze Betrachtung der Thermodynamik folgt spater in Bezug auf die hier
verwendeten Stoffe (siche Abschnitt 2.3).

Die gewahlte Reaktion sollte also zum Einem eine ausreichend hohe Reaktionsenthal-
pie besitzen, zum Anderen sich bei den Temperaturen moglichst ohne thermodynami-
sche Limitierung durchfiihren lassen. Dadurch ergeben sich theoretisch eine Vielzahl
moglicher Ausgangsstoffe. Das Konzept der chemischen Warmespeicherung ist keines-
wegs neu und wurde unter Anderem als chemical heat pipe bereits vielfach beschrieben
[16-19]. Die dort angestellten Betrachtungen zielen jedoch auf unterschiedliche Tempe-

raturniveaus und Ideen im Vergleich zu der vorliegenden Arbeit ab [20].

2.1.1.1 Vergleich verschiedener Warmespeicher

Ein Vergleich mit einigen anderen chemischen Warmespeichersystemen soll anhand

einfacher Kriterien gemacht werden. Der Vergleich der Systeme bezieht sich auf die
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Thermische Energie

Dehydrierung

Membran

Methylcyclohexan H, Feststoffsp. Toluol

Thermische Energie

Abbildung 2.1: Konzeptzeichnung LORC mit Methylcyclohexan und Toluol als Tréger

System Temperaturbereich Reaktionsenthalpie
- °C kJ mol~*
Magnesium 200-400 75
Calciumcarbonat 600-1000 178
Calciumhydroxit 450-550 112
Ammoniak 400-700 66.9

Methan 900-500 250
2-Propanol 80-200 n.b.
Cyclohexan 300-400 240

Tabelle 2.1: Vergleich verschiedener chemischer Wéarmespeichersysteme

Unterschiede in der Reaktionsenthalpie sowie der Temperaturen.

Die Speicherung von Warme in Metallhydriden ist bereits gut beschrieben, es hat
sich insbesondere das System Magnesium als vielversprechend erwiesen, da es eine gute
Zyklenstabilitit aufweist. Fiir einen geschlossenen Kreislauf, vergleichbar zum LORC,
besteht die Notwendigkeit den Wasserstoff zu speichern [15]. Die Reaktion von Calci-
umoxid und Kohlendioxid zu Calciumcarbonat soll als Beispielreaktion fiir die Spei-
cherung mittels Carbonaten angefithrt werden. Neben Calcium kénnen andere Metalle
verwendet werden [21]. Dabei ist die Zersetzung des Carbonats endotherm und wird bei
hohen Temperaturen durchgefithrt, was die Einsatzmoglichkeit in CSP (Concentrated
Solar Power) Kraftwerken, bei denen Temperaturen bis zu 1000 °C erreicht werden,
ermoglicht. Die Freisetzung der Warme erfolgt dabei bei etwa 650 °C. Vorteile liegen
in den relativ hohen erzielbaren Energiedichten, der Bekanntheit des Systems und dass
kein Katalysator verwendet werden muss. Jedoch ist die Zyklenstabilitdt des Materi-

als entscheidend und das relativ hohe Gewicht verursacht eine niedrige gravimetrische
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Speicherdichte.

Neben dem Einsatz von Carbonaten ist auch die Verwendung von Hydraten bei nied-
rigeren Temperaturen moglich [22]. Auch diese Reaktion lasst sich ohne Katalysator
vollstdndig durchfiihren. Aufgrund des Feststoffes sind Probleme mit der Partikelgro-
Be, die einen hohen Druckverlust erzeugt bzw. instabil sind, méglich. Weiterhin haben
diese Reaktionen eine niedrige Reaktionsgeschwindigkeit [15, 23]. Um dieses Problem
zu umgehen lasst sich das Salz auf eine Tragerstruktur aufbringen wodurch der Warme-
transport und die Durchstromung verbessert wird [23]. Insgesamt kann aber auch mit
Ca(OH); eine gute Zyklenstabilitdt und ein gute Energiespeicherdichte erreicht werden.
Neben diesen Gas-Feststoff Reaktionen ist die Hydrierung von Stickstoff bzw. die Erzeu-
gung und Zersetzung von Ammoniak untersucht worden. Lovegrove et al. haben dieses
System in Kombination mit einem Solarkollektor zur Konzentration von Sonnenstrah-
lung erprobt [24]. Die Reaktion der Ammoniaksynthese ist relativ bekannt und gut
verstanden. Die Dissoziation von Ammoniak wurde dabei von Lovegrove untersucht
und ein Reaktorkonzept entwickelt, aber auch die Integration in einen Solarkollektor
fiir den Synthesereaktor untersucht. Die Temperaturen liegen bei 400-700 °C wobei
hohe Driicke bis zu 300 bar notwendig sind. In diesem System ist die Reaktionsenthal-
pie nicht so hoch, dafiir verlauft die Reaktion sehr selektiv bzw. eine Koksbildung ist
ausgeschlossen. Jedoch besteht die Notwendigkeit, Stickstoff und Wasserstoft gasformig
zu speichern. Weiterhin kommen einige kohlenstoffbasierte Systeme in Frage. Dies sind
unter Anderem Methan, Propanol sowie Cyclohexan.

Im Falle von Methan konnen hohere Einspeicherungstemperaturen genutzt werden.
Als Reaktion wird hierbei die Dampfreformierung oder COs-Reformierung genutzt, die
zum einen Kohlenmonoxid, Wasserstoff sowie Wasser als Produkte hat. Dieses Konzept
wurde bereits frith im Zusammenhang mit der Nutzung von Nuklearenergie als Wérme-
transportmoglichkeit vorgeschlagen [25, 26]. Die endotherme Dampfreformierung kann
dabei bei Temperaturen um 900 °C ablaufen. Um gréflere Feedmengen Wasser zu ver-
meiden, wurde von Levitan et al. [19] die trockene Reformierung mit CO, angestrebt.
Die Methanisierungsreaktion zur Energiertickgewinnung lauft meist bei etwas tieferen
Temperaturen ab (400-500 °C), wobei aufgrund der Exothermie der Reaktion Tem-
peraturpeaks um 700 °C erreicht werden [19]. Einschrankungen dieses Systems sind
anféllige Katalysatoren, die bei diesen Reaktionen zur Verkokung neigen und daher die
Zyklenstabilitat des Systems stark einschréanken. Nachteilig ist auch die Notwendigkeit
Kohlenmonoxid und Wasserstoff zwischenspeichern zu miissen, falls das System als sai-

sonaler Speicher verwendet werden soll.
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In dem betrachteten System soll wie bereits beschrieben, mit einem Temperaturniveau
um 300 °C gearbeitet werden. Damit sind fliissige organische Kohlenwasserstoffe deren
aromatische Struktur sich hydrieren und dehydrieren lasst, sehr geeignet. Neben Diesen
wurde von Meng et al. auch die Verwendung von 2-Propanol vorgeschlagen [27]. Dabei
ist eine Temperaturanhebung moglich, da die endotherme Reaktion der Dehydrierung
zu Aceton bei ca. 80 °C ablauft, die exotherme Bildungsreaktion jedoch auf etwa 200
°C gebracht werden kann.

Fiir das System Cyclohexan-Benzol gab es bereits in den siebziger bis achtziger Jah-
ren Bemiithungen dieses als Energiespeicher anzuwenden [17, 18, 26]. Die theoretischen
Untersuchungen betrachteten verschiedene Moglichkeiten und priften die Effektivitat
eines Wéarmespeichers auf Basis von Cyclohexan. Doch aufgrund unzureichender Kennt-
nisse der Reaktion wurde das Konzept aufgrund des Forschungsbedarfs nicht weiter
verfolgt [16]. DeLancey et al. haben sich in der Folge mit der Reaktion und der Kinetik
genauer beschaftigt.

Mit dem Gesamtsystem haben sich dann Cacciola et al. weiter beschaftigt, auch als Was-
serstoffspeicherkonzept. Mit der Energiespeicherdichte von Methylcyclohexan schétzen
sie ab, dass 18 Zyklen des Systems notwendig sind, um die Wérme die sich aus ei-
nem Liter Ol erzeugen lisst zu gewinnen. Sie kommen zu dem Schluss, dass daher
sehr hohe Anforderungen an den Katalysator beziiglich geringer Nebenproduktbildung
und hoher Aktivitat gestellt werden [28]. Beim Vergleich verschiedener Stoffe kann Me-
thylcyclohexan zu Benzol eine geringere Toxizitat aufweisen. Im Vergleich zu grofleren
Molekiilen bessere Reaktionseigenschaften, da diese meist nicht immer vollstandig zu
dehydrieren sind. Fliissige Speicher mit zyklischen Kohlenwasserstoffen erlauben einfa-

che Lagerungsbedingungen bei Raumtemperatur und einfache Transportmoglichkeiten.

2.1.1.2 Systemkomponenten im LORC

Es soll noch kurz auf die weiteren Teilaspekte, die Hydrierung sowie die Wasserstoff-
speicherung und die Gesamtbilanz dieses Warmespeichersystems eingegangen werden.
Zunéchst muss fiir die Zwischenspeicherung des Wasserstoffs ein weiterer Speicher be-
reitgestellt werden. Hier sind normale Drucktanks als auch Metallhydride méglich. Das
vorgeschlagene Konzept sieht dabei die Speicherung in Metallhydriden vor. Dabei steht
der Kompressionsaufwand fiir einen Drucktank dem Warmebedarf mit dem Metallhy-
drid, das durch unterschiedliche Temperierung beladen und entladen wird, gegeniiber.
Dazu erfolgten am Institut fiir Nanotechnologie (KIT) Untersuchungen zur Entwick-

lung dieser Metallhydridspeicher. Es sind verschiedene Hydridmaterialen entwickelt und
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getestet worden [29] welche thermisch zum Gesamtkonzept passen.

Die Hydrierung soll so durchgefiihrt werden, dass eine hohe Warmeriickgewinnung mog-
lich ist. Um fiir die Warmeriickgewinnung auch ein sinnvolles Temperaturniveau zu
erreichen, muss die Hydrierung aufgrund der Thermodynamik bei sehr hohen Driicken
durchgefiithrt werden. Jedoch soll sie dennoch in der Gasphase ablaufen. Im Zusam-
menhang dieses Projekts wurden daher verschiedene Katalysatoren getestet und ein
Zapfstellenreaktorkonzept entwickelt, welcher die Untersuchung der Kinetik an mog-
lichst vielen Stellen entlang des Katalysatorbettes erlaubt [30]. Es zeigte sich, dass
prinzipiell die gleichen Katalysatoren wie fiir die Dehydrierung geeignet sind.

Fiir den Gesamtprozess ist die Verschaltung dieser einzelnen Komponenten sowie die
Kopplung an eine Wéarmequelle zu untersuchen. Auch bei der Riickgewinnung sind un-
terschiedliche Abnehmer vorstellbar. Eine Erzeugung von elektrischem Strom aus der
entstehenden Warme steht einer thermischen Nutzung gegeniiber und der Gesamtwir-
kungsgrad fiir die unterschiedlichen Systeme ist kritisch zu betrachten. Krieger et al.
haben bei ihren Betrachtungen des CHP-Systems den Wirkungsgrad von Sonnenein-
strahlung zu elektrischer Energie berechnet. Fiir einen Einsatz des Metallhydridspei-
chers kommen sie zu dem Schluss, dass sich mit der Verdichtung von Wasserstoff bessere
Effizienzen als mit einem Metallhydridspeicher erzeugen lassen [31]. Auf die Gesamtef-
fizienz und auch die Warmeintegration soll im Abschnitt 2.3 noch einmal eingegangen

werden.

2.1.2 Wasserstoffspeicherung - LOHC

Im Falle der Wasserstoffspeicherung soll eine hohe Energiespeicherdichte und teilweise
eine gute Langzeitspeicherung erreicht werden. Es gibt eine Vielzahl von Systemen, die
teils gasformige und fliissige, teils feste Stoffe verwenden. Hierzu gibt es eine Vielzahl
von Systemen und méglichen chemischen Reaktionen bei unterschiedlichen Tempera-
turniveaus. Grundsitzlich kann der Wasserstoff welcher aus Uberschussenergie oder
erneuerbaren Quellen erzeugt wurde auch irreversibel in synthetischen Kraftstoffen ge-
speichert werden. Einen Uberblick und Vergleich dieser Methoden liefert Miiller et
al. [32]. Einen guten Uberblick iiber erreichbare Energiedichten und die Einspeicher-
bzw. Riickgewinnungstemperaturen fiir mobile Anwendungen liefert [33]. Die Anfor-
derung fiir Anwendungen im Fahrzeug zur Versorgung einer Brennstoffzelle sind in
einem Programm des US Department of Energy (DOE) entwickelt worden [34]. Ausge-
hend von der Problematik der geringeren volumetrischen Energiedichte von Wasserstoff

im Vergleich zu fossilen Brennstoffen, wurden geeignete Wasserstofftriager untersucht.
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Abbildung 2.2: Konzeptzeichnung des LOHC-Zyklus

Der wasserstoffreiche Trager sollte eine mdoglichst hohe Dichte bei gleichzeitig hoher
massebezogener Beladung besitzen, um mit den heutigen, fliissigen Kraftstoffen kon-
kurrieren zu kénnen. Es ist insbesondere bei Wasserstoffspeichern zwischen mobilem
Einsatz als Kraftstoffersatz, Wasserstoff zum Betrieb einer Brennstoffzelle und saisona-
len bzw. stationidren Energiespeichern zur Einspeicherung von Uberschuss Wind etc.,
zu unterscheiden. Fir die unterschiedlichen Anwendungen ergeben sich Vorteile fiir

verschiedene Speichermethoden. Vorstellbare Systeme sind unter anderem:
e Methan
« organische Kohlenwasserstoffe

e« Amminoborane

Metallhydride

Im Falle der organischen, meist zyklischen, Kohlenwasserstoffe hat sich der Begriff
des Liquid Organic Hydrogen Carriers etabliert. Ein einfacher Zyklus ist in Abbildung
2.2 wiedergegeben. Der Tréger sollte den Wasserstoff leicht sowie moglichst vollsténdig
und bei geringer Temperatur freisetzen und dabei eine ausreichend hohe Wasserstoft-
freisetzungsrate erreichen.

Die Stoffe sind im allgemeinen bei Raumtemperatur fliissig und konnten damit
mit einem herkémmlich Tanksystem verwendet werden, was sie gegeniiber Hochdruck-
oder Fliissigwasserstoffspeichern einfach im Gebrauch macht. Die LOHC- Wasserstoftf-
speichertechnologie hat zwei Verfahrensschritte, die sowohl zeitlich als auch rdumlich
entkoppelt betrieben werden kénnen. Die Beladung des wasserstoff-armen LOHC als

Einspeicherungsschritt.
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o Die Beladung ist eine exotherme Reaktion und grofle Mengen Abwéirme miis-
sen aus dem Reaktorsystem abgefithrt werden. Der Wasserstoff kann dabei aus

verschiedenen Quellen, wie zum Beispiel einer Elektrolysezelle, kommen.

o Die Entladung unter Freisetzung von Wasserstoffgas erfolgt dann bei Wasserstoft-
bedarf zeitlich versetzt. Der freigesetzte Wasserstoff kann auf verschiedene Wei-
sen, wie die Verstromung, genutzt werden. Die Entladung ist somit endotherm
und die Energie fiir die Reaktion muss extra zugefithrt werden. Das Temperatur-

niveau variiert je nach gewahltem LOHC und liegt zwischen 150 und 350 °C.

Ein hdufig verwendetes LOHC-System ist Methylcyclohexan /Toluol, worauf noch im
Abschnitt 2.2 im Detail eingegangen wird. Ein Nachteil dieser aromatischen Verbin-
dungen ist jedoch die hohe Reaktionsenthalpie fiir Be- und Entladung. Daher hat Air
Products im Rahmen des National Hydrogen Storage-Programms des DOE alternative
LOHC-Systeme gesucht [101]. Ziel dieser Suche war es ein System mit giinstigen Ei-
genschaften bei minimaler Reaktionsenthalpie fiir die Entladung zu finden.

Hierfiir wurde eine Vielzahl von Molekiilstrukturen rechnerisch erfasst und die Reakti-
onsenthalpie als Funktion der Ringanzahl sowie der Funktionalisierung mit verschiede-
nen Heteroatomen an unterschiedlichen Positionen ermittelt. Einige dieser interessanten
Kandidaten wurden synthetisiert und die errechneten Daten in Experimenten verifi-
ziert. Fur die mobilen Anwendungen war zuletzt N-Ethylcarbazol ein gut untersuchter
Stoff. Es werden pro Hy nur 50 kJ mol™! benétigt und die Reaktionstemperatur konn-
te bei guten Freisetzungsraten auf 180-200 °C abgesenkt werden [35]. Nachteil waren
jedoch Nebenreaktionen, die zu einer Dealkyierung der Ethylgruppe fithren. Weiterhin
weist der vollstdndige dehydrierte Stoff einen sehr hohen Schmelzpunkt von circa 68 °C
auf. Damit ist eine standige Beheizung eines Tanks notwendig.

Mit dem Ausbau der erneuerbaren Energien, welcher auch die Speicherung dieser not-
wendig macht, wurde das LOHC-Konzept wiederentdeckt und mehrere Arbeitsgruppen
begannen sich wieder mit verschiedenen Anwendungen zu beschéftigen. Eine neuere
Untersuchung schlagt auch Marlotherm, ein Prozessol zur Hochtemperaturbeheizung,
vor. Die chemische Verbindung ist dabei ein Isomerengemisch aus Dibenzyltoluol [36].
Nachteile sind hierbei die hohere Reaktionsenthalpie und die Anhebung der Reaktions-
temperatur auf ein hoheres Niveau, um ausreichende Freisetzungsraten zu ermoglichen.
Auf die Reaktionen und Eigenschaften der Stoffe soll im néchsten Abschnitt einzeln ein-
gegangen werden. Das Interesse an einer Vielzahl von moglichen Wasserstoffspeichern

erlaubt einen Vergleich dieser Methoden untereinander und zeigt Vor-und Nachteile
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dieser Systeme auf.

2.1.2.1 Pilotprojekte zu LOHC Systemen

Sakaguchi et al. schlagen als integriertes Energieversorgungskonzept die Kopplung von
Carbon-Capture and Storage (CCS) Kraftwerken und erneuerbaren Energien, mit LOHC
als Transportmoglichkeit vor [37]. Die Chiyoda Company hat dabei bereits eine grofiere
Pilotanlage gebaut [14].

Auch in Japan wurde ein Speicher gebaut. Windenergie wurde in Methylycyclohexan
gespeichert und bei Energiebedarf ein Dieselmotor mit zusatzlichem Wasserstoff ver-
sorgt. Dabei konnten etwa Einsparungen von 20 % Diesel erreicht werden [38]. Obara
et al. betrachten die Anwendbarkeit eines solchen LOHC Speichers in einem lokalen
Energienetz, einem so genannten Mikro-Grid, im Vergleich zu einer Natrium-Schwefel
Batterie fir die Versorgung von etwa 60 000 Haushalten [39]. Aufgrund des hoheren
Investments fiir die Brennstoffzelle und den Reaktor eignet sich das LOHC Konzept
nur, wenn noch deutliche Kostensenkungen erreicht werden. In den achtzigern Jahren
hat auch das Paul-Scherrer-Institut einen LKW als mobiles Einsatzkonzept des LOHCs
gebaut und getestet. In ihrer Studie zeigen sie, dass ein LKW mit diesem Antriebkon-
zept, beziiglich seiner Betriebskosten, beinahe konkurrenzfahig betrieben werden kann.
Sie schétzen ab, dass die Zunahme an Gewicht etwa 10 % betragen wiirde und man
etwa die 6-fache Menge an fliisssigem Treibstoff tanken miisste. Weiterhin wurde auch
ein saisonaler Speicher fiir Strom in der Schweiz mit einer Grofle von 80 MW Leistung
und 1000 GWh Speicherkapaziit untersucht.

Ein weiteres Pilotprojekt war auch das 100 MW Euro-Quebec Programm, bei dem iiber-
schiissige Wasserkraft in Kanada fiir die Versorgung in Europa genutzt werden sollte
und das Cyclohexan dabei in Tankern transportiert werden sollte [40].

Die Firma Hydrogenius bietet bereits kommerzielle Systeme mit Dibenzyltoluol als
Stoffsystem an (siehe Abschnitt 2.2.4, www.hydrogenius.net). Hier wird eine dezentrale
Nutzung in mobilen Anlagen mit einem Containerkonzept verfolgt bis ca. 150 m® h=!
Wasserstoff. Einsatzmoglichkeiten sind z.B. die Sektorkopplung und die Wasserstoftbe-
tankung von Fahrzeugen. Durch die gute Transportmoglichkeit des LOHCs lésst sich
somit der Ort der Erzeugung mit dem Ort des Verbrauchs koppeln. Dazu besteht das
Anlagenkonzept aus einem Speichermodul und einem Riickgewinnungmodul welche un-
abhédngig voneinander aufgestellt werden. Teile dieses Konzept sind auch in der Arbeit
von Preuster et al. zu finden [41]. Auf lange Sicht wird auch ein stationires Konzept
mit deutlich grofierem Mafstab bis ca. 5000 m? h~! Wasserstoff geplant.
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2.1.2.2 Vergleich LOHC mit anderen Speichermethoden

Wasserstoff lasst sich aber auch durch weitere Methoden speichern. Die klassische Spei-
cherung erfolgt im Drucktank bzw. durch die Verfliissigung des Wasserstoffs. Diese
Methoden finden bereits im groflen Stil Anwendung und die Vor- und Nachteile dieser
Methoden sind bekannt. Grob sind diese zwischen Physisorption und chemischer Reak-
tion zu unterscheiden. Dalebrook et al. liefern eine gute Ubersicht [6] zu diesen Routen.
Bei der Physisorption wird die Kryoadsorption auf verschiedenen Materialien wie zum
Beispiel Polymeren oder Carbon-Nanotubes untersucht [6, 42, 43] wobei Temperatu-
ren um 77 K benotigt werden, um den Wasserstoff zu speichern. Es lassen sich zwar
Speicherdichten um 3 wt.% erreichen, jedoch fithrt die standig notwendige Kiithlung zu
einer sehr geringen Langzeitspeichereffizienz [43]. Als Vorteil ist die geringere Adsorpti-
onsenergie im Vergleich zur Verdampfungsenthalpie bei der Verfliissigung zu sehen. Die
chemischen Methoden sind generell recht vielfaltig. So lassen sich Materialien finden die
eher schwer wieder zu beladen sind andere dagegen leichter. Insbesondere gasférmige
Tréagermaterialien sind eher schwer zu regenerieren.

Methan als einfachster Kohlenwasserstoff kann auch zur Speicherung verwendet werden
und hat aufgrund seines einfachen Aufbaus die hochste Speicherkapazitat. Da Methan
fiir die Energieversorgung einen wichtige Rolle spielt und die Anwendungsmoglichkei-
ten vielfaltig sind, gibt es viele Aktivitaten Wasserstoff in Methan zu speichern [44].
Unter dem Begriff ,,Power to Gas“ soll Wasserstoff aus Elektrolyse zusammen mit Koh-

lendioxid oder Kohlenmonoxid zu Methan reagieren.

COy + 4H, = CHy + 2H,0 (2.1)

Die Sabatierreaktion ist stark exotherm und wurde bereits im Kapitel 2.1.1 vorge-
stellt. Die Umkehrung ist die Methanreformierung. Diesem steht jedoch die direkte
Nutzung des Methans im Sinne einer Sektorkopplung gegeniiber. Wegen der guten
Einspeisemoglichkeit in das bestehende weitldufige Erdgasnetz ist die Verwendung des
Methans direkt zur Erzeugung von Warme und Strom sehr viel wahrscheinlicher. Der-
artige Konzepte sind bereits vielfaltig untersucht [2, 4, 32, 45]. Ein wichtiger Aspekt bei
der Sabatierreaktion ist die Bereitstellung des C'Os fiir die Reaktion welches quasi den
Wasserstofftrager darstellt. Die Verfligbarkeit von groferen Quellen, wie zum Beispiel
Zementfabriken, fallt nicht immer mit Quellen erneuerbarer Energie zusammen und
erschwert eine Dezentralisierung.

Eine weitere Moglichkeit besteht darin Methanol oder Ameisenséure zu erzeugen. Fiir
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dieses System werden hohe Beladungen erreicht, der Prozess ist industriell bekannt
und der Tréger ist bei Raumtemperatur fliissig [46, 47]. Jedoch gelten dhnliche Ein-
schrankungen wie bei Methan. Da diese Chemikalien eher als Grundchemikalien genutzt
werden bieten sich viele alternative Nutzungsmoglichkeiten anstelle der Wasserstoftfrei-
setzung. Dennoch gab es auch in dieser Richtung einige Arbeiten und die Stoffe sind
prinzipiell geeignet [48].

Als weiteres bereits bekanntes System ist Ammoniak zu nennen. Auch hier ist die Syn-
these ein wichtiges industrielles Verfahren und Ammoniak zeichnet sich ebenfalls durch
eine sehr hohe Speicherkapazitat von Hy aus. Im Prinzip lasst sich NH3 auch fliissig, un-
ter erhohter Druck, speichern. Untersuchungen zur Zersetzung des Ammoniaks fiir die
Bereitstellung des Wasserstoffs zielen auf niedrigere Reaktionstemperaturen und hohe
Umsetzungsraten ab [48-50]. Garcia Garcia et al. und Zhang et al. verwenden dazu
einen Membranreaktor, um den Wasserstoff direkt abzutrennen und héhere Umsétze
zu erzielen. Nachteil sind bei diesem System der Stickstoff, der sich schwer Abtrennen
lasst, als auch die hohe Toxizitdt des Ammoniaks.

Geringere Dampfdriicke als beim Ammoniak lassen sich mit Amminoboranen realisie-
ren. Vorteile sind die relativ hohen Beladungen und die sehr leichte Freisetzung des
Wasserstoffs bei niedrigen Temperaturen [46, 47, 51]. Fiir die Bereitstellung von Was-
serstoff in mobilen Anwendungen bieten sich niedrige Temperaturen an, jedoch miissen
auch ausreichende Freisetzungsraten erreicht werden und die Trager sollten rezyklierbar
sein. Der einfachste Amminoboran ist NH3BHj, welcher unter Umgebungsbedingungen
fest ist und eine theoretische Speicherkapazitat von 19,6 wt.% erreichen wirde. Als
Einschrénkung ist zu nennen, dass die Reaktion schrittweise ablauft und bei der gut
durchzufithrenden Hydrolyse bei unter 100 °C lediglich 6,5 wt.% des Wasserstoffs frei-

gesetzt werden.

Fiir die Regeneration sind jedoch bisher starke Reduktionsmittel notwendig und eine
direkte Hydrierung ist nicht méglich [46]. Daher wurde versucht dieses Problem, als
auch einige Stabilitatsprobleme durch Modifikation des Borans zu umgehen. Damit ist
zum Beispiel die Entstehung von Nebenprodukten durch eine thermische Zersetzung
des Tragers vermindert. Ott et al. haben dazu im Rahmen eines DOE-Programmes
eine Vielzahl dieser Verbindungen untersucht und auf ihre Eignung gepriift [51]. Die
Verbindungen mit Metallen wie Lithium als Boran oder im Amminoboran kann hilf-

reich sein [46]. Auch Hydrazin, das sich im Prinzip selbst als Wasserstoffspeicher eignet,
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kann als Verbindung mit Boran eingesetzt werden, um hier eine verbesserte Sicherheit
zu erreichen. Bei all diesen Materialien ist jedoch die Rezyklierbarkeit kaum oder gar
nicht gegeben. Viele der Stoffe sind &uflerst toxisch und bei einigen finden unerwiinsch-
te Zersetzungsreaktionen statt. Die Eignung als Wasserstofftriagermaterialien ist daher
fragwiirdig.

Als letzte Speichermoglichkeit sollen hier noch die Metallhydride aufgefithrt werden.
Hier ist im Allgemeinen eine gute Wiederbeladung erreichbar und die Stoffe sind meist
relativ sicher im Umgang. Ulmer et al. hat dabei im Zusammenhang mit der Entwick-
lung des LORC Konzepts einen Metallhydridspeicher auf Basis einer Eisen-Vanadium
und Lanthan-Nickel Verbindung entwickelt [29]. Weiterhin ist natiirlich auch das bereits
diskutierte Magnesium geeignet. Auch Lithium kommt als Feststoffspeicher in Frage.
Man unterscheidet diese Materialien hauptséchlich aufgrund ihrer Kristallstruktur. Das
verwendete LaNis ist zum Beispiel der Typ ABj aber auch AB oder AB, Typen sind
moglich [10]. Mit den Metallen ist die Beladung mit Wasserstoff eine exotherme Reak-
tion und die Entladung dementsprechend endotherm. Aufgrund der Zusammensetzung
bei Legierungen lassen sich die Temperaturen und Driicke zur Entladung und Beladung
anpassen. Des Weiteren sind auch komplexe Hydride moglich. Als aussichtsreiches Ma-
terial gilt dabei NaAlH, welches Wasserstoff in das Gitter aufnehmen und bei ca. 110
°C vollstindig beladen und entladen werden kann. Die Beladung entspricht dabei 5,5
wt.% [34]. Diese Alanate binden den Wasserstoff dabei kovalent und kénnen dabei ho-
here Speicherkapazititen erreichen. Insgesamt sind diese Materialien eher fiir stationare
Anwendungen geeignet, da das Systemgewicht mit Druckbehélter, Beheizung und Me-
tall in Summe fiir mobile Anwendungen kritisch ist.

Bei den meisten Reaktionen ist die Ha-Freisetzung endotherm. Bei Aminoboranver-
bindungen sind jedoch auch exotherme Reaktionen zur Wasserstoffgewinnung moglich.
Damit ist fiir eine Wasserstofferzeugung ein Reaktionssystem denkbar, das ohne zu-

satzliche Beheizung durch die Kombination zweier Reaktionen auskommt [52, 53].

2.2 Stoffsysteme (LOHCs)

Die Anforderungen an ein LOHC Speichersystem wurde haufig definiert und findet sich
beispielsweise bei Cooper et al. [54]. Folgende Punkte sollten erfiillt werden.

o hohe Speicherdichte des Materials

» gutes Handling, fliissig bei Einsatzbedingungen
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2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

Hydrierte Form Methylcy-  Deca- Dodecahydro-N- Perhydro-
clohexan lin Ethylcarbazol Dibenzyltoluol
Dehydrierte Form Toluol Naph- N-Ethylcarbazol Dibenzyltoluol
thalin
Wasserstoff pro 3 ) 6 9
Molekiil
Massenbeladung 6,2 7,3 5,8 6,5
wt.%
Siedepunkt °C 100 194 350 350
Warmetonung pro 68 59 50 71
Hs kJ mol~!

Tabelle 2.2: Vergleich verschiedener LOHC Stoffsysteme bzgl. Stoffeigenschaften und
Reaktionsenthalpie

o thermisch stabil, welches auch eine gute Zkylenstabilitidt fiir die Reaktion be-

inhalten sollte

o Hydrierung und Dehydrierung bei sinnvollen technischen Bedingungen durchfiihr-

bar. Moglichst geringe Warmeténung der Reaktion

o Preisglinstiges, verfiighares Speichermaterial

Wihrend sich die ersten Punkte von einer Vielzahl von moglichen Stoffen gut erfiillen
lassen, sind gerade die letzten beiden Punkte kritisch zu betrachten. Die Funktionali-
tat der LOHC wurde bisher meist nur fiir die Dehydrierreaktion dargelegt. Es konnten
niedrige Temperaturen mit niedrigen Freisetzungsenergien fiir den Wasserstoff erreicht
werden. Die Hydrierung gelang jedoch nicht immer. Miiller et al. zeigen, dass der opti-
male LOHC etwa eine Freisetzungsenergie um 40 kJ mol~! aufweisen sollte, um zu hohe
Dehydriertemperaturen zu vermeiden bzw. im Falle noch niedrigerer Warmetonung die
Hydrierung zu schwierig gestalten [55]. Aromatische Verbindungen und gerade hete-
rozyklische Aromaten mit Stickstoff zeigen hier gutes Potential. Weiterhin sind viele
vorgeschlagene LOHC lediglich im kleinen Mafistab verfiighar oder aufwendig zu syn-
thetisieren. Dies macht einen grofflichigen Einsatz schwierig. Fiir die beschriebenen
Anwendungen des LOHC oder LORC finden sich in der Literatur diverse Stoffe die
geeignet sind. In Tab. 2.2 sind einige bekannte LOHCs zusammengestellt.

Zur Dehydrierung von Methylcyclohexan sowie Cyclohexan gibt es viele Untersu-
chungen [56-59]. Dabei wurden meist Gasphasenreaktionen untersucht. Einige Autoren

insbesondere Biniwale bzw. Ichikawa et al. und Saito et al. [60, 61] beschéftigen sich
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2.2 Stoffsysteme (LOHCs)

jedoch auch mit der Untersuchung von mehrphasigen Bedingungen. Dabei wurde auch
das Stoffsystem Decalin-Naphthalin untersucht. Diese Konzepte sollen in einem extra
Abschnitt 2.4.2 kurz diskutiert werden. Bei den heterozyklischen Verbindungen gehort
vor allem das N-Ethylcarbazol zu den sehr detailliert untersuchten Systemen [35]. Aber
auch &hnliche, alternative Heterozyklen wurden getestet [36, 62]. Das System Diben-
zyltoluol ist jingst wegen der guten Verfiigbarkeit und der geringen Toxizitdt in den
Fokus geriickt [36].

2.2.1 Methylcyclohexan

Fir Methylcyclohexan soll der Stand der Literatur in diesem Bereich wiedergegeben
werden, wobei bereits von Heike Kreuder als auch von Patrick Preuster bereits die
wesentlichen Aspekte zusammengefasst wurden [14, 48]. Es soll daher nur einige grund-
legende Bemerkungen zur Kinetik als auch zur Desaktivierung gemacht werden. Fiir
die Anwendung als Wasserstoffspeicher ist neben der Arbeit von Usman und Alhumai-
dan [63, 64] auch die von Yolcular et al.[65] zu nennen. Letztere beschaftigten sich mit
Methylcyclohexan als Wasserstoffspeicher und untersuchten dabei ein Platin/Rhenium
Katalysator in einem Festbettreaktor sowohl fiir die Dehydrierung als auch Hydrierung
und passten die Daten an einen Potenzansatz an. In einer Studie mit Nickel (Ni) auf
Aluminiumoxid, wurde der Massenanteil an Ni variiert und die Aktivierung des Kata-
lysators systematisch untersucht. Der Katalysator erreichte dhnlich gute Umsatze wie
der Platinkatalysator ohne Bildung von Nebenprodukten. Jedoch, im Vergleich zu den

Ergebnissen von Usman, bei geringeren Freisetzungsraten [65].

2.2.1.1 Kinetik

Cresswell et al. haben sehr viele Studien zu Methylcyclohexan veroffentlicht. Dabei
liefert Alhumaidan [64] einen sehr guten Uberblick iiber deren Verdffentlichungen. Es
wurde das System als mobile Anwendung mit einer SOFC Brennstoffzelle aber auch als
stationdre Anwendung mit einer PEM Zelle betrachtet. Verwendet wurden Mono- und
Bi-metallische Platinkatalysatoren mit unterschiedlicher Massenbeladung. Die Versu-
che wurden in einem Festbettreaktor durchgefithrt und dabei eine weite Temperatur-
spanne, Driicke und Verweilzeiten abgedeckt. Aus den gewonnenen Daten wurden ver-
schiedene Kinetikmodelle angepasst. Neben einem einfachem Potenzansatz wurde ins-
besondere mit Langmuir-Hinshelwood (LHHW) und Horiuti-Poluanyi (HP) Modellen
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2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

gerechnet. Die Gleichungen und Parameter des LHHW Ansatzes sind hier wiedergege-
ben, da diese auch weiterhin zur Anpassung eigener Daten verwendet werden sollen,
wobei die Indexies A - Methylcyclohexan, B - Toluol nd C - Wasserstoff représentieren
. Die Parameter K’ und k sind tiber einen Arrheniusansatz temperaturabhingig.

3
kKapa(l—2<)

1+ Kapa+ Kppp + K'pppé

(1 — kata) (2.3)

mMcH =

Neben den bereits genannten Arbeitsgruppen hat sich auch die Gruppe am Paul-
Scherrer-Institut mit der Kinetik der Reaktion beschiftigt [66-68]. Die Beschreibung
durch einen Mechanismus in der das Methylcyclohexan als Edukt den geschwindigkeits-
bestimmenden Schritt darstellt und die Adsorption der Produkte beriicksichtigt sind
in ihren Studien am vielversprechendsten. Das heifit, dass die Bildung der ersten Dop-

pelbindung in diesem Fall den langsamsten Schritt darstellt.

b (o i) (1— kata) (2.4)
r= P — hdld .
(Pa + K, py) (1 + /Kipe)

Von édhnlichen Vorraussetzungen gehen das oben gezeigte LHHW-Modell nach Us-

man aber auch das HP-Modell aus. Diese Beriicksichtigen zuséatzlich die Adsorption
von Produkten auf der Katalysatoroberfliche. Insbesondere Wasserstoff sollte in die-
sen Gleichungen einer schnellen Rekombination und Desorption unterliegen, um die

Aktivitat des Katalysators zu verbessern.

2.2.1.2 Desaktivierung und Nebenprodukte

Wie schon in Gleichung 2.3 ersichtlich spielt die Desaktivierung des Katalysators bei der
Dehydrierung eine nicht vernachlissigbare Rolle. Daher haben sich die Autoren meist
auch mit der Bildung von Nebenprodukten und einem damit verbundenen Aktivitats-
verlust des Katalysators beschaftigt [66, 69, 70]. Da die Reaktion auch seit langerem in
der Petrochemie zur Verdnderung der Oktanzahl verwendet wird, sind eine Vielzahl an
Untersuchungen verfiighar [71-74]. Es soll grundlegend zwischen zwei Faktoren unter-
schieden werden. Einer Langzeitdesaktivierung, die irreversibel ist, und einer schnellen
Desaktivierung, deren Auswirkung auf die Aktivitit des Katalysators sich durch einen
Regenerationsprozess umkehren lasst. Zu Regenerationsmethoden zédhlen die Oxidation
aber auch die Beaufschlagung mit reinem Wasserstoff. Die Desaktivierung wird durch

die Bildung von Nebenprodukten beeinflusst und umgekehrt kann die Desaktivierung
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2.2 Stoffsysteme (LOHCs)

zur Bildung anderer Nebenprodukte fithren. Bei der katalytischen Dehydrierung sind
die Demethylisierungsreaktion und Ringdffnungen sowie Kondensation der Produkte
und Edukte hauptséichliche Nebenreaktionen. Damit ist die Bildung von Koks auf dem
Katalysator eine Ursache fiir die Desaktivierung des Katalysators. Alhumaidan und
Usman beschéftigen sich sehr ausfiihrlich mit dem Thema [63, 69].

In der Modellierung der Reaktion wird auch die Deaktivierung beriicksichtigt. Die
Hauptrouten der Nebenproduktbildung werden mittels genauer Untersuchung der gebil-
deten Nebenprodukte, wie Benzol, in GC-Messungen betrachtet [75]. Der Einfluss von
Temperatur und Druck auf diese Reaktionen wird fiir verschiedene Katalysatoren ge-
messen. Wasserstoff im Feed kann dabei einen positiven Einfluss auf die Desaktivierung
haben[75]. Die Modellierung erfolgt entweder, wie bei Usman et al. in den beschriebe-
nen Gleichungen, fiir die Kurzzeitdesaktivierung mit einem linearen Term der lediglich
die Nutzungsdauer beschreibt. Oder aber durch einen Term, der exponentiell mit ei-
ner Zeitkonstante Langzeit als auch Kurzzeit Desaktivierung beschreibt [69]. Weiterhin
sind auch komplexere Modelle vorstellbar bei denen die Bildung von inaktiven Zentren
von den Reaktionsbedingungen abhangt, also zum Beispiel von der Methylcyclohexan
Konzentration. Hier haben Maria et al. ein Modell, das sowohl die Gesamtzeit als auch
die Koksbildung beriicksichtigt, entwickelt und Parameter ausgehend von ihrem Kata-

lysator geschétzt [66].

2.2.2 Decalin

Neben den Versuchen unter Mehrphasen-Bedingungen sollen auch weitere Aspekte und
das Stoffsystem kurz dargestellt werden. Da Decalin als ein Gemisch seiner Isomere Cis
und Trans vorliegt, ist der Siedepunkt nicht eindeutig bestimmbar. Der Siedepunkt liegt
dabei etwa bei 190 °C. Unter Reaktionsbedingungen finden mehrere Schritte bis zum
Entstehen von Naphthalin als Endprodukt statt. Als Konsekutivreaktion bildet sich
das stabile Zwischenprodukt Tetralin, bei dem 6 der insgesamt 10 Wasserstoffatome
bereits abgespalten wurden. Danach folgt die Weiterreaktion zu Decalin. Weiterhin ist
die Isomerisierung zwischen Cis und Trans Decalin bei Reaktionstemperatur wichtig.

Abbildung 2.3 zeigt das Reaktionsschema der beschriebenen Reaktionen.
Problematisch bei Napthalin ist der hohe Schmelzpunkt des Produktes von etwa 80°C

was eine ausreichende Beheizung der Fliissigkeit notwendig macht. Die Reaktion wird

ahnlich wie Methylcyclohexan oftmals mit einer Langmuir-Kinetik beschrieben [76].
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Abbildung 2.3: Reaktionsschema Decalindehydrierung

ko
1+ KcNaphthaline

(2.5)

TH2

Dabei wird nur die Wasserstoffentstehung betrachtet und das Produkt Naphtalin ist
das hemmende Adsorbenz. Wang et al. beschreibt das System mit mehreren Reaktio-
nen [77]. Es sind vier Reaktion jeweils als Hin- und Riickreaktion berticksichtigt, dabei
ergeben sich die Gesamtgleichungen von 2.6 - 2.9. Wang et al. bestimmt die geschwin-
digkeitsbestimmenden Schritte indem fir jede Reaktion ein Hougen-Watson Ansatz

wahlt und anschliefend an seine Versuchsergebnisse anpasst.

PTrans = —T1+ 7] — T4 + 74 (2.6)
TCis = —To + T 4174 — T (2.7)
T'Tetralin = T1 — Tll + 719 — Té — T3 + ’f’é (2 8)

' Naphthalin = T3 — T é (2 9)

Bei Decalin ist hauptsachlich die geringere Hs-Freisetzungsrate gegeniiber Methyl-
cyclohexan sowie eine starkere Desaktivierung des Katalysators problematisch. Wie in
Tab. 2.2 zu sehen, hat Decalin jedoch eine hohere Massenbeladung an Wasserstoff, was

ihn als Trager dennoch interessant macht.
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2.2.3 Carbazole

Carbazole, heterozyklische Verbindungen mit Stickstoff, erfiillen die Anforderungen in
Bezug auf die Speicherdichte und Reaktionstemperaturen [55]. Der Stickstoff in den
Heterozyklen senkt die Endothermie der Reaktion ab und fithrt zu einer Absenkung der
Dehydrierungstemperatur [78]. Dadurch weist das System im Vergleich zu den bisher
betrachteten zyklischen Verbindungen eine geringere Reaktionsenthalpie, bezogen auf
den freigesetzen Wasserstoff auf und senkt somit den Energiebedarf zur Gewinnung.
Einen Uberblick iiber die vorgeschlagenen Kohlenwasserstoffe ist in den Entwicklungen

ausgehend von dem DOE [54, 79-81] zu finden. Ein paar Beispiele sind:
o (Carbazol bzw. Tetrahydrocarbazol, Dodeca-hydrocarbazol
« Hydrofluoren

o Ethylcarbazol

2.2.3.1 N-Ethylcarbazol

Das N-Ethylcarbazol (NEC) ist einer der héufigst untersuchten Spezies. Insbesondere
Sotoodeh und Crabtree haben sich mit der Reaktion und dem Mechanismus beschéftigt
[35, 62]. Amende und Sobota haben mittels in-Situ Messungen und DFT Berechnungen
den Reaktionsverlauf untersucht [82, 83].

Bei N-Ethylcarbazol ist ein fliissiges Lagern nur erschwert moglich, da das vollstan-
dig dehydrierte Carbazol, sowie Nebenprodukte insbesondere der Dealkylierung einen
hohen Schmelzpunkt aufweisen und dadurch das Gemisch bei Raumtemperatur fest

wird.

2.2.3.2 Reaktion von N-Ethylcarbazol

Das thermodynamisches Gleichgewicht zwischen hydriertem und dehydriertem Carba-
zol liegt bei etwa 140 °C bereits vollstdndig auf der Seite des dehydrierten Produktes.
Dies macht die Reaktion bereits bei sehr niedrigen Temperaturen moglich, was bei mo-
bilen Anwendungen hohe Reaktionstemperaturen vermeidet [54, 80]. Herausforderung
fiir die Nutzung von NEC ist insbesondere die Problematik der vollstandigen Dehy-
drierung zum Endprodukt und eine ausreichend hohe Reaktionsgeschwindigkeit sowie
eine moglichst niedrige H, Riickgewinnungstemperatur. Aus einem NEC lassen sich
theoretisch bis zu 6 Hy-Molekiile gewinnen. Jedoch finden sich oftmals auch teils de-

hydrierte Produkte, oftmals mit 4 bzw. 8 verbleibenden Wasserstoffatomen, die sich
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Abbildung 2.4: Reaktionsschema N-Ethylcarbazoldehydrierung

wahrend der Reaktion nachweisen lassen. Im Verlauf der Reaktion bildet sich zunéchst
Tetrahydrocarbazol welches dann vollstandig dehydriert wird (siche Abbildung 2.4).
Aufféllig in der Studie von Sotoodeh ist, dass der verwendete Palladium/SiO, Kata-
lysator fir verschiedene Massenprozente eine deutlich maximale TOF im Bereich von 9
nm Partikelgrofie des Palladiums zeigt [35]. Damit ist der 4 wt.-% Palladiumkatalysa-
tor mit etwa 13% Dispersion der aktivste und weist gleichzeitig eine hohe Selektivitét
zum Endprodukt auf. Der Reaktionsmechanismus wurde von Sotoodeh et al. und Li-
buda et al. genauer untersucht [82, 84]. Einige theoretische Betrachtungen zu Carbazol
finden sich bei Crawford et al. [85]. Die untersuchten Modellkatalysatoren sind Palladi-
um mit verschiedenen Gitterebenen u.a. auf einer Nickel Aluminiumschicht oder Silika.
Die Ergebnisse dieser Studie verdeutlichen unterschiedliche Absorptionsenergie auf den
verschiedenen Pd-Gitterebenen und koénnen so die Struktursensitivitiat der Reaktion
erklaren.
Sotoodeh fittet die Messungen an einen Potenzansatz 1. Ordnung fir den Pd/SiO, Ka-
talysator. Die Aktivierungsenergie ergibt sich aus diesen Daten zu etwa 126 kJ mol~!.
Der Unterschied zwischen verschiedenen Beladungen hinsichtlich des Stossfaktors ist
sehr deutlich:

k= 0,0075 h~!, 5 wt.% Pd/SiO,
k= 0,221 h™!, 4 wt.% Pd/SiO,

Neben dieser Untersuchung hat sich auch Amende et al. sehr mit der Dehydrierung
von NEC beschéftigt [82, 86]. Mit den Messungen an Platin-Modellkatalysatoren konn-
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ten sie zeigen, dass die Dealkylierung in Gegensatz zu Palladium Katalysatoren erst

bei deutlich hoheren Temperatur beginnt.

2.2.4 Dibenzyltoluol

Aus den vorher beschriebenen Limitierung wird alternativ zu Carbazol gerade die Ver-
wendung von Perhydro-Dibenzyltoluol (PH-DBT) ausfiihrlich untersucht [36]. Die Vor-
teile liegen hauptséichlich im Handling des Stoffsystems, seiner Verfiigbarkeit sowie der
geringen Toxizitat im Vergleich zu N-Ethylcarbazol. Marlotherm, ein kommerzieller
Produktname des Isomerengemisches, wird auch als Thermostatenol verkauft. Es hat
einen Schmelzpunkt von ca. -10 °C, was im Vergleich zu etwa 68 °C des NEC vorteil-
haft ist. Des weiteren sind leicht groflere Mengen verfiigbar, da von Carbzolen bisher
etwa nur 10.000 Tonnen jahrlichen produziert werden. Marlotherm ist allerdings keine
heterozyklische Verbindung. Damit stehen die Vorteile einer hohere Reaktionsenthalpie
von etwa 70 kJ mol™! (Vergleich Carbazol 44 und MCH 70) pro Molekiil Wasserstoff
und einer hoheren Reaktionstemperatur gegeniiber. Weiterhin konnten in den ersten
Versuchen, mit den verwendeten Katalysatoren relativ geringe Wasserstofffreisetzungs-
raten erzielt werden [36].

Die Arbeitsgruppe Wasserscheid an der Uni-Erlangen beschéftigt sich seit langem zu-
sammen mit der Ausgriindung Hydrogenius intensiv mit diesem LOHC Stoffsystem
(siche auch 2.1.2.1) und haben dessen Kommerzialisierung vorangetrieben. Fiur die-
sen Zweck wurden auch neue Katalysatoren fiir die Dehydrierung entwickelt. Preuster
hat dazu einige Arbeiten durchgefithrt [48]. Die Entwicklung basierte auf den bereits
vorhandenen Katalysatoren die fiir die Dehydrierung des N-Ethylcarbazols entwickelt
wurden. Es wurden dazu Platin auf y-Aluminiumoxid Pellets als Schicht aufgebracht.
Fiir die Kinetik der PH-DBT Dehydrierung wurde von Preuster bisher ein einfacher
Ansatz gewéhlt, da aufgrund der schwierigen Auftrennung von DBT Gemischen ledig-
lich die Wasserstoftfreisetzungsrate bekannt war. Daher wurde eine generelle Kinetik

nach dem Ansatz in Gleichung 2.10 verwendet.

. 71 12
DBT = kDehydrierunchlg_DBT - kHydrierungCHo_DBT (2 10)

Es ist zu beachten, dass aufgrund der nicht berticksichtigten Zwischenprodukte die
Reaktion von hydriertem zu dehydriertem Dibenzyltoluol scheinbar immer vollsténdig
ablauft. Dies haben neuere Studien jedoch widerlegt. Weiterhin spielt die Konzentration

des Wasserstoffs keine Rolle. Mit dem Ansatz zur Modellierung der Riickreaktion sollten
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eventuelle Effekte des Produktes auf die Reaktionsgeschwindigkeit berticksichtigt wer-
den. Da fiir die Anpassung der experimentellen Ergebnisse jedoch keine Verbesserung
erreicht wurde, ist diese bei der Schatzung der Parameter nicht weiter beriicksichtigt

worden. Preuster schéitzt damit folgende Parameter:

ko =125 mSmol st
Ea=119 kJmol™
n=1,98

2.3 Thermodynamische Betrachtungen

Aufgrund der Vielzahl von Systemen und Moglichkeiten sollen hier die Betrachtun-
gen der Thermodynamik auf die beiden am Institut untersuchten Systeme beschrankt
bleiben. Das heifit einige grundséatzliche Betrachtungen zum Warmespeichersystem ins-
besondere unter Verwendung des Membranreaktors mit Methylcyclohexan und nach-
folgend einige Groflen zur Wasserstoffspeicherung mit PH-DBT bzw. MCH als LOHC.

2.3.1 LORC System

Die Systemkomponenten fiir die Dehydrierreaktion sind auch von den jeweiligen Pro-
duktanforderungen und dem gewahlten Stoffsystem abhangig. Fiir Methylcyclohexan
wurde eine relativ detaillierte Analyse bereits in den Neunzigerjahren von Scherer et
al. durchgefiihrt [59]. Bei ihren Betrachtungen wurde ein saisonaler Wasserstoffspeicher
mit Methylcyclohexan als Wasserstofftriager betrachtet. Auch Cacciolia et al. haben
bereits in den Achtziger Jahren einige Betrachtungen insbesondere fiir Speicher mit
einem Transport des beladenen Tragers betrachtet.

Insbesondere die Warmeintegration hat grofien Einfluss auf das System. Einen wichti-
gen Teil zur Gesamtbilanz tréagt die Warmeintegration zwischen Edukten und Produk-
ten fiir die jeweilige Reaktion bei. Die Gesamtenergiebilanz des Systems und die damit

verbundenen Exergieverluste sind von Scherer et al. [59] detailliert betrachtet worden.

2.3.1.1 Membranreaktor

Da zur Verbesserung des Umsatzgrades der Wasserstoff in-situ aus dem Reaktions-

gemisch, unter Berticksichtigung des erforderlichen Systemdrucks und der geforderten
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Hs-Reinheit, entfernt werden soll, wird im folgenden der Einfluss einiger Systemgrofien
auf die Vorgénge im Reaktor betrachtet. Insbesondere die Membran hat grofien Ein-
fluss auf die thermodynamischen Randbedingungen der Reaktion. Schildhauer et al.
haben das Gleichgewicht der Reaktion ohne Membran experimentell bestimmt (Glei-
chung 2.14). Deren abgeleitete Gleichung wird im Folgenden verwendet [87]. Fiir die
Berechnungen des Reaktionsgleichgewichts mit Membran wird die Kinetik des Stoff-
transports durch die Membran als unendlich schnell angesehen und damit der Reten-
tatdruck gleich dem Permeatdruck des Wasserstoffs gesetzt. Ausgehend von Formel 2.15
ergibt sich dadurch eine Abhéangigkeit des Umsatzes lediglich vom Permeatdruck. Das
heifit gleichzeitig, dass der Gesamtdruck auf der Retentatseite nicht mehr relevant fir

das Reaktionsgleichgewicht ist.

3
ProProluol 217650 1 1
K., = = 3600exp(— = — — 2.11
! PMethyleyclohexan ( R ( T 650 ) ) ( )
yMethylcyclohea:an,OX
p oluol — pGesam 2 ]_2
g 1+ 3yMethylcyclohezan,0X ! ( )
e cyclohexan, 11— X
PMethylcyclohexan = YMethyicycloh 0( )pGesamt (213)

1+ 3yMethylcycloheman,O)(

Die Partialdriicke fiir Toluol und Methylcyclohexan ergeben sich aus dem Umsatz

nach Gleichung 2.15 und 2.16.
1

a+1

K,
i ——— — (2.15)

3
pHQ,Permeat

X=1-

(2.14)

Praktisch sind jedoch der insgesamt mogliche Abtrenngrad und die benotigte Mem-
branfliche fiir die Betrachtung des Reaktorsystems relevant. Aus den obigen Gleichun-
gen lésst sich in Abhéngigkeit des benotigten Wasserstoffpermeatdrucks Berechnung
relevanter Systemgroflen durchfithren. Erwiinscht ist ein moglichst hoher Umsatz und

Abtrenngrad bei moglichst kleiner Membranfldche. Diese Optimierung lasst sich in ei-
nem MATLAB-Modell leicht durchfiihren.

Das Ergebnis der Modellrechnung ist in Abbildung 2.5 dargestellt. Die Berechnung
und Definition fiir den Abtrenngrad sind in Kapitel 2.5 zu finden. Zur Berechnung wur-
de auBerdem die Druckdifferenz fiir die Berechnung der Membranfliche abgeschétzt;
der dazugehorige MATLAB-Code findet sich im Anhang 8.4. Ein hoherer Gesamtdruck

erscheint zundchst am effektivsten, um eine spétere Kompression des Hy zu vermeiden.
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Abbildung 2.5: Abschiatzung des theoretisch erreichbaren Umsatzes an Methylcyclohe-
xan mit einem Membranreaktor, mit Angabe des moglichen Abtrenn-
grads an Wasserstoff sowie der notwendigen, auf 1 bar Permeatdruck
bezogenen, Membranfléche.

Bei erhohtem Permeatdruck steigt die benétigte Membranflache und Umsatz und Ab-
trenngrad fallen. Bei hoheren Permeatdriicken sinkt die benétigte Membranfliache, da
auch die produzierte Menge an Hy aufgrund des geringeren Umsatzes abnimmt. Insge-
samt sollte ein zu hoher Permeatdruck vermieden werden auch weil damit die Membran
zusatzlich mechanisch stéarker belastet wird. Im Vergleich ohne Membran sind jedoch

in Abhéngigkeit von Retentatdruck und Temperatur héhere Umsétze erreichbar (siehe

Abbildung 2.5).

Fiir eine Betrachtung der Systemeffizienz muss auch die Kompression der Stoffe
beriicksichtigt werden. Ein System ohne Membran steht dabei in Konkurrenz zu ei-
ner Kondensation und damit verbundenen Aufreinigung des Ho-Produktstroms. In be-

stimmten Fallen, ist eine Nachkomprimierung des Wasserstoffs erforderlich.

2.3.1.2 Hydrierreaktion

Auch die Bedingungen fiir die Hydrierreaktion sind im LORC zu beachten. Da fiir die
Wiérmebereitstellung ein dhnliches Temperaturniveau erreicht werden soll wie bei der
Einspeicherung, muss diese bei hohen Driicken ablaufen um die erforderlichen Umsétze
zu erreichen, siehe Abb. 2.7. Um eine Rezkylierung des Wasserstoffs zu vermieden, sollte

zudem die Reaktion stochiometrisch ablaufen [30].
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ne Membran bei verschiedenen Gesamtdriicken und Temperaturen
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Schildhauer et al. [87] unter Annahme stochiometrischer
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2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

2.3.1.3 Effizienz

Krieger et al. [31] vergleichen verschiedene Reaktionssysteme fiir die Anwendung als
TES (Thermochemischer Energiespeicher). Hier werden neben dem Methylcyclohexan
auch Dibenzyltoluol, Ammoniak sowie Magnesiumhydrid als Wasserstoffspeicher vergli-
chen. Dabei wird insbesondere die Verschaltung der verschiedenen Systeme betrachtet
und die Gesamteffizienz fiir die Kette von Sonneneinstrahlung bis zur gewiinschten
Elektrizitdat analysiert. Im Generellen berechnen sie Wirkungsgrade zwischen 20 und
25 % fur das Gesamtsystem. Dabei ergeben sich leichte Vorteile fiir die Verwendung
von DBT und Magnesiumhydrid. Fiir die Autoren ist die kompliziertere Verschaltung
mit einem Metallhydrid, als Hy Zwischenspeicher, aufgrund der dazu benotigten Kom-
pression des Wasserstoffs und des erhéhten Warmehandlings nicht zweckméflig. Daraus
folgt, dass die Hydrierung bei noch hoheren Driicken ablaufen muss als in dem in dieser
Arbeit vorgeschlagenen System. Im Konzept von Krieger et al. muss der Wasserstoff
unter Druck gespeichert werden.
Im Folgenden werden die Warmestrome wahrend der Hydrierung und Dehydrierung oh-
ne Beriicksichtigung der Reaktionsenthalpien verglichen. Die notwendigen Stoffdaten
wurden dazu aus Aspen Plus entnommen. Da Hydrierung und Dehydrierung zeitlich
versetzt ablaufen, ist eine Kopplung der Energiestrome von Hydrierung und Dehydrie-
rung durch einen direkten Warmeiibertrager nicht moglich. Daher wird zunéchst eine
Riickgewinnung der Warmen der Edukt- und Produktstrome betrachtet. Abb. 2.8 zeigt
eine Pinchanalyse fiir beide Teilprozesse. Es féllt auf, dass wihrend der Hydrierung
ein gewisser Warmebedarf entsteht. Dieser entspricht bei 50 kW Nutzleistung (Reak-
tionswiarme bei der Hydrierung), also etwa einem H,-Strom von 0,9 kmol h™!, etwa 7
kW. Dies wiirde die nutzbare Reaktionswarme direkt verringern, da dieser Bedarf aus
der Reaktion gedeckt werden miisste. Fiir eine Verbesserung sollten daher auch andere
Verschaltungen betrachtet werden, um eventuell die Warmeintegration zu optimieren.
Dies wird im Rahmen dieser Arbeit jedoch nicht weiter betrachtet.
Bei der Dehydierung fallt auf, dass ein relativ grofer Warmestrom von etwa 8 kW bei
dem sehr niedrigen Niveau von etwa 30 °C bei der Speicherung des Wasserstoffs anfallt.
Diese Wérme ist jedoch nur schwer zu nutzen bzw. es entsteht ein Kiihlbedarf. Fiir die
Aufheizung des Edukts ist im Falle der Dehydrierung aber ein ausreichend grofier War-
mestrom vorhanden. Zu einem ahnlichen Schluss kommen auch Scherer et al. bei der
Untersuchung ihres Systems [59].

Als Berechnungsgrundlagen wurden 30 bar Reaktionsdruck fiir beide Reaktionen und

eine Reaktionstemperatur von 350 °C festgelegt. Es wurde weiterhin vorausgesetzt, dass
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Abbildung 2.8: Pinchanalyse fiir Hydrierung und Dehydrierung. Betrachtet werden
die Energiestrome der Produkte, Aufwarmung der Edukte, Warme-
bedarf durch die Desorption bzw. Abwarme durch die Absorption
des Wasserstoffs im Metallhydridspeicher. Annahme gleicher Reakti-
onsbedingungen (350 °C und 30 bar) sowie fiir einen Metallhydrid-
Wasserstoffspeicher (30 bar Hy) fir Hydrierung und Dehydrierung.
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2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

der Wasserstoff den notwendigen Druck fiir die Zwischenspeicherung hat und die je-
weiligen Edukte bei 30 bar verdampft werden. Zudem wurde vollstandiger Umsatz in
der Berechnung angenommen, was fiir die Bedingungen der Hydrierung nicht ganz rea-
listisch ist und auch mit einem Membranreaktor fiir die Dehydierung nur schwer zu
erreichen ist (Vergleiche Abb. 2.6, 2.7). Weiterhin wurde der Metallhydridfeststoffspei-
cher so gewéhlt, dass dieser bei 30 °C und 30 bar Wasserstoff adsorbiert und bei 100
°C bei gleichem Druck den Wasserstoff liefert.

2.3.2 LOHC Systeme in der Literatur

Bereits in den 80er Jahren wurde durch den Preisanstieg fossiler Ressourcen Szenarien
zur Energieversorgung mit einem LOHC-System untersucht.

Sehr ausfithrliche Studien wurden vom Paul-Scherrer-Institut zusammen mit der ETH-
Zirich durchgefiihrt. Fir die Schweiz wurde eine saisonale Versorgung mit Strom im
Winter aus einem LOHC Speicher erwogen. Dieser sollte in den Sommermonaten, auf-
grund eines Uberschusses in der Schweizer Stromerzeugung, gefiillt werden. Der Betrieb
von Fahrzeugen mit einem Wasserstoffmotor, der mittels LOHC versorgt wird, wurde
in diesen Szenarien zusitzlich untersucht [59, 88-90]. Die Autoren kommen zu dem
Schluss, dass sich etwa eine Effizienz von 40 % von Strom zu Strom erreichen lasst. Da-
mit ist der Preis pro Kilowattstunde mehr als doppelt so hoch, jedoch lassen sich etwa
80 % CO, einsparen. Sie betrachten daher Hy-Nutzung in einer SOFC und erzeugen
damit ausreichende Temperaturen, um die Dehydrierung mit Warme zu versorgen.
Auch Cacciola et al. haben sich mit der Effizienz von LOHC-Systemen beschéftigt und
kommen auf einen Wirkungsgrad von etwa 32 % von Strom zu Strom und zwischen 77
und 89 % fiir die Speicherung selbst, je nach Wérmeintegration. Die benotigte Dehy-
drierwarme wird von ihnen zu etwa 27 % der im Wasserstoff vorhandenen chemischen
Energie abgeschatzt [25, 28, 91]. Sie betrachten vor allem die Kosten fiir den Transport
des Trégers in Pipelines. Im Vergleich mit anderen Materialien schneiden die Systeme
mit Cyclohexan/Benzol sehr gut ab. Im Vergleich mit einer Stromiibertragung miissten
Distanzen von iiber 2300 km iiberbriickt werden, um einen Benefit durch die Speiche-
rung in Cyclohexan aufgrund der Verluste der Stromleitung zu erreichen.

Neuere Studien z.B. die von Pradhan et al. ermitteln die Kosten, welche fiir eine Wasser-
stoffbereitstellung von 10 kg h™! anfallen [92]. Sie geben keine Strom zu Strom Effizienz
an, kommen aber zu dem Schluss, dass etwa 5 kW Warme benétigt werden, um 20 kW
an Hy bereitstellen zu kénnen. Sie kommen zu dem Ergebnis, dass sich der Transport

iiber langere Distanzen gegeniiber einer Pipeline lohnen kann, gerade sofern keine Si-
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cherheitsaspekte zur Verteuerung des Transports fithren.

Zuletzt haben sich insbesondere auch Teichmann et al. und Miiller et al. mit der Effi-
zienz dieser Speichermethode beschaftigt und dabei verschiedene Anwendungsfille wie
z.B. mobile oder stationdre H, Versorgung untersucht. Teichmann et al. berechnen,
dass sich mit einer SOFC, aufgrund der besseren Temperaturintegration, héhere Wir-
kungsgrade erzielen lassen (38 % gegentiber 30 %) [93]. Hier wird N-Ethylcarbazol als
LOHC verwendet und eine Umwandlung in Elektrizitdt betrachtet. Weiterhin werden
die Kosten eines solchen Systems abgeschatzt. Sie kommen zu dem Schluss, dass sich
die Verbrennung des Wasserstoff zur Bereitstellung der Dehydrierwarme deutlich nega-
tiv auf die Wirtschaftlichkeit des Systems auswirkt. Fiir den Transport von Wasserstoff
berechnen sie Vorteile des LOHC Systems, bei langeren Distanzen und insbesondere
beim Schifftransport, gegeniiber klassichen Speichern und Transportmethoden. Fiir die
Bereitstellung der Dehydrierwirme im LOHC-System sind nach Miiller et al. etwa 86
kJ mol~! notwendig. Damit ergibt sich etwa eine Strom zu Strom Effizienz von 30 %

32].

2.4 Reaktorkonzepte fiir die Dehydrierung von LOHCs

Reaktorkonzepte in der Literatur unterscheiden sich mafigeblich danach, ob die Dehy-
drierreaktion als Gasphasenreaktion oder als gas-fliissig Reaktion ablauft. Die Dehydrie-
rung von Methylcyclohexan wird tiberlicherweise als Gasphasenreaktion durchgefiihrt,
die Dehydrierung von Perhydro-Dibenzyltoluol dagegen als gas-fliissig Reaktion. Bei-
de Reaktionen kennzeichnet eine starke Endothermie als auch die Freisetzung groferer
Mengen Wasserstoff. Letzteres ist insbesondere fiir das gas-fliissig System relevant.
Fir die Dehydrierung in der Gasphase findet sich in der Literatur der Einsatz von
Festbettreaktoren [56, 94]. Fiir die Reaktion wurden aber auch alternative Reaktorkon-
zpete vorgeschlagen. Diverse Untersuchungen gab es bereits zu Membranreaktoren, da
die Abtrennung des Wasserstoffs, wie bereits beschrieben, hier Vorteile verspricht. Des-
halb widmet sich das erste Unterkapitel den Membranreaktoren. Weiterhin wird in den
folgenden Unterkapiteln der Aspekt der Effektivitdt dieser Systeme beleuchtet. Dies
erfolgt vornehmlich im Zusammenhang mit den untersuchten Membranen in Kapitel
2.5.2.

Speziellere Systeme fiir die Dehydrierung stellen die liquid-film bzw. spray-pulse Re-
aktoren dar. Dabei wird die Verdnderung der Benetzung der Katalysatoroberfliche

ausgenutzt. Diese konnen weder eindeutig den reinen Gasphasen noch den gas-fliissig
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Reaktoren zugeordnet werden. Im Folgenden wird auch ein weiteres Konzept vorgestellt,
bei dem neben Katalysator ein Adsorbens im Reaktor vorliegt, um den Wasserstoff zu
binden [95].

Fiir gas-fliissig Systeme sind die Entwicklungen von Cooper et al. aus einem DOE-
Projekt zu nennen, die in einem Patent spezieller Wasserstofffreisetzer fiir mobile An-
wendungen vorschlagen. Im sogenannten Meshreaktor flielen die Fliissig- und Gasphase
parallel zueinander [54, 81].

Weiterhin sind die Entwicklungen von Preuster et al. und Peters et al. zu nennen die
zum einen ein horizontales Festbett und zum anderen einen mit additiver Fertigung
hergestellten Reaktor vorschlagen. Letzterer sollte zunéchst fiir mobile Anwendungen
genutzt werden [48, 96]. Diese Reaktoren sind hier unter dem Kapitel Wasserstofffrei-

setzer zusammengefasst.

2.4.1 Membranreaktoren
2.4.1.1 Palladium-Membranreaktoren fiir die Dehydrierung von LOHCs

Da Palladium als Mdoglichkeit zur Wasserstoffabtrennung lange bekannt ist, wurde auch
die Kombination mit einer Dehydrierung bereits frith vorgeschlagen. Eine Studie zur
Dehydrierung von Cyclohexan wurde bereits in den 60er Jahren durchgefiithrt [97]. Die
Untersuchung wurde mit einer relativ dicken (250 pm) Palladium-Silber-Membran bei
sehr niedrigen Temperaturen durchgefithrt und die Entstehung von Cyclohexen beob-
achtet. Dabei wurde in diesem Konzept die Palladium-Membran auch als Katalysator
verwendet und die Permeatdriicke mittels Vakuumpumpe eingestellt. Das Reaktorkon-
zept ist daher sehr einfach, dennoch konnte der Einfluss der Membran auf den Dehy-
driergrad gezeigt werden. Spéter wurde von Itoh et al. sowie von Ali et al. das Konzept
des Membranreaktors mit Palladium-Membran aufgegriffen.

Itoh et al. haben dabei einen Rohr in Rohr Reaktor verwendet [98]. In einer ersten
Version wurde noch ein 200 pm dickes Palladiumrohr verwendet, das mit Katalysator
gefiillt wurde (vgl. Abb. 2.7). Auf der Permeatseite lag Umgebungsdruck vor und es
wurde Spiilgas zur Herabsetzung des Ho-Partialdruckes verwendet. Spater wurde der
Reaktor umgestaltet und die Membran bestand aus auf einem porosém mit Palladium
beschichteten Aluminiumsupport. Auf der Retentatseite waren Driicke bis 4 bar moglich
und die Permeatseite konnte mit Vakuum betrieben werden. Als fiillung wurden 51,8 g
eines 0,5 wt.% Platin/Al,O3 Katalysators verwendet. Die Reaktionstemperatur lag zwi-

schen 250 und 300 °C. Bei hohen Temperaturen konnten iiber 90 % Umsatz sowie fast
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Permeat

Feedstrom

Abbildung 2.9: Rohr in Rohr Membranreaktorkonzepte. Links mit Katalysator im In-
nenrohr und Abtrennung nach Auflen, rechts die Umkehrung. Die Mem-
bran ist jeweils auf dem Innenrohr aufgebracht

90 % Abtrenngrad unter Verwendung von Vakuum und bei hohen W /F-Verhéltnissen
erreicht werden. Abbildung 2.11) zeigt einen Vergleich verschiedener Konzepte hinsicht-
lich W/F und Umsatz.

Eine sehr umfassende Studie zu Membranreaktoren zur Dehydrierung von Methylcy-
clohexane haben Ali et al. durchgefihrt [99, 100]. Es wurden verschiedene Reaktor-
konzepte erprobt und die Reaktion sehr detailliert untersucht [87, 90]. Ein Rohr in
Rohr Membrankonzept und ein 2-stufiges System mit Reaktor und Wasserstoffabschei-
der wurden verglichen. Bei dem integrierten System wurden hohe Umséatze erzielt und
relativ viel Wasserstoff abgetrennt (vgl. Abb. 2.11). Zunéachst wurde der Katalysator im
Reaktor 10-fach verdiinnt. In einer spéateren Studie wurde dann unverdiinnter Kataly-
sator verwendet, wobei verschiedene Platin-Katalysatoren getestet wurden. Bei beiden
Varianten trat eine messbare Temperaturabnahme durch die starke Endothermie der
Reaktion auf. Die Abnahme der Temperatur wurde durch unverdiinnten Katalysator
deutlich verstarkt. Neben den Problemen mit der Warmeintegration versprachen sich
Ali et al. durch die Verwendung eines mehrstufigen Prozesses Vorteile gegentiber dem
integrierten System. So ist zum Einen die Verwendung kommerzieller Systeme fiir Reak-
tor und Membrantrenner moglich. Zum Anderen werden Vorteile bei der Regeneration
des Katalysators gesehen, da dieser Schritt nicht die Membran beschédigen kann [101].
Der Umsatz als Funktion von W/F lag in ihren Messungen fiir beide Varianten in der

gleichen Groflenordnung. Auch wurden verschiedene Membrandicken, Katalysator- und
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Reaktorarrangements getestet und die Stabilitdt der Membranen untersucht.

Ein weiterer Reaktor wurde von Gora et al. vorgestellt, der bei niedrigen Temperatu-
ren mit Palladiummembran eingesetzt wurde [102]. Zur Membranherstellung wurden
Palladiumnanopartikel auf ein poréses Metallrohr aufgebracht. Als Katalysator kam
ebenfalls Platin auf Aluminiumoxid (1 wt%) zum Einsatz. Fast vollstandiger Umsatz
an Methylcyclohexan wurde bei 280 °C erreicht. Bei 220 °C und 75 % Umsatz wurde
etwa ein Drittel des Wasserstoffs abgetrennt.

Hatim et al. haben Hohlfasern aus Kohlenstoff mit Palladium beschichtet, um einen
Membranreaktor zu konstruieren. Zusétzlich wurde die Struktur der Kohlefasern auch
zur Impréignierung des Katalysators verwendet [103]. Die Reaktion von Methylcyclo-
hexan wurde bei Temperaturen iiber 450 °C untersucht. Insbesondere die Stabilitat
des Methylcyclohexan ist bei diesen Temperaturen fragwiirdig. Es wurden jedoch keine

Angaben zu Nebenprodukten der Reaktion gemacht.

2.4.1.2 Palladium-Membranreaktoren flur andere Reaktionen

Neben der Dehydrierung lassen sich auch weitere Reaktionen mittels Membranen op-
timieren. Eine vielfach untersuchte Reaktion ist dabei die Methandampfreformierung
zur Wasserstoffproduktion. Einen guten Uberblick zu den Systemen gibt dabei Galluci
et al. [104], der sich auf die Wasserstoffproduktion beschrankt, wobei der Vergleich zu
Reaktoren gezogen wird, die keine Palladium-Membran nutzen. Zwei Systeme zur Re-
formierung von Methan sollen hier kurz erwihnt werden: Das von Dittmar et al. [105]
aufgrund des anders gearteten Supports, sowie das am IMVT von Tim Boeltken [106]
vorgestellte Mikroreaktorkonzept auf Basis von Palladiumfolien.

Dittmar et al. verwendete ein tubulares System, bei dem der Aussenraum mit einem
Katalysator gefiillt wird und durch das Innenrohr den permierte Wasserstoff abgezogen
wird. Es wurden einseitig verschlossene Rohre verwendet. Dies ist beziiglich der Aus-
dehnung aufgrund der hohen Temperaturen bei der Dampfreformierung vorteilhaft. Die
Membran wurde dabei auf ein ITM Substrat von Plansee aufgebracht. Das ITM wurde
teilweise in der vorliegenden Arbeit als Support fiir die Membran verwendet.

Bei Boeltken et al. handelt es sich um ein planares System, welches sehr dhnlich zu dem
hier verwendeten Reaktorkonzept ist (vgl. Abbildung 2.10). Es wurden zwei mikrostruk-
turierte Folien, in die Kanile durch Atzen eingebracht wurden, gegeneinander gelegt.
Zwischen die offenen Kanalflichen wurde dabei die Palladium-Membran eingebaut. Als
Katalysator fiir Reformierungsreaktion wurde eine katalytisch aktive Schicht auf die

Kanale aufgebracht. Zusétzlich kann eine weitere Kanalebene zur Beizung integriert
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Splilgas

Retentat

Abbildung 2.10: Planares Membranreaktorkonzept mit Kanélen auf Permeat und Re-
tentatseite. Ober- und unterhalb der Membran befinden sich Kanile,
welche auch mit einer Katalysatorschicht versehen werden kénnen. Des
weiteren sind verschiedene Stromungsrichtungen moglich. In der Ab-
bildung ist eine Kreuzstromung gezeigt.

werden. Dort konnte Retentat verbrannt werden und so die Warme fiir die Reaktion
erzeugt werden. Eine Stabilisation der Membran durch gedtzte Lochbleche, welche zwi-
schen Kanal und Membran verbaut werden, wurde in der Arbeit von Boeltken erstmalig

vorgeschlagen. Dieses Konzept wurde in der vorliegenden Arbeit aufgegriffen.

2.4.1.3 Dehyrierungsreaktoren mit anderen Membranen

Dieser Abschnitt widmet sich Reaktorkonzepten zur Dehydrierung von LOHCs, die
nicht-metallischer Membranen verwende, welche in der Literatur gefunden wurden. Es
gibt eine Vielzahl von nicht-metallischen Stoffen, die sich zur Wasserstoffabtrennung
eignen. Da sich protonen-leitfahige Membranen nur bei den hohen Temperaturen eig-
nen, werden fiir niedrige Temperaturen hauptsachlich mikro-porose Systeme eingesetzt.
Daher beruht die Trennleistung sowie Selektivitit der Abtrennung auf der Porenradien-
verteilung der Membran. Die Diffusion durch die Membran kann oft durch Knudsendif-
fusion beschrieben werden. Generelle Aspekte werden spater im Kapitel 2.5 aufgegriffen.
Hirota et al. sowie Itoh et al. stellen solche pordsen Schichten durch eine Kohlenstoff-

schicht her [107, 108]. Dazu wird auf einen Tréger eine kohlenstoffreicher Precrusor
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aufgebracht der anschliefend pyrolysiert wird. Wahrend Hirota et al. Aluminiumoxid
beschichteten, nutzten Itoh et al. Fasern aus Polyimid als Tréger. Beide Reaktoren sind
dabei als tubuldres System aufgebaut und der Katalysator ist als Festbett integriert.
Hirota et al. schafften es dabei, bei der Reaktion Dehydrierung von Methylcyclohexan,
mit Helium als Spiilgas auf der Permeatseite, das thermodynamische Gleichgewicht,
bereits bei Temperaturen von 200 °C zu tiberschreiten. Sie verwendeten einen 0,5 wt.%
Platin-Katalysator auf Aluminiumoxid. Es wurde keine Organik im Permeat gefunden,
was die gute Trennselektivitit der aufgebrachten Membranschicht bestatigt. Auch Itoh
et al. verwendeten einen 0,5 wt.% Platin-Katalysator auf Aluminiumoxid. Auch sie
konnten bei relativ niedrigen Temperaturen das Gleichgewicht tiberschreiten. IThr Ge-
samtumsatz liegt jedoch unter 50 % und sie konnten Organik im Permeat finden. In
beiden Studien wurden die Reaktoren ohne Druck betrieben und fiir die Abtrennung
entweder Spiilgas verwendet oder der Druck auf der Permeatseite verringert.
Reaktoren mit Kohlenstoffmembranen sind daher zwar fiir einen Einsatz bei niedrigeren
Temperaturen geeignet. Jedoch ist die Langzeitstabilitat sowie der Einsatz bei hoheren
Temperaturen, um einen héheren Umsatz zu erzielen, fragwiirdig.

Akamatsu et al. befassten sich mit Silica-Membranen [109-111]. Zur Herstellung wurde
auf einen Tréger (z.B. Aluminiumoxid) eine Schicht aus SiOy mittels CVD-Verfahren
aufgebracht. Sie erreichten ebenfalls eine hohe Trennselektivitat der Membran und
konnten mit einem 2 wt.% Pt auf Aluminiumoxid Katalysator das Gleichgewicht ver-
schieben. Sie zeigten den Einsatz der Membranen bei Temperaturen bis maximal 300
°C, wobei bei 230°C etwa 50 % Umsatz erreicht wurden [112]. Ein Vergleich mit weite-
ren Membrantypen zeigt, dass Silica-Membranen im Bezug auf die Permeabilitét leicht
besser abschneiden (sieche Abbildung 2.12).

Ahnliche Silica-Membranen haben Li et al. getestet [113]. Hier wurden die Membranen
iiber ein Sol-Gel Verfahren erzeugt. Es ergaben sich dhnliche Permeabilitaten wie bei
Akamatsu et al. . Der Platin-Katalysator wurde iiber Impriagnierung in die pordse Tra-
gerschicht der Membran integriert. Es konnten gute Selektivitaten bei einem Umsatz
um 75 % bei 230 °C erreicht werden [113].

Einen weiteren Typ moglicher Membranen sind Vycor oder Glasmembranen, bei de-
nen der Transport durch die Membran durch Knudsen-Diffusion beschrieben werden
kann. Ferreira-Aparicio et al. haben einen Membranreaktor mit einer solchen Mem-
bran getestet [114]. Mit sehr starker Verdiinnung des Methylcyclohexans ergaben sich
bei 180 °C Umsétze von 60 %. Die Selektivitiat der Membran ist geringer als bei Silica
oder Kohlenstoffmembranen. In der Studie wurde deutlich mehr Toluol als Methylcy-
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Abbildung 2.11: Vergleich von Umsétzen mit Membranreaktoren fiir verschiedene
Membrantypen als Funktion von W/F; nach Ali et al. [99]

clohexan abgetrennt, was insgesamt eine leichte Steigerung des Umsatzes aufgrund der
Membran erméglichte.

Das selektive Abtrennen des Aromaten wurde auch von Jeong et al. aufgegriffen [115].
Sie verwenden einen FAU-Zeolithen als Membran, der neben Wasserstoff auch selek-
tiv Benzol von Cyclohexan trennen soll. In einem ersten Aufbau wurden pordse Me-
tallrohre mit sehr fein porésem y-Aluminium beschichtet, um moglichst selektiv nur
den Wasserstoff abzutrennen. Die Trennfaktoren lagen im erwartenden Bereich fiir den
Fall, dass Knudsen-Diffusion der Haupttransportmechanismus ist (etwa Faktor 7 zwi-
schen Wasserstoff und Organik) [116]. Hier konnte etwa 50 % Umsatz bei niedriger
Verweilzeit (VWZ) erreicht werden. Fir den Aufbau des Reaktors wurde das Kata-
lysatorbett so gepackt, dass der erste Teil des Katalysators vor der Membran sitzt,
um einen ersten Umsatz und damit Hy zu erzeugen. Bei dem weiterentwickelten Re-
aktor mit Zeolithmembran erreichten sie etwa eine Selektivitdat um Faktor 10 zwischen
Benzol und Cyclohexan. Die Integration des Platin-Katalysators erfolgte im Ringspalt
um die Membran, wobei das Katalysatorbett wieder deutlich ldnger war als die porose
Membranflache. Mit diesem Reaktor wurden etwa 72 % Umsatz bei 200 °C erreicht.
Diese Werte liegen damit oberhalb des normalen Gleichgewichts. Es wurde aber mit

deutlicher Verdiinnung der Reaktionsgase gearbeitet.

37



2 Grundlagen und Anwendungskonzepte

1E-5

-1

a s

= 1E-6 1

1E-7 A

1E-8 A

Permeabilitat / mol m2 P

NN

N

N\

N\
N

1E-9

Abbildung 2.12: Literaturzusammenstellung zum Vergleich der Permeabilitit verschie-
dener Membranmaterialien (nach Autoren) bei etwa 300 °C
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2.4.2 Liquid-Film Reaktoren

Bei Liquid-Film Reaktoren handelt es sich um Reaktoren bei denen die Reaktanden
fliissig zugegeben werden und im Reaktor verdampfen. Diese Entwicklung wurde fiir
Methylcyclohexan und Decalin gezeigt. Dazu wird im einfachsten Fall fliissiges Methyl-
cyclohexan auf den heiflen Katalysator getropft und darauf verdampft [60]. Im Reaktor
kénnen auch reaktiv-destillative Bedingungen eingestellt werden. Dies geschieht durch
Rickkiithlung der Kohlenwasserstoffe, um den Wasserstoff bevorzugt aus dem Reaktor
entfernen. Die Bildung eines Fliissigkeitsfilms auf dem Katalysator hat mehrere Vor-
teile. So kann es sein, dass der fliissige Film auf der Katalysatoroberflaiche verhindert,
dass der Wasserstoff wieder an die Oberflache gelangt und dadurch die Riickhydrierung
unterbunden wird. Weiterhin kann der Katalysator heifler als die Verdampfungstempe-
ratur sein, wodurch viel des Produktes verdampft und dadurch mehr Adsorptionsplétze
zur Verfiigung stehen. Beides fiihrt zu einer deutlichen Erhohung der Reaktionsge-
schwindigkeit. Auch fiithren reaktiv-destillative Bedingungen durch das Abtrennen des
Wasserstoffs zu einer Verschiebung der lokal vorliegenden thermodynamischen Gleich-
gewichtbedingungen, ahnlich wie bei einer Membran. Die Autoren betrachten oft einen
einfachen Langmuiransatz zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit, um das De-

sorptionsphanomen beschreiben zu kénnen.
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Zhang et al. betonen die Notwendigkeit eines optimalen Feedstroms der Fliissigkeit,
damit sich ein Film bilden kann. Ist der Feedstrom zu niedrig, verdampft die Fliis-
sigkeit zu schnell. Ist sie dagegen zu hoch, steht zu wenig Energie zur Verdampfung
zur Verfiigung und der hohe Fliissigkeitsphasenanteil fithrt zu einer Herabsetzung der
Reaktionsgeschwindigkeit.

Saito et al. diskutieren die Vorteile dieses Reaktortyps wiederum so, dass die Blasen-
bildung durch die erhohte Katalysatortemperatur gefordert wird. Diese Blasen losen
sich und fithren dabei zur Desorption der Produkte, wodurch viele Adsorptionsplatze
frei werden. Die Stoffe in den Blasen kénnen dann auch nicht wieder an die Katalysa-
torberfliche. Nach Ablosen der Blase wird die Kataylsatoroberfliche direkt wieder mit
Fliissigkeit benetzt und dadurch wird Edukt adsorbiert [61].

Auch Biniwale et al. betonen, dass ein Optimum des Feedstroms existiert [117, 118]. Sie
vergleichen die Reaktionsgeschwindigkeit mit einer reinen Gas- oder Fliissigphasenre-
aktion. Laut ihren Aussagen sind im Vergleich zur Fliissigphase hohere Temperaturen
und schnellere Desorption des Produktes moglich. Gegeniiber der Gasphase hingegen
wird eine bessere Adsorption des Eduktes gefordert. Auch sie beschreiben den Effekt
der Reaktiv-Destillation durch das Entfernen von Wasserstoff aus dem Gleichgewicht.
Sie betonen, dass Wasserstoff durch seine geringe Loslichkeit in der Fliissigkeit nicht
wieder an den Katalysator gelangt und die Riickreaktion dadurch verlangsamt wird.
Der Einfluss des Katalysatortrigers wird auch diskutiert. Biniwale et al. konnten keine
eindeutigen Korrelationen zu den Einflussfaktoren wie Benetzbarkeit und spez. Oberflé-
che finden. Jedoch scheint die Benetzbarkeit grofien Einfluss zu haben, da die Tropfen
sich dadurch am besten tiber die Oberfliche ausbreiten konnen [119]. Laut ihren Stu-
dien gibt es auch einen Einfluss der Warmeleitfahigkeit des Supports. Es wurde eine
Erhohung des Umsatz durch eine hohe Leitfahigkeit von Al,O3 beobachtet [119].

Fiir hoher siedende Komponenten, wie z.B. Decalin, wird nicht von einem optimalen
Feedstrom berichtet. Dies liegt moglcherweise an der hohen Verdampfungsenthaplie des
Produktes. In der Studie von Biniwale et al. wurde die Oberflachentemperatur des Ka-
talysators mit einer IR-Kamera beobachtet. Es konnten Temperaturschwankungen, die
durch das Verdampfen der Fliissigkeit entstehen, beobachtet werden [120].

Yukawa et al. untersuchten das Adsorptionsverhalten von aromatischen Produkten bei
Reaktionsbedingungen. Sie konnten das Blockieren von Aktivzentren durch den Aro-
maten beobachten und auch durch Isotopenmarkierung den Abgang von Wasserstoff

von der Oberflache in den Blasen zeigen [121].
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2.4.3 Adsorptionsreaktoren

In Adsorptionsreaktoren wird auf die thermodynamischen Randbedingungen durch die
Beimischung von Adsorbens zum Katalysator Einfluss genommen. Alpay et al. schlagen
dazu einen Festbettreaktor vor, bei dem das Bett eine Mischung aus einem 1 wt.% Pt
auf Aluminiumoxid Katalysator und einem 5A-Zeolithen ist. In ihrer Studie wurde
die Reaktion mit Methylcyclohexan durchgefiihrt und das Toluol dabei bevorzugt vom
Zeolithen adsorbiert. Sie zeigen Analysen zur richtigen Anordnung des Reaktors und
des Spiilkonzeptes. Der beladene Zeolith muss mit einem Druckwechsel nach einiger
Zeit regeneriert werden. Es konnte bei geschicktem Arrangement gezeigt werden, dass
der Umsatz im Vergleich zu einer reinen Katalysatorfillung des Reaktors gesteigert

werden konnte. Fast reines Toluol konnte vom Zeolithen entfernt werden [95, 122].

2.4 4 \Wasserstofffreisetzer

In diesem Abschnitt werden Reaktorkonzepte beschrieben, bei denen der LOHC wéh-
rend der Reaktion fliissig bleibt. Die LOHCs, die diese Kriterien erfiillen, sind bereits
vorgestellt worden.

Zunachst wird das Reaktorkonzept von Cooper et al. vorgestellt. Sie haben im Rahmen
eines DOE Projektes eine Vielzahl von Entwicklungen hervorgebracht. Als LOHC wur-
de meist NEC verwendet und es sollte ein kompaktes System insbesondere fiir mobile
Anwendungen entwickelt werden. Das erste Konzept verfolgte eine Netzstruktur, in die
der Katalysator eingebettet wurde. Dieses zeigte jedoch nicht die gewiinschten Frei-
setzungsraten [123]. Im folgenden wurde ein mikrostrukturierter Reaktor untersucht
und schliefllich ein mehrstufiger Mikrostrukturreaktoraufbau patentiert [79]. In diesem
Aufbau erfolgt nach einem Durchgang durch einen Reaktor die Abtrennung des pro-
duzierten Wasserstoffs und der teilbeladene LOHC wird in der néchsten Reaktorstufe
weiter dehydriert.

Um eine dhnliche Strukturierung ihres Reaktors zu erreichen, verwendeten Peters et al.
fiir ein mobiles System einen mittels additiver Fertigung hergestellten Reaktor (Abb.
2.13). Die struktierten Einbauten wurden mit einer katalytisch aktiven Schicht im-
pragniert. Fir diesen Reaktor konnten insbesondere mit N-ethylcarbazol relativ hohe
Freisetzungsraten erzielt werden. Die Beheizung des Reaktors soll dabei durch Verbren-

nung eines Teils des freigesetzten Wasserstoffes erfolgen [96].

Ein dhnliches Konzept haben bereits Schildhauer und Tschudin et al. im Zusammen-
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Abbildung 2.13: Schematische Darstellung des Wasserstoftfreisetzer mit strukturierter
Packung. Die Durchstromung erfolgt von unten nach oben; nach Peters
et al. [96]

hang mit der Methylcyclohexandehydrierung untersucht, bei dem strukturierte Platten
mit katalytischer Beschichtung in ein Rohr eingebracht wurden [67, 68]. Bei diesen
Arbeiten wurde die Wéarmetibertagung im Bett im Vergleich zu konventionellen Bet-
ten erheblich verbessert und auch der Druckverlust gesenkt. Die Autoren finden jedoch
keine ausreichend aktiven und stabilen Beschichtungen. Im Vergleich mit einem Fest-
bettreaktor konnten sie nur einen geringeren Umsatz erreichen.

Ein weiteres Konzept ist das von Preuster et al. welches insbesondere fiir die gas-fliissig
Reaktion von Dibenzyltoluol entwickelt wurde und fiir stationdre Anwendungen ge-
eignet ist [48]. Mehrere horizontal liegende Edelstahlrohre, die mit Katalysator geftllt
sind, werden unten von der Fliissigkeit und im oberen Teil des Querschnitts mit dem
entstehenden Wasserstoff durchstréomt. Eine Umlenkung mit Abtrennung des Wasser-
stoffs erhoht die Verweilzeiten und Umsatzgrade. Die Beheizung der Rohre erfolgt durch
einen Mantel um alle Rohre, welcher mit Ol durchstrémt wird.

Es zeigt sich bei allen Konzepten fiir gas-fliissig Systeme, dass die Ubertragung der Wér-
me in das System ein sehr wichtiger Faktor ist. Insbesondere bei hohen Freisetzungs-

raten ist zudem die Fliissigkontaktierung des Katalysators ein entscheidender Faktor.
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2.5 Membranen

Die Vorteile eines Membranreaktors und die dazugehorigen Reaktorkonzepte sind be-
reits im vorherigen Abschnitt vorgestellt worden. Fiir die Abtrennung von Wasserstoff
wahrend der Reaktion sind im Allgemeinen eher inorganische Membranen aufgrund
der angewandten hohen Temperaturen geeignet. Dabei haben metallische - vor allem
Palladium basierte Membranen- gegeniiber keramischern Membranen Selektivitatsvor-
teile. Keramische Membranen erlauben erst bei hoheren Temperaturen eine ausreichend
grofie Transportgeschwindigkeit fiir Wasserstoff durch die Membran [124]. Fur die Be-
schreibung der Membran werden folgende Groflen verwendet werden: Die Permeabilitat
als Stoffeigenschaft der Membran (II). Die Permeanz 7 dient der Betrachtung des Was-
serstoffflusses j (Gleichung 2.16) bei gegebener Membrandicke. Die Permselektivitiat S
dient als Idealitétskriterium der Trennung zweier unterschiedlicher Stoffe (hier Hy und
Ny), siehe Gleichung 2.19. Dabei lasst sich die Temperaturabhidngigkeit von 7 mittels
eines Arrheniusansatzes mit dem Faktor )y und einer Aktivierungsenergie £ 4 beschrei-
ben (Gleichung 2.19.

j - 7T-(p:}etemﬁcnt - p;)lermeat> (216)
II
S — 2.17
"= (217)
_Ep mol
T = Qo€ 7T [m] (2.18)
mol
@o [stPa”]
By [kJmol™
S =" (2.19)
7TN2

Mit der Membrandicke s lasst sich die Permeabilitat aus der Permeanz berechnen
(Gleichung 2.17). Hierbei ist zu beachten, dass die verwendete Permeanz ohne Beein-
flussung durch weitere Stofftransportphdnomene bestimmt werden muss. Ansonsten
ergibt sich eine systemabhéngige Grofle. Auf den Stofftransport im Membransystem

wird im folgenden Abschnitt gesondert eingegangen.
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Abbildung 2.14: Permeabilitdt von Wasserstoff durch das Atomgitter fiir verschiedene
reine Metalle als Funktion der Temperatur; nach Uemiya et al. [125]

2.5.1 Dichte metallische Membranen zur Wasserstoffabtrennung

Als metallische Membranen sind grundsétzlich verschiedene Metalle geeignet, die Was-
serstoff in ihr Metallgitter aufnehmen kénnen. Eine Ubersicht liefert dabei Uemiya et
al. [125] siehe 2.14.

Metallische Membranen nehmen H, in ihr Metallgitter auf und erreichen so nach
Theorie 100 % Permselektivitit. Zur Herstellung von metallischen Membranen bieten
sich unterschiedlich Verfahren an. Insbesondere durch elektrochemisches Abscheiden
des Metalls aus einer Losung auf einem Trager lassen sich dichte Schichten erzeugen.
Auch die Herstellung diinner Folien durch Walzen oder Sputtern ist méoglich.
Palladium zahlt zu den am héufigsten untersuchten Systemen und es finden sich eine
Vielzahl von Untersuchungen in der Literatur, die die Herstellungsmethoden und die
daraus resultierenden Eigenschaften vergleichen [125-128]. Die Optimierungsaufgabe
besteht zwischen mechanischer Stabilitédt (dickere Membran) und schnellem Transport
durch das Gitter (diinnere Membran)[125].

Bei reinem Palladium kommt es durch die Losung atmoren Wasserstoffes im Metall-
gitter zu einer Phasenumwandlung. Diese kann durch eine ausreichend hohe Betriebs-
temperatur umgangen werden. Eingelagerter Wasserstoff in der $-Phase bei niedriger

Betriebstemperatur fithrt zu einer Versprodung durch Spannungen und kann bei ei-
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nem anliegenden Druckgradienten zum Bruch der Membran fithren [129]. Um dieses
Problem zu umgehen, kann das Palladium auch legiert werden [130]. Insbesondere mit
Silber lésst sich neben der Vermeidung der Phasenumwandlung vor allem die Loslich-
keit von Wasserstoff im Gitter und damit auch die Permeabilitat der Membran bei
niedrigeren Temperaturen verbessern.

Eine Alternative zu Palladium ist Vanadium. Es besitzt eine sehr hohe Loslichkeit und
Transportgeschwindigkeit fiir Wasserstoff, ist aber in Reinform zu sprode, um als Mem-
bran verwendet werden zu konnen. Hier kann durch Legieren mit Nickel eine deutlich
verbesserte Stabilitét erreicht werden. Weiterhin wird fiir die Dissoziation von Was-
serstoff an der Oberfliche eine katalytisch aktive Schicht benotigt. Dazu kann eine
diinne Schicht aus Palladium/ Palladium-Silber dienen, die zum Beispiel mittels PVD
(Sputtern) aufgetragen werden kann [131, 132]. Diese sollte moglichst diinn sein um kei-
nen eigenen Transportwiderstand darzustellen. Somit sind Vanadium-Membranen als
Mehrschicht Systeme zu betrachten. Diese konnen aber eine verbesserte Permeabilitat

im Vergleich zu reinen Palladium-Membranen aufweisen.

2.5.1.1 Mechanismus des Hy-Transports durch Pd-Membranen

Die Abtrennung von Wasserstoff aus Gasgemischen mit Hilfe von diinnen Palladium-
schichten ist ein lange bekannter Prozess und es exisitieren daher einige Modelle zur
Beschreibung des Prozesses [128, 133-135]. Der Transport durch die Membran lasst sich
in verschiedene Schritte aufteilen. Der Allgemeine Mechanismus, inklusive An- und Ab-
transport in der Gasphase, ist in Abbildung 2.15 dargestellt. An der Membran findet
zunachst die Adsorption von Wasserstoff an der Oberfliche statt und nach Dissoziation
die Aufnahme des atomaren Wasserstoffs in das Metallgitter. Dieser diffundiert durch
das Metall, rekombiniert und desorbiert dann auf der anderen Seite der Membran [128].

Um die Geschwindigkeit des Transports zu beschreiben sind die Geschwindigkeiten
der einzelnen Teilschritte interessant. Ward et al. [133] liefern dazu einen guten Ge-

samtiiberblick:

1. Der Wasserstoff muss aus der Gasphase an die Membran durch die laminare
Grenzschicht diffundieren. Auf diesen Stofftransport wird, da dies sowohl von der
Gaszusammensetzung als auch von der Geometrie abhéngig ist, spater eingegan-
gen (siehe Abschnitt 2.5.2).

2. Adsorption und Dissoziation werden durch die Bombardmentrate, also eine

Héaufigkeit des Wasserstoffauftreffens, und den Haftungskoeffizienten beschrieben.
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e Gasdiffusion an die Membran

e Adsorption und Dissoziation

e Aufnahme in das Metall

e Diffusion im Feststoff

Abgabe an die Oberflache
Rekombination und
Desorption

Gasdiffusion weg von der
Membran

Abbildung 2.15: Beschreibung des Membrantransports aus mehreren Teilschritten nach
Yun et al. [128]

Dabei kann der Haftungskoeffizient entweder durch eine Langmuirisotherme oder
durch ein Gleichgewichtsansatz beschrieben werden [136]. Die Erzeugungsrate fiir

atomaren Wasserstoff ist:

r=25(0)r (2.20)

Wobei I eine Héufigkeit des Wasserstoffauftreffens an der Oberfliche darstellt und
S(0) die Haftwahrscheinlichkeit in Abhéangigkeit des Bedeckungsgrad der Mem-
branoberflache. Bei diesem Ansatz kann je nach Modell fiir den Bedeckungsgrad
auch die Co-Adsorption anderer Molekiile berticksichtigt werden. Hierzu finden
sich in der Literatur einige Studien; dies wird im Verlauf von Kapitel 2.5.1.2 noch

einmal aufgegriffen.

3. Oberflichen zu Feststoffiibergang.
Dieser Ubergang wird durch eine Geschwindigkeitsgleichung beschrieben, die von
den fixen Konzentrationen N, und Ny abhingt sowie eine Geschwindigkeitskon-
stante v4 hat. Der Faktor X ist dabei das Verhaltnis zwischen Wasserstoff und
Palladiumatomen im Metallgitter. 6 ist der Bedeckungsgrad der Membran mit
Hs.
r = NsNpvgb(1 — X5 1) (2.21)

4. Der Feststofftransport wird durch den Konzentrationsunterschied des geldsten
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Wasserstoffs bestimmt und nach dem Fick’schen Gesetz beschrieben. Dabei ist
die Differenz aus dem lokalen Verhéltnis der gelosten Wasserstoffatome zu Pal-
ladium zwischen den gegentiberliegenden Membranoberflichen entscheidend (X
und Xs).

r= DNbg (2.22)
D ist der Diffusionkoeffizient des Wasserstoffs in der Membran. Dieser ist eben-
falls temperaturabhéngig und die Abhéngigkeit kann mit einem Arrheniusansatz

beschrieben werden. Die Dicke der Membran s entspricht dem Diffusionsweg.

5. Der Ubergang zur Oberfliche erfolgt analog zu den oben beschriebenen Schrit-
ten aus Punkt 3. Dabei ist 5 der Geschwindigkeitsfaktor. Hier werden die freien
Oberflachenplatze (1 —6) und X in der Membran benotigt.

T = NsNbﬁdX&g(l — 0) (223)

Fir die Bestimmung von [ ist zu beachten, dass dieser vom Bedeckungsgrad der
Desorptionsoberfliche abhangt und nur fiir geringe Bedeckungsgrade als konstant
betrachtet werden kann [133].

6. Rekombination und Desorption werden fast analog zur Dissoziation beschrie-
ben, wobei sich jedoch eine andere Abhéngigkeit von freien Adsorptionsplétzen
an der Oberflache ergibt.

r = 2kgNaa (2.24)

kq ist ebenfalls temperaturabhéngig. Etwas aufwendiger ist die Konzentration
N zu bestimmen, da fiir die Rekombination zwei benachbarte Adsorptionsplét-
ze mit Wasserstoffatomen besetzt sein miissen. Ward et al. geben eine Bestim-
mungsgleichung in Abhéngigkeit des Bedeckungsgrades der benachbarten Adsorp-
tionsplatze an [133].

7. Die Diffusion bzw. der Transport auf der Permeatseite héngt von Betriebswei-
se der Membran ab. Wird Spiilgas verwendet oder der Wasserstoffpartialdruck
durch Vakuum herabgesetzt ergeben sich unterschiedliche Stofftransportbedin-
gungen. Caravella et al. untersuchten beispielsweise auch den Transport durch

einen porosen Support auf der Permeatseite [134].

In der Regel geht man davon aus, dass die Diffusion im Palladium fiir die meisten

Membrandicken und Betriebsbedingungen den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt
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darstellt. Zu diesem Fall hat Sievert ein vereinfachendes Modell abgeleitet. Das Modell
beschreibt die Geschwindigkeit der Diffusion im Feststoff in Abhéngigkeit der Partial-
druckdifferenz und Temperatur und ist bereits am Anfang des Kapitel dargestellt (vgl.
Gleichung 2.16). Der Exponent n ergibt sich unter obiger Annahme zu 0,5.
Insbesondere bei sehr diinnen Membranen ergeben sich in der Literatur Flusswerte, die
mit einem Exponenten von 0,5 nicht beschrieben werden kénnen. Bei niedrigen Tem-
peraturen treten Abweichungen zum Modell von Sievert auf [128]. Dies lésst sich durch
Anpassung des Exponenten n korrigieren. In der Literatur finden sich fiir n Werte bis
0,8, um die Abweichungen auszugleichen [125, 128, 137]|. Die Abweichungen koénnen
unterschiedliche Ursachen haben. Neben dem Einfluss anderer Prozesse im Stofftrans-
port sind Messungenauigkeiten und ein Einfluss durch die Nicht-Idealitat der Membran
mogliche Ursachen fiir die Abweichungen.

AuBere Stofftransportlimitierung, also ein deutlicher Konzentrationsgradient in der
Gasphase, hervorgerufen durch hohe Flussraten durch die Membran, wird oft durch Ex-
perimente mit reinem Wasserstoff umgangen. So kénnen Abweichungen von n=0,5 nur
noch von der Adsorptions- oder Desorptionsgeschwindigkeit abhéingen. Auflere Stoff-
transportlimitierung oder der Einfluss des Sorptionsprozesses sind fiir besonders diinne
Membranen moglich, da hohe Stoffstrome durch die Membran moglich sind. Hier sei
auf Ward et al. verwiesen, die insbesondere fiir die Desorption eine Transportlimiterung
unter der Annahme héherer Permeatpartialdriicke zeigen konnten [133]. Eine Limitie-
rung durch Adsorption ist praktisch nur aufgrund von niedrigen Bedeckungsgraden, also
der Fremdbelegung durch andere Stoffe zu erwarten. Weiterhin kann ein poréser Tré-
ger, der die Membran vor zu starker mechanischer Beanspruchung schiitzt, Einfluss auf
die Transporteigenschaften haben. Das Porensystem des Tragers stellt einen weiteren
Transportwiderstand dar. Dies ist auch eher fiir hohe Wasserstofffliisse wahrscheinlich
[138].

Ein Indikator fiir Abweichungen, die auf defekten in der Membran beruhen, kann die
Selektivitat sein. Kleine Locher in der Membran, die Dichtung der Membran und Korn-
grenzen erlauben den Durchtritt von Fremdstoffen durch das Membransystem. Die
Selektivitdt leidet abhéngig von der Grofle der Poren. Sehr kleine Defekte fiihren zu
einem Gastransport mittels Knudsen-Diffusion, groflere Defekte werden viskos durch-
stromt. Diese verschiedene Mechanismen fiihren zu leicht unterschiedlichem Verhalten
bei Druck- und Temperaturdnderungen und kénnen die Abweichung von Exponenten
von 0,5 erklaren. Guazzone et al. geben einen Selektivitatsgrenzwert von etwa 400 ge-

geniiber Helium an, um einen Einfluss von Defekten auf den Transport und damit den
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Exponenten ausschliefien zu kénnen [137]. Die Selektivitat nimmt bei hoherer Druckdif-
ferenz ab, da der Leckagestrom direkt proportional zur Druckdifferenz ist. So ergeben
sich damit Exponenten um n=1 fiir eine Anpassung. Bei einer Temperaturerhohung
tritt eine Verbesserung der Selektivitat ein. Der Wasserstofftransport durch die Mem-

bran hat im Gegensatz zum Leckagestrom eine stirkere Temperaturabhéangigkeit [127].

2.5.1.2 Einfluss der Gaszusammensetzung sowie Co-Adsorption

Bestimme Stoffe kénnen den Transport durch die Membran verringern; insbesondere
fir Kohlenmonoxid und schwefelhaltige Stoffe ist dieser Effekt lange bekannt [139]. Ge-
mischkomponenten konnen auf der Oberfliche der Retentatseite adsorbieren; dadurch
kann die Flache bzw. die Oberflichenplitze, die fiir die Absorption des Wasserstoffs
zur Verfiigung steht, reduziert werden. In Folge wird die Permeanz verringert. Die Ver-
ringerung héngt dabei sehr von den jeweiligen Komponenten ab. Stickstoff und Helium
gelten im Allgemeinen als inert und belegen die Oberfliche der Membran nicht. An-
ders hingegen Kohlenwasserstoffe; aus diesem Grund beschéftigt sich eine Vielzahl an
Publikationen mit diesem Thema [140-145].

Kohlenmonoxid adsorbiert stark auf der Membranoberfliche. Pizzi et al. stellen einen
fast 75 %igen Riickgang des Permeatstromes bei 12 vol.% Kohlenmonoxid im Feedgas
fest [142]. Peters et al. zeigen, dass selbst bei bereits sehr geringen Konzentrationen an
CO eine starke Abnahme der Permeanz auch bei hohen Temperaturen um 400 °C statt-
findet. Auch fiir Kohlendioxid wurde eine leichte Abnahme der Permeanz beobachtet.
Methan hingegen zeigt kaum einen Einfluss auf die Permeanz [143]. Auch Jung et al.
finden einen vernachlissigharen Einfluss durch Methan [146].

Ungeséattigte Kohlenwasserstoffe fiihren zu einer Verminderung der Permeanz; deutlich
starker als bei geséttigten Kohlenwasserstoffen. Peters et al. und Jung et al. stellen fest,
dass Propen deutlich stérker adsorbiert als Propan [144, 146].

Auch bei Aromaten kann ein entsprechende Einfluss festgestellt werden. Ethylbenzol
bzw. Styrol mit einem Molanteil von etwa 25 % fithrt zu einer Reduzierung der Per-
meanz von ca. 30 % [147]. Ali et al. [148] konnten eine Verringerung der Permeanz mit
Toluol beobachten. Es reduzierte sich die Permeanz um etwa 15 %; mit Methylcyclo-
hexan im Feed wurde praktisch keine Reduzierung festgestellt.

Um die Verringerung der Permeanz abzubilden, muss die Adsorption im Permeations-
modell beriicksichtigt werden. Miguel et al. und auch Catalano et al. betrachten dabei
die Co-Adsorption auf der Membranoberflache [140, 149]. Wahrend Catalano et al. das

Modell von Ward et al. verwenden, fithren Miguel et al. einen Faktor fiir die Perme-
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anz in das Sievert’s Gesetz ein. Dabei wird eine Langmuiradsorptionsisotherme fiir die
Reduktion der verfiigharen Oberfliche angenommen. Gleichung 2.25, mit dem anzu-
passenden Faktor w, zeigt dies am Beispiel Kohlenmonoxids. Eine hohere Temperatur
vermindert die Adsorption von Kohlenmonoxid an der Oberflédche [149] und der Einfluss

wird reduziert.

. Kcopco )
=1 —-—w——"F— | w(ph — 2.25
JH> ( 1+ KCOPCO (pHg,Retentat pHg,Permeat) ( )

2.5.1.3 Regeneration der Membranen

Die Adsorption von Fremdatomen kann nicht immer durch Spiilen mit reinem Wasser-
stoff oder Inertgas riickgéngig gemacht werden. Eine Regeneration mit Luft ist daher
héufig notwendig, um die Stoffe durch Oxidation zu entfernen. [144]. Die damit gleich-
zeitig auftretende Oxidation der Pd-Oberfliche fithrt jedoch héufig zu einer Verdnde-
rung der Membraneigenschaften oder kann die Membran schlimmstenfalls zerstoren
(Abhéngig von den Bedingungen der Oxidation). Pizzi et al. stellen nach der ersten
Behandlung mit Sauerstoff eine vierfach héhere Permeabilitat fest [142]. Auch Medjell
et al. beobachten dies [150]. Ali et al. beobachteten ferner, dass bei ihrer Membran
bei Belastung mit MCH zunéchst eine Deaktivierung auftritt [148]. Nach einmaliger
Oxidation verschwand dieser Effekt jedoch und die Abtrennung blieb konstant.

2.5.1.4 Langzeiteffekte

Weniger gut zu erfassende Aspekte sind die Veranderungen der Membran wéhrend der
Versuchsdauer und deren Einfluss auf die Permeabilitat der Membran. Der Einfluss
kann durch Anderung des umgebenden Gases oder durch Verinderung der Membran,
etwa durch Verformung oder Ahnliches, auftreten. Hier ist zwischen reversiblen als
auch irreversiblen Prozessen zu unterscheiden. Hollein et al. beobachten z.B., dass nach
langer Wasserstoffpermeation das Umschalten auf Stickstoff eine geringere Selektivitat
der Membran zur Folgen hat. Nach einigen Stunden der Spiilung mit Stickstoff erhéht
sich diese wieder auf den Originalwert [151].

Weiterhin beschreibt Peters et al. die Verformung von diinnen Membranfolien wodurch
der Permeatfluss iiber der Zeit zunimmt und schlussendlich zur Rissbildung in der
Membran fithren kann [152].
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2.5.2 Stofftransport in Membransystemen

Der Einfluss des Transportes von Wasserstoff aus der Gasphase zur Membran (duferer
Stofftransport) kann in vielen Féllen nicht vernachlédssigt werden, wenn die Abtren-
nung des Wasserstoffs zu einer Verarmung auf der Retentatseite fithrt. Dies beeinflusst
die Gesamteffizienz des Membransystems. Zur Beschreibung der Effizienz haben einige
Autoren Kennzahlen definiert. In dieser Arbeit wird ausschliesslich der effectiveness
factor verwendet [153, 154]. Er gibt den Permeatfluss im Verhéltnis zu einem idealen

(maximalen) Permeatfluss an. Die Formel lautet:

JH, V1I+2p0+¢2—d—p (2.26)
- .

B p

jHQ,ideal

Die Parameter ¢ und p berechnen sich wie folgt aus den Hj-Partialdriicken im Re-

tentat und Permeat:

1
¢ = m (2.27)

p= [Pl (2.28)
PHy,R

Wobei der Faktor f das Verhéltnis zwischen Stoffiibergangskoeffizient (k,) in der
Grenzschicht und der Permeanz der Membran darstellt:
k, 1
= m (2.29)
Einen anderen Weg zur Beschreibung des aufleren Stofftransports bieten zum Beispiel
Caravella et al.. Bei ihnen wird ein Konzentrationspolarisationszahl definiert, die mit
steigenden Einfluss des Stofftransports zunimmt [155]; &hnlich gehen auch Catalano et
al. und Nekhamkina et al. vor [156, 157]. Hier wird nicht die Effektivitat betrachtet
sondern vielmehr die Stérke des Einflusses des Stofftransports.
Fir diese Gleichungen bendtigt man den Stoffiibergangskoeffizienten k, des Systems.
Grundsétzlich kann in diesem Fall die Sherwoodzahl (Gleichung 2.30 herangezogen
werden, um k£, abzuschétzen. Hara et al. rechnen zwei-dimensional und gehen daher
von einer Pecletzahl aus und nicht von einer Sherwoodzahl, welche zur Abschatzung

des Transportes verwendet wird [141].

kL
D

Sh = (2.30)
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2.5 Membranen

In der Literatur finden sich viele Ansétze, um die Sherwoodzahl zu berechnen. In
Tabelle 2.3 sind einige Ansétze dargestellt. Fiir ein Arrangement mit Mikrokanédlen
kann nach Boltken et al. k, direkt berechnet werden [154]:

hKanal

k (2.31)

g

Tabelle 2.3: Korrelationen zur Berechnung von
Sherwoodzahlen zur Abschatzung des
Stofftransportes zur Membran

Korrelation Bereich Literatur
Sh “= g(Re)Sc? Rohr [155]
Sh *= aRelSc* Rohrspalt [157]

Sh =0,662S5c"33Re®  Rohrspalt [145]

Sh b= I ULEIT Rolrspalt — [156]

@ unterschiedliche Werte fiir Parameter z.B. mit
a=1,13und d =0,50 und e =0, 33

b und einer Formel zur Berechnung von G*"

¢mit Sc = vD~! und g(Re) = 0,026 Re®® im

Turbulenten und g(Re) = 1,62 (%Re)l/3
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2.6 Ziele der Arbeit

Im Rahmen dieser Arbeit wird die Dehydierungsreaktion fiir LOHC und LORC Systeme
untersucht. Im Falle der Warmespeicheranwendung sollte insbesondere das Membran-
reaktorkonzept weiterentwickelt werden. Dabei geht es um die Integration der Mem-
bran in einen reaktionstechnisch optimierten Reaktorautbau. Weiterhin sollte ein De-
hydrierreaktor fiir eine Wasserstoffspeicheranwendung entwickelt werden. Als LOHC-
Modellsystem wurde das Perhydro-Dibenzyltoluol gewahlt. Das Reaktorkonzept sollte
hinsichtlich seiner Eignung einer optimierten Phasenkontaktierung getestet werden.
Da sich die Arbeit in Bemtihungen des Institutes fiir Mikroverfahrenstechnik einfiigt
um Mikroreaktoren mit integrierter Membran sowie Systeme zur Dehydrierung zu ent-
wickeln sei der Stand dieser Entwicklung zu Beginn der Arbeit kurz zusammengefasst:
Die Entwicklung eines Platin-Katalysators fiur die Anwendung der Dehydrierung von
Methylcyclohexan erfolgte bereits. Weiterhin erfolgte bereits die erste Erprobung des
Membranreaktorkonzepts zur Dehydrierung von Methylcyclohexan. Aus den ersten Er-
gebnissen wurde ein Optimierungsbedarf abgeleitet. Ausgehend von diesem Stand sollte
in der vorliegenden Arbeit die reaktionstechnische Optimierung des Systems Membran-
mikrostrukturierter Reaktor mit Katalysator erfolgen. Es sollten dabei Driicke grofier
als 10 bar ermdglich sein und das Verhaltnis Membranflache zu Katalysatormasse ver-
bessert werden. Die Stabilitdt der Membranen war dabei ein Thema. Ausgehend von
einer bestehenden MATLAB-Simulation sollte der Membranreaktor abgebildet werden.
Dabei sollte auch das verwendete Kinetikmodell gepriift und verbesssert werden.

Fiir die Wasserstoffspeicheranwendung wurde ein neuer Reaktortyp vorgeschlagen und
gefertigt, der fir die gas-flissig Dehydrierung von Perhydro-Dibenzyltoluol erprobt
wurde. Der Verbesserungsbedarf des sogenannten Radialflussreaktorkonzeptes wurde
erarbeitet. Neben der Katalysatorerprobung ist vor allem die Phasenkontaktierung Ge-

genstand der durchgefiithrten Untersuchungen.
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LOHC-Stoffsystemen

Im Folgenden Kapitel werden die Experimente zur Dehydrierung von Methylcyclohe-
xan aber auch fiir die Dehydrierung von Perhydro-Dibenzyltoluol vorgestellt. Dazu
wird zunéchst die verwendete Anlage erklart. Fiir Methylcyclohexan wurde in einem
Mikrofestbett die Reaktionskinetik eines selbst hergestellten Katalysators genauer un-
tersucht. Im Falle des Perhydro-Dibenzyltoluols wurden die ersten Versuche in einem
neuen Reaktorkonzept durchgefiihrt. Dabei wurden einige Katalysatoren getestet und

die Ergebnisse mit der Literatur verglichen.

3.1 Anlagenkonzept

Die Versuchsanlage wurde so gestaltet, dass fiir den verwendeten Reaktor jeweils die
Dosierung der unterschiedlichen Stoffen méglich war. Abbildung 3.1 zeigt den Aufbau
der Anlage 1.

Fiir die Gasdosierung wurden Massendurchflussregler (MFC, Brooks 5850 Serie) mit
einem Férdervolumenstrom von 50-2000 ml min~! verwendet. Die Dosierung des fliis-
sigen Methylcyclohexans erfolgte mit einem Liquid Flow Controller (Flowmega Brooks
0-66 g h™1). Fiir das Perhydro-Dibenzyltoluol wurde eine Mikrozahnringpumpe (HNP
mzr-2905) eingesetzt, da es fiir die Dosierung mit einem LFC eine zu hohe Viskositat
aufweist. Es waren mehrere MFCs notwendig, um die gewiinschten Bedingungen ein-
zustellen.

Um einen konstanten Strom an Methycyclohexan zu ermoglichen, wurde der Fliissik-
geitsstrom in einer mikrostrukturierten Diise zerstaubt und verdampft; dazu ist ein
kleiner Stickstoffstrom notwendig. Um die Volumenverhaltnisse als auch Menge flexi-
bel einstellen zu kénnen, konnte zusatzlich weiterer Stickstoff in den Diisenraum dosiert
werden. Mit diesem MFC war es zusétzlich moglich das Produktgas am Reaktorausgang

zu verdiinnen und damit eine bessere Regelung der Druckhalteventile zu erreichen.
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Druckluft trocken  [OO
Perhydro-Dibenzyltoluol
N, Verdilsung @ Methylcyclohexan
N, Verdiinnung
Hz Dosierung - [QO}———} Mikrodiise X
N, Sweep E
Methan
Mikrofestbett
oder -
Membranreaktor -~ Radialflussreaktor
Abzug
ZuGC 2 Druckbehalter
Leitung Permeat Flissigabscheidung
<
Druckregelung% X %
Thermostat

Abbildung 3.1: AnlagenflieBbild (Anlage 1) fiir Reaktionsversuche mit Mikrofestbett-
Modulen und Rondenreaktor. Es besteht die Moglichkeit zur Dosierung
beider Edukte. Es kann zwischen den zwei verschiedenen Reaktoren
geschaltet werden; ein paralleler Betrieb ist nicht moglich.
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3.1 Anlagenkonzept

Weiterhin konnte Wasserstoff sowie getrocknete Druckluft zur Regeneration des Ka-
talysators dosiert werden. Der Wasserstoff wurde im Falle der Membranexperimente
auch zur Spiilung der Retentatseite zwischen den Versuchen genutzt. Hy konnte mittels
zusétzlicher Ventile auch direkt in den Reaktor dosiert werden. Auflerdem gibt es einen
Bypass fiir alle Reaktoren. Dieser diente vor allem zur Kontrolle der Methylcyclohe-
xanverdampfung, da hier eine gewisse Einlaufzeit notwendig war. Dabei wurden die
geforderten Edukte am Reaktor vorbeigefiihrt bis sich ein konstanter Methylcyclohe-
xanstrom in den Kontrollmessungen des Gaschromatographen (GC) einstellte.

Die Regelung des Drucks erfolgte durch zwei verschieden grofl dimensionierte pneu-
matische Nadelventile (Flowserve) fiir unterschiedliche Druckniveaus beziehungsweise
Volumenstrome. Alternativ konnten diese auch durch einen weiteren Bypass umgangen
werden, wenn die Versuche bei Atmosphérendruck durchgefithrt werden sollten. Da-
durch war ein Betrieb der Anlage zwischen 1 und 30 bar moglich. Die Rohrleitungen
sowie die Reaktoren wurden elektrisch beheizt. Dazu wurden die Begleitheizungen um
die Rohre zusatzlich mit Glaswolle isoliert. Fiir die Beheizung der Reaktoren wurden
Heizpatronen in die dafiir vorgesehenen Bohrungen integriert. Die Temperaturkontrolle
erfolgte durch Thermoelementen in der Nahe der Heizungen.

Fiir die unterschiedlichen Driicke wurden die Temperaturen der Begleitheizung der Dii-
se jeweils den Dampfdriicken der Komponenten angepasst, um eine Kondensation zu
verhindern.

Der Produktstrom konnte je nach Bedarf in einem Tank direkt kondensiert werden
oder so gefithrt werden, dass dampfférmige Komponenten die Probenschleife des GCs
erreichten. Dabei wurde ein Teil des Produktgases mithilfe einer Pumpe, welche Gas
durch die Probenschleife des GC saugte, und eines Feinventils zur Justierung der Menge
(Drosselung der Pumpenwirkung) verwendet. Die Einstellung des Ventils erfolgte ein-
malig vor der Kalibrierung, um eine moéglichst gleichméflige Probenmenge bzw. Druck
in der Probeschleife zu gewéhrleisten. Weiterhin konnten aus dem Kondensator Fliis-
sigkeitsproben entnommen werden. Dies geschah vor allem bei der Verwendung von
Perhydro-Dibenzyltoluol, da die Sdule des GCs nicht fiir die hochsiedende Komponen-
te geeignet war. Daher wurden fliissige Proben wihrend der Versuche gesammelt und
der Wasserstofffluss nach dem Kondensatbehalter gemessen.

Bei der Verwendung der Membranreaktoren konnte zuséatzlich das Permeatgas mit ei-
nem weiteren GC (Nomenklatur GC2) analysiert werden. Dazu konnte Stickstoff als
Referenzgas zur Berechnung des Ho-Flusses zugemischt werden.

Das Methylcyclohexan wurde von Merck bezogen (PuraNorm >99%) und im Vorlage-
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Katalysator Edelmetall Beladung Trager Oberflaiche Dispersion

- - wt.% - m? g1 %
Katalysator 1 Platin 1 Al,O4 30 50
Katalysator 2* Platin 0,5 Al,O4 300 82
Katalysator 3 Platin 5 Si04 180 n.g.
Katalysator 4 Platin 1 Al;O03-Si0, 250 30
Katalysator 5**  Rhodium 0,5 Al,O4 140 15
Katalysator 6*  Ruthenium 0,5 Al,O3 n.g. n.g.

Tabelle 3.1: Ubersicht der verwendeten Katalysatoren mit Angabe der bestimmten
Oberfliche (BE) und der Edelmetalldispersion. Die mit * markierten Ka-
talysatoren wurden von Hydrogenius bereitgestellt, der mit ** markierte
Katalysator von der University of Cape Town (Stdafrika).

behélter unter einer Stickstoffatmosphére auf den notwendigen Vordruck komprimiert.
Fiir das Perhydro-Dibenzyltoluol wurde kein Vordruck verwendet jedoch der Tank ober-
halb der Pumpe befestigt. Die beladene Substanz wurde von Hydrogenius bezogen. Der
Hydriergrad lag nach Angaben des Herstellers bei tiber 99 % Prozent.

3.1.1 Katalysatoren

Die Nomenklatur der fiir die Versuche verwendeten Katalysatoren sowie die Ergebnis-
se aus den Charakterisierungsmessungen finden sich in Tabelle 3.1; teils stammen die
Werte aus der Disseration von Heike Kreuder [14]. Die Herstellungsmethode fiir alle
Katalysatoren, die prépariert wurden, ist im Anhang 8.5 angegeben. Alle Katalysa-
toren wurden nach der Herstellung fraktioniert, um eine gleichméafigere Partikelgro-
Benverteilung zu erreichen. Es wurden die 100-200 pm Fraktion sowie die 200-300 pm
Fraktion der Katalysatoren verwendet. Die groflere Fraktion wurde zum Vergleich mit
den Versuchen von Kreuder gewahlt. Falls sich keine grofleren Mengen der jeweiligen
Fraktionen direkt aus der Herstellung gewinnen lieen, wurde das Pulver zunéchst pel-
letiert und anschlieBend vorsichtig zerkleinert, um einen ausreichenden Massenanteil
der gewiinschten Fraktion zu erhalten.

Da es sich bei Katalysator 2 um einen kommerziellen Katalysator mit grofleren Kata-
lysatorpellets handelte, musste dieser vor der Verwendung gemahlen werden. Da es sich
sich um ein Schalenkatalysator handelt ist nur der d&uflere Bereich der Katalysatorpellets
mit Platin beschichtet. Beim Mahlen des Katalysators wird daher unbeschichtetes, mit
beschichtetem Material vermischt. Es fiel auf, dass sich die imprégnierte obere Schicht

schneller und leichter zermahlen lief3 als das Innere der Pellets. Dadurch ist es wahr-
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Abbildung 3.2: TPR-Messung von verschiedenen Fraktion des Katalysators 2 zur Be-
stimmung des Platingehalts.

scheinlich, dass sich der Platinanteil in der feineren gewonnenen Fraktion erhoht hat.
Um dies zu tiberpriifen, wurde mit den unterschiedlichen Fraktionen eine Temperatur-
Programmierte-Reduktion (TPR) durchgefithrt und der Platinanteil durch Integration
der Flachen unter den Kurven ermittelt. Die Messkurven sind in Abbildung 3.2 gezeigt.
Aus der Auswertung ergibt sich, dass sich in der gréten Fraktion (200-300 pm) ein
geringere Platinmenge von ca. 0,25 wt.% befindet, in der feinsten Fraktion jedoch 0,65
wt.%. Um die Genauigkeit der Auswertung zu verbessern und nicht von dem absolut ge-
messenen Wasserstoffverbrauch beeinflusst zu sein (es ergeben sich aufgrund des Drifts
der Baseline grofiere Abweichungen) wurde der Hy Verbrauchswert der Gesamtprobe
mit 0,5 wt.% festgelegt. Interessanterweise ergibt sich fiir die 100-200 pm Fraktion ein
minimal Kkleinerer Anteil an Platin als fir die 200-300 pm Fraktion.
Katalysator 1 wurde bereits von Heike Kreuder verwendet und charakterisiert. Die-
ser war unter den von ihr praparierten Katalysatoren der aktivste und auch stabilste

Katalysator.

3.2 Analytik

Zur Analytik der Proben wurden zwei Analysesysteme verwendet. Zwei Gaschromato-
graphen fiir die Online-Analyse der gasformigen Proben von Retentat und Permeat.

Fir die Analyse der Proben, die dem Kondensator entnommen wurden, wurde eine
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Hochleistungsfliissigphasenchromatographie (HPLC) eingesetzt.

3.2.1 Gaschromatographie

Als online GC fiir die Messungen stand ein Agilent 7890A Gaschromatograph (GC1) zur
Verfligung, der mit einer Agilent Kapillar-Saule-DB-624 (1=30 m, d=0.45 mm, s=2.55
nm) und einem Molsieb-PlotbA (1=15 m, d=0,53 mm, s=50 nm) ausgeriistet war. Die
verwendete Methode ist in Abbildung 3.3 dargestellt. Dabei wurden die Permanentga-
se auf dem Molsieb mittels Ventilschaltung aufgefangen und geparkt. Die organischen
Komponenten wurden in dieser Zeit auf der Kappilarsiaule getrennt und analysiert. Um
die Auftrennung der Organik zu verbessern wurde eine Temperaturrampe verwendet.
Wie im AnlagenflieSbild ersichtlich wurde Methan als interner Standard zur Referen-
zierung der Messungen verwendet, da es sowohl im TCD als auch im FID ein Signal
liefert. Zur Kalibrierung der organischen Komponenten wurden mittels einer Sattiger-
einheit Gemische von Stickstoff und Methylcyclohexan sowie Toluol bei verschiedenen
Temperaturen d.h. verschiedenen Dampfdriicken erzeugt. Weiterhin wurde der GC mit
Hilfe der MFCs hinsichtlich der Permanentgase kalibriert.

Fiir die Analyse des Permeatgases stand zudem ein online GC (GC2) von Agilent (Mo-
dell 6890) zur Verfiigung mit den Sdulen: HP-1 (1=30 m, d=0,32 mm, s=0,25 pm) und
Molsieb PlotbA (I=15 m, d=0,53 mm, s=50 mm). Da hier lediglich Wasserstoff und
Stickstoff gemessen werden sollten, wurde auf die Verschaltung der Saulen verzichtet
werden. Die Auftrennung der Gasmischung erfolgte daher durch das Molsieb. Die Tem-
peratur und der Fluss in der Sdule wurden konstant gehalten. So konnte gewéhrleistet
werden, dass beide GC die selbe Analysendauer bendtigten, um eine moglichst gute
Zuordnung der Werte zu gewahrleisten. Bei GC2 kamen lediglich die Werte aus dem
TCD-Detektor zur Auswertung.

3.2.2 Flissigchromatographie

Fir die HPLC Analyse musste eine neue Methode entwickelt werden bzw. aus Litera-
turangaben tibertragen werden. Aslam et al. haben eine Methode zur Auftrennung des
Gemisches aus hydriertem und dehydriertem DBT entwickelt [158]. Zur Probenvorbe-
reitung miissen die Kondensatorproben in einem Aceton-Wassergemisch gelost werden.
Aslam et al. haben das zeitlich getrennte Eluat mittels GC quantitativ bestimmt [158].
Das in dieser Arbeit verwendete HPLC-System besteht aus einer Pumpe (Perkin Elmer,

Series 200 LC Pump Quaternary Version), einem Autosampler (Perkin Elmer, Series
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Abbildung 3.3: Analysemethode fiir online Auswertung der Versuche mit Methylcyclo-
hexan fiir den Agilent 7890A GC. Temperaturprogramm und Dauer der
Methode bei konstantem Fluss ist 17,4 min.

200 Autosampler), einem Saulenofen (Perkin Elmer, Oven S200 Peltier REV. C) sowie
einem Diodenarray-Detektor (DAD, Perkin Elmer, Series 200 Diode Array Detector)
und einem Brechungsindexdetektor (RID, Perkin Elmer, Series 200a Refractive Index
Detector).

Fir die Analyse wurden beide Detektoren auf Eignung geprift. Da fiir die einzelnen
Stoffe keine geeigneten bzw. charakteristisch eindeutige Peaks im Messbereich des UV-
Vis gefunden wurden, schied der DAD-Detektor aus. Fir die Verwendung des RID
wurde die Verdiinnung zu 5 mg ml~! optimiert.

Bei dieser Verdiinnung wurden mit dem Autosampler 80 pL injiziert. Die Auftrennung
erfolgt bei einer Sdulentemperatur von 25 °C, die Analyse im RID bei 35 °C. Als Lauf-
mittel wurde eine 4 % Wasser in Acetonlésung mit einer Flussrate von 0,17 ml min~!
verwendet, welche auch schon fir die Losung der Proben verwendet wurde. Als sta-
tiondre Phase wurde Phenyl-hexyl-Silica benutzt (Sdule Phenomenex Luna, 1=250 mm
i.D.=4.6 mm). Die Hexyl-Gruppe stellt den stark hydrophoben Teil der stationédren
Phase dar. Durch sie entstehen Van-der-Waals- Wechselwirkungen mit den Molekiilen
der Probe. Je hoher der Hydrierungsgrad der DBT-Komponente ist, desto hydropho-
ber ist sie und die Wechselwirkung ist starker. Damit ergeben sich fiir die hydrierten
Komponenten die héchsten Retentionszeiten.

Da es aufgrund der nah beieinander liegenden Siedepunkte der verschieden hydrierten
DBT-Komponenten schwierig ist, die Intermediare H6-DBT und H12-DBT als Rein-
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Abbildung 3.4: Chromatogramme mit HPLC-Methode: Messsignal des Berechungsin-
dexdetektors fiir 30 °C; Flussrate 0,17 ml min~!. Die Zuordnung der
eluierten Peaks erfolgte aufgrund der Wechselwirkung mit der Saule.

stoffe zu isolieren, konnte nur DBT und H18-DBT kalibriert werden. Die Zuordnung der
iibrigen Komponenten erfolgte mittels einer Reaktionsprobe, bei der die Peaks entspre-
chend den Laufzeiten wurden. Die in den Proben enthaltenen Mengen der beiden Inter-
medidre wurden entsprechend der Kalibrierung von DBT und H18-DBT abgeschatzt.
Dabei wurde angenommen, dass der Brechungsindex mit sinkendem Hydrierungsgrad
der DBT-Komponente linear zunimmt. Diese Annahme beruht darauf, dass die Dichte

der Komponenten ebenfalls mit sinkendem Hydrierungsgrad zunimmt.

3.3 Versuche im Mikro-Festbett Reaktor mit Methylcyclohexan

Die Versuche mit Methylcyclohexan wurden in einem Mikrofestbettreaktor durchge-
fithrt, der analog zum Membranmodul, jedoch ohne eine Permeatstruktur zu besitzen,
am Institut gefertigt wurde. Diese Versuche sollten die in einem CSTR durchgefithrten
Experimente von Heike Kreuder [14] hinsichtlich der Kinetikvalidierung ergénzen. Da-
bei wurden mit zwei baugleichen Modulen die Reaktionsbedingungen variiert. Es konn-
te der Druck, die Temperatur und die Verweilzeit verdndert werden. Fiir die Angabe
der Verweilzeit wird die sogenannte modifizierte Verweilzeit benutzt. Dabei wird der
Volumenstrom von Methylcyclohexan bei Standardbedingungen angegeben. Da die Ka-
talysatormasse zwischen den Versuchen variierte wurden die Volumenstréme an MCH

an die jeweilige Verweilzeit angepasst.

PR L (3.1)
Vistp),mcH

60



3.3 Versuche im Mikro-Festbett Reaktor mit Methylcyclohexan

—e—1 wt% PtAL,O,
Katalysator 1 A5 wWi%PtSiO,

80 -
- 0.5 wt.% Pt ALO,
70 v 1 wi% PtALO,SIO,

\ T Katalysator 2
A

60

50

407 Katalysator 3

20 4 PP .
Katalysator 4

Umsatz / %

<

104

tos / min

Abbildung 3.5: Vergleich der Katalysatoren 1-4 im Rondenreaktor bei 350 °C, 1 bar
und tpmeq = 250 kg s m™3 als Funktion von TOC. Dehydrierung von
Methylcyclohexan.

3.3.1 Vorstudie zur Katalysatoraktivitat und Stabilitat

In einem ersten Schritt wurden zunéchst, mit Hilfe des Rondenreaktors (siehe Kapitel
6), einige der Katalysatoren getestet. Dies diente einerseits der Orientierung gegen-
iiber kommerziellen Katalysatoren als auch der Reproduzierbarkeit bereits bekannter
Variationen an Katalysatoren. Die Wahl des Rondenreaktors zum Screening war der
leichten Auswechselbarkeit des Katalysators geschuldet. Als Betriebspunkt wurde 350
°C, 1 bar und ty,6q von 250 kg s m~2 gewihlt. Dabei wurde getestet, ob eine eventuelle

Verbesserung, im Vergleich zu Katalysator 1, moglich ist.

Dabei ergibt sich zwar fiir Katalysator 2 trotz geringerer Beladung ein zunéchst
hoherer Umsatz, aber wie auch fiir die anderen Katalysatoren eine schlechtere Stabi-
litdt wahrend der Versuchsdauer (Vergleich Abbildung 3.5). Zusammen mit der meist
schlechteren Aktivitat, blieb daher die Auswahl des Katalysators 1 als bestes zur Ver-
figung stehendes System erhalten. Die Kinetik der Reaktion sollte daher fiir dieses
System weiter untersucht werden und die Reaktormodule jeweils mit Kat 1 gefiillt

werden.
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3.3.1.1 Anpassung der Versuchsbedingungen und Dauer

Zunachst wurden die Versuchsbedingungen und die Haltedauer jedes Versuchspunkten
so optimiert, dass die gewonnenen Daten verlésslich fiir die Ermittlung der Kinetik sind.
Eine vollstiandige Auflistung der Versuche in den Mikrofestbett-Modulen findet sich in
Anhang 8.3. Zunichst wurde eine maximale Versuchszeit bestimmt, nach der der Kata-
lysator reaktiviert werden musste. Dazu wurde nach einer gewissen Versuchszeit (TOS)
und Variation der Parameter der Umsatz verglichen. Als Referenzpunkt diente: 1 bar,
350 °C, 250 kg s m~3. Die Ergebnisse in Abbildung 3.6 und Abbildung 3.7 rechts unten
sind Beispiele fiir die Zeitfolge der Versuche. In 3.6 wurde eine Temperaturvariation bei
konstanter Verweilzeit und 1 bar Druck durchgefithrt. Mit steigender Temperatur steigt
nach Arrhenius-Abhéngigkeit der Umsatz. Die maximale Versuchsdauer jeder Messerei-
he wurde so gewahlt, dass eine geringe Desaktivierung eintrat. So konnten nur sieben
Parameterinderungen pro Messreihe erfolgen bevor eine Regeneration durchzufithren
war.

Weitergehend wurde durch eine Temperaturvariation eine Maximaltemperatur bestimmt
bei der die Desaktivierung deutlich zunimmt. Es zeigte sich, dass ab 380 °C bereits nach
wenigen Minuten der Katalysator stark desaktiviert hat. Bei 400 °C konnte nach ei-
nigen Minuten kein Umsatz mehr festgestellt werden. Daher wurde fiir alle weiteren
Versuche der Temperaturbereich zwischen 320 °C und 360 °C in 10 °C Schritten als
Standard verwendet. Zusétzlich wurde jeweils der Referenzpunkt bei 350 °C erneut an-
gefahren, um die Gesamtdesaktivierung zur erfassen. Dabei wurde bei dem jeweiligen
Druckniveau gemessen, da eine Anderung des Drucks eine Anderung des Desaktivie-
rung erzeugt. Das bedeutet, dass wiahrend einer Versuchsreihe eine Temperaturvariation
durchgefiithrt wurde und der Druck sowie die Verweilzeit jeweils von Messreihe zu Mess-
reihe angepasst wurden. Zwischen jeder dieser Messreihen erfolgte eine Regeneration
des Katalysators mit anschlieBender Reduktion (je 1h bei 400 °C, Oxidation mit Luft,
Reduktion mit 50 % Hy in Nj).

3.3.1.2 Ergebnisse der Parametervariation mit Katalysator 1

Wie in Abbildung 3.7 zu sehen ist, fallt mit zunehmendem Druck der Umsatz was auch
das Reaktionsgleichgewicht widerspiegelt. Dabei sind die Versuchspunkte ab 15 bar je-
doch noch deutlich kinetisch limitiert. Fiir Driicke unter 15 bar wurde eine Verkiirzung
der Verweilzeit vorgenommen, um einen ausreichenden Abstand vom thermodynami-

schen Gleichgewicht sicher zu stellen. Die Versuche konnte prinzipiell bis 30 bar durch-
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Abbildung 3.6: Umsatz iiber die Versuchsdauer bei tpoq = 125 kg s m~3, p=1 bar und
Variation der Temperatur; Katalysator 1 und Modul 1. Dehydrierung
von Methylcyclohexan.

gefithrt werden, wobei der Einbruch des Umsatz ab 25 bar sehr stark ist und bei 30 bar
fast kein Toluol mehr gemessen werden konnte.

Bei 350 °C und 1 bar ergibt sich eine Verweilzeitvariation geméss Abbildung 3.7 (oben
links). Fiur die Anpassung der Kinetik wurden lediglich Werte mit einer Verweilzeit bis
tmod = 125 kg s m~3 verwendet.

Insgesamt verhélt sich der Katalysator sehr dynamisch. Dies trifft sowohl auf die
Desaktivierung zu (vergleiche Abb. 3.7 | rechts unten - die Desaktivierung in jeder
Messreihe liegt immerhin noch bei bis zu 15 %) als auch die Anfangsaktivitat (sie-
he Abb. 3.7 links unten), die zunéchst einen stabilen Wert aufweisen musste. Das die
Umsétze in den ersten zwei Regenerationsschritten zunehmen und anschlieSend kon-
stant bleiben ist ein Indiz fiir eine erfolgreiche Regeneration zwischen den Messreihen.
Langzeiteffekte zeigt der folgende Abschnitt. Es konnten trotz der Desaktivierung eine

Vielzahl an Messpunkten fiir die Anpassung der Kinetik verwendet werden.

3.3.1.3 Langzeiteffekte

Um zu tiberpriifen, ob der Katalysator nach vielen Regenerationen das selbe Verhal-
ten zeigt, wurde eine Messreihe am Ende der Versuche wiederholt. Zwar erreichte der

Katalysator die gleiche Anfangsaktivitiat wie zuvor, jedoch ist das Fortschreiten der

63



Abbildung 3.7: Oben links: Umsétze iiber Verweilzeit bei 350 °C und 1 bar mit ther-

64

3 Kinetik und Desaktivierung in LOHC-Stoffsystemen

1.00

0.95 4

Umsatz / -

0.90 4

thermodynamisches GGW

0.85

1.00

0.95 1

0.90 4

Umsatz / -
=}
&
1

0.80 4

T T
100 250

0.75

1 2 3 4
Messreihe / -

1.09 -~ o
] s
| TN
N
N
m*_ thermodynamisches GGW
\\
N
| N
~ \\
N ..
& 0.5+ ~.
£ Seo
S .l
[} T~ - -
]
0.0 T T T T T T T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32
Druck / bar
1.0 4
]
0.9 ]
05 - [T |
L n n T"'.' b
-
N . " i =
© 0.7 4 ——- == == -
1%} I [ N
£ 1 ! =
) i ———— i 4
0.6 i i
1
[} =
; !
0.5 i !
..... ; 4
0.4 T T
0 1000 2000
tos / min

380

w
3
Temperatur / °C

w
B
o

320

modynamischen Gleichgewicht; Oben rechts: Umsatz tiber Druck bei

tmoda = 125 kg s m™3 T = 350 °C mit Gleichgewichtslinie; Unten
links:Umsétze tiber Versuche zum Katalysatoreinlauf bei 1 bar, 350

°C und tmeq = 250 kg s m~3 ; Unten rechts: Umsatz iiber TOS bei
verschiedenen Temperaturen bei p=1 bar und t,,q = 250 kg s m™
Dehydrierung von MCH an Katalysator 1 in Modul 1.

3



3.3 Versuche im Mikro-Festbett Reaktor mit Methylcyclohexan

1,0 ~
] [
(e Sns mamem Versuch 5
0,8 4 DDD%
] m]
20,6 o0
N [m RN
s 0
£ m}
D 0,4
m}
1 m}
0.2- Versuch 16
b
0,0 T T T T T T T
0 200 400 600
tos / min

Abbildung 3.8: Vergleich der Desaktivierungsgeschwindigkeit in Modul 1 zwischen
Messreihe 5 (tos=100 h) und 16 (tos=380 h) bei gleichen Bedingun-
gen (tmoq =125 kg s m™3, T=350 °C ,p = 1 bar); Dehydrierung von
MCH an Katalysator 1.

Desaktivierung bei diesem Versuch deutlich starker ausgepragt (siehe Abbildung 3.8).
Dieses Verhalten konnte auch im zweiten Modul ahnlicherweise beobachtet werden.

Nach Versuchnummer 16 war eine erneute Regeneration des Katalysators nicht mehr
erfolgreich. Der Umsatz brach sehr schnell wieder ein. Die Stabilitat konnte durch das
verwendete Regenerationsverfahren nicht wiederhergestellt werden. Die Verlingerung
der jeweiligen Spiilvorgénge mit Sauerstoff und Wasserstoff fithrten nicht zu einer Ver-
besserung. Diese Verdnderung war nicht von der TOS und der Anzahl der Regenera-
tionen des Katalysators abhangig. Modul 1 hielt etwa 400 h; Modul 2 lediglich 100 h.

Die Ursache fir diesen sehr plotzlichen Aktivitatsverlust ist unklar.

3.3.1.4 Ideales Reaktorverhalten und Stoff- bzw. Warmetransportlimitierung

Um die Idealitdt des verwendeten Reaktors hinsichtlich einer Plug-Flow-Annahme und
weiterhin Limitierungen bzgl. Stoff- und Wérmetransport am Katalysator zu iiberprii-
fen, wurden Kriteriengleichungen anhand einiger Annahmen angewendet. Die verwen-
deten Stoffwerte und Berechnungen finden sich im Anhang 8.3.4, die Daten wurden
im Vergleich zu Kreuder [14] mit den neuen Messungen aktualisiert. Es zeigt sich, dass

fiir die Versuche eine duflere Stofftransportlimitierung ausgeschlossen werden kann. Mit
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Kennzahl Katl Kat2
innerer Stofftransport  0.13 0.04
auflerer Stofftransport 0.003  0.07

Bodensteinzahl 282 1,5 107

Tabelle 3.2: Berechnete Kennzahlen zur Betrachtung der Idealitdt des Mikrofestbett-
reaktors und des Rondenreaktors. Hierzu wurden fiir den Mikrofestbett-
reaktor die Daten von Katalysator 1 und fiir den Rondenreaktor die des
Katalysators 2 verwendet.

dem Weisz-Prater Kriterium zur Betrachtung des inneren Stofftransports ergeben sich
Werte nahe des Grenzwertes, welche von der Berechnung bzw. Abschétzung des effekti-
ven Diffusionskoeffizienten, insbesondere der Knudsendiffusion, anhéngig sind. Mit den
leicht anderen Startwerten erhélt man analog zu Kreuder lediglich fiir Bedingungen bei
Normaldruck Werte, welche auf eine Transportlimitierung deuten. Es kann aufgrund
der Konzentrationsabhéngigkeit der Kinetik am Anfang des Katalysatorbettes und ins-
besondere mit frisch regenerierten Katalysator zu einer leichten Limitierung kommen.
Bei Betrachtung der Mittelwerte der Reaktionsgeschwindigkeit tiber die Reaktorlange,
so ist groftenteils nicht von einer Limitierung auszugehen. Der Mikrofestbettreaktor

kann daher ndherungsweise als idealer Plug-Flow Reaktor betrachtet werden.

3.4 Versuche mit Perhydro-Dibenzyltoluol

Auch fiir die Dehydrierung von PH-DBT wurden zunéchst verschiedene Katalysatoren
auf ihre FKignung getestet. Daneben wurde der Einfluss der Versuchsbedingungen auf
den Dehydriergrad untersucht und erstmalig die Eignung des Rondenreaktorkonzepts

geprift.

3.4.1 Vorstudie zur Katalysatoraktivitat

Fiir die Dehydrierung von Perhydro-Dibenzyltoluol wurden verschiedene Katalysato-
ren getestet. Dazu zdhlen neben Platinkatalysatoren auch Rhodium und Ruthenium
Katalysatoren, die ebenfalls auf Aluminiumoxid getréagert wurden. Auch hier wurde im
Rondenreaktor getestet. Die Versuche sind in Abbildung 3.9 dargestellt. Als Standard-
betriebspunkt diente: 350 °C, 1 bar und 7=114 s. In den Versuchen wird die Verweilzeit

7 nach folgender Gleichung angegeben:
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Abbildung 3.9: Dehyriergrad von PH-DBT (e) sowie Wasserstoffproduktivitdt von ver-
schiedenen Katalysatoren bei 350 °C, 1 bar und 7= 114 s im Ronden-
reaktor.

m
7=t (3.2)
MpH-DBT
Die Masse an Katalysator bezieht sich bei verdiinnten Katalysatorbetten auf die Ge-
samtmasse des gepackten Betts inklusive Verdiinnung. Insgesamt lag die modifizierte

Verweilzeit dabel immer zwischen 57 s und 228 s.

Im Diagramm ist eine deutlich héhere Aktivitdt des Platins im Vergleich zu den
iibrigen Edelmetallen zu erkennen. Die beiden Katalysatoren 5 und 6 erreichen nur
einen sehr niedrigen Dehydriergrad. Vergleicht man die beiden Platinkatalysatoren so
wird mit Katalysator 1 ein leicht hoherer Dehydriergrad als mit Katalysator 2 erreicht.
Der Dehydriergrad scheint jedoch insgesamt limitiert zu sein, worauf in den folgenden
Abschnitten noch genauer eingegangen wird. Unter Berticksichtigung der unterschied-
lichen Beladung mit Platin ist zu bemerken, dass Katalysator 2 die hohere Aktivitat

aufweist. Filir die Parametervariation wird daher dieses System als Katalysator ver-
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Abbildung 3.10: Dehyriergrad von PH-DBT mit Katalysator 1 und 2 bei verschiedenen
Temperaturen bei 1 bar und 7= 57 s (links); Dehydriergrad fir Ver-
suche mit Katalysator 2 in Abhéngigkeit der Partikelfraktion bei 350
°C und 7= 114 s und 1 bar (rechts). Versuche im Rondenreaktor.

wendet. Einige Versuche zur Nebenproduktbildung wurden jedoch mit Katalysator 1
durchgefiihrt.

3.4.1.1 Dehydriergrad

Im Folgenden werden einige Versuche mit Dibenzyltoluol herausgegriffen, mit denen die
Kinetik der Dehydrierung genauer untersucht wurde. Der verwendete Reaktor sowie
die Versuchsdurchfithrung wird in Abschnitt 6 genauer erlautert. Der Dehydriergrad
ist definiert als die Menge des produzierten Wasserstoffs in Relation zu der theoretisch
moglichen Wasserstoffmenge.

a=— N, - .NH2 (3.3)
N, theoretisch  INHg—DBT

Uber die unterschiedlichen Messmethoden wurden leicht abweichende Werte fiir Ny,

bestimmt. Der gemessene Wasserstoffstrom und die Werte aus der HPLC-Analyse wer-
den im folgenden Abschnitt miteinander verglichen.
Die Ergebnisse wurden vor allem mit Katalysator 2 produziert, der fiir die Dehydrierung
von PH-DBT von Hydrogenius bereitgestellt wurde. In Abbildung 3.10 (links) sind die
Dehydriergrade im Rondenreaktor bei verschiedenen Temperaturen und Verweilzeiten
dargestellt. Eine vollstdndige Liste der Versuche findet sich im Anhang 8.3.2.

Die Reaktion ist bei den gewahlten Bedingungen mit Katalysator 1 und 2 erst ab
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einer Temperatur von ca. 280 °C ausreichend schnell, um messbare Dehydriergrade
zu erreichen. Bis 320 °C lasst sich die Temperaturabhéngigkeit gut zeigen. Bei noch
hoheren Temperaturen werden zwar teilweise hohere Dehydriergrade erreicht, jedoch
spielen z.B. die Selektivitédtseffekte eine entscheidende Rolle. Reaktorbezogene Effek-
te sollen dabei im Kapitel 6 noch diskutiert werden. In Abbildung 3.10 (rechts) sind
mehrere Versuche mit Katalysator 2 gezeigt, die gleiche Bedingungen fiir unterschied-
liche Katalysatorfraktionen aufweisen. Der Dehydriergrad mit der kleineren Fraktion
ist durchschnittlich etwas geringer. Hier scheint der etwas hohere Druckverlust oder
eine schlechtere Benetzung des Bettes Ausschlag gebend zu sein. Zwar ergaben sich
in der Analyse zwischen den Fraktionen fiir Katalysator 2 geringe Differenzen in der
Platinmasse. Dieser Unterschied erscheint aber zu gering, um auf die Ergebnisse mit

dem Rondenreaktor wirklich Einfluss zu haben.

3.4.1.2 Desaktivierung

Neben dem Einfluss der Temperatur wurde auch der Verlauf der Desaktivierung des
Katalysators betrachtet. In Abbildung 3.11 sind zwei Versuche zur Katalysatorstabi-
litdt gezeigt. Dabei wurde fiir beide Versuche der PH-DBT Strom nach einiger Zeit
unterbrochen und am néchsten Tag wieder gestartet. Zwischen den Versuchen wur-
de die Methode zur Abschaltung variiert. Wéhrend beim ersten Versuch lediglich mit
Stickstoff bei hoher Temperatur gespiilt wurde, wurde beim néchsten Versuch zunéchst
die Temperatur gesenkt und anschliefend der Strom gestoppt. Danach wurde mit Was-
serstoff gespiilt. Bei der ersten Methode desaktiviert der Katalysator. Es ist davon
auszugehen, dass die Fliissigkeit nicht vollstandig ausgespiilt wurde und daher am
Katalysator hochsiedende Nebenprodukte bildet. Absenken der Temperatur und das
Sptlen mit Wasserstoff verhindert dies. Die Aktivitdt des Katalysators ist nach dem
erneutem Anfahren auf dem gleichen Niveau wie zuvor.

Um bei der Dehydrierung des PH-DBT sehr nahe an den Siedepunkt des Stoffes zu
gelangen, wurde fiir einige Versuche eine Temperatur von 350 °C gewéhlt. Bei diesen
Bedingungen wurde die Bildung von Nebenprodukten stark erhéht (siehe Tabelle 3.3).
Im Vergleich zwischen Katalysator 1 und 2 ist die erhéhte Bildung von Nebenprodukten
mit Katalysator 1 erkennbar. Die Analyse erfolgte dabei an der Universitat Erlangen,
um neben der Produktzusammensetzung auch quantitativ die Summe leicht-siedender
und hoch-siedender Nebenprodukte der Reaktion mittels NMR erfassen zu konnen.

Mit Katalysator 1 wurde in Proben einiger Versuche ein Anteil an Nebenproduk-

ten von tber 25 % gefunden (nicht gezeigt). Die Proben der entsprechenden Versuche
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Abbildung 3.11: Dehyriergrad von PH-DBT mit Katalysator 2 bei 350 °C und 7= 114 s

und 1 bar fir zwei Versuche als Funktion von TOS. Bei beiden Versu-

chen wurde die Dehydrierung unterbrochen und nach unterschiedlicher
Abfahrweise am nachsten Tag fortgesetzt.

Probe Dehydriergrad Leichtsieder

Schwersieder
Katalysator 1
V1 320 °C 25,6 0,84 4,97
V12 350 °C 20,9 6,73 19,62
Katalysator 2
V4 330 °C 23,3 0,43 5,19
V9 350 °C 18,0 0,28 5,58

Tabelle 3.3: Nebenproduktanteil in Prozent aus NMR, Analyse fiir ausgewéhlte Versu-

che mit Katalysator 1 und 2 (Versuchsnummern geméss Tabelle Anhang
8.3).
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3.4 Versuche mit Perhydro-Dibenzyltoluol

Versuche Dehydriergrad nach jeweiliger Messmethode
Wasserstoffstrom HPLC-Methode alt HPLC-Methode neu  NMR
V1-240-1 0,01123 — — 0,0092
V1-250-2 0,02838 0,07007 0,03871 -
V2-300-1 0,03948 0,06258 - 0,06596
V2-300-2 0,04309 - 0,03358 -
V6-350-1 0,23573 0,17018 — 0,15084
V8-350-1 0,22411 0,16942 0,12128 -
V12-350-1 0,05647 0,14086 — 0,15086
V12-350-3 0,60766 0,40776 0,3365 -
V12-350-4 0,60558 0,6032 0,55933 -
V-12-350-5 0,61012 0,63658 — 0,20866

Tabelle 3.4: Vergleich der verschiedenen Messmethoden zur Bestimmung des Dehydi-
ergrads bzw. der Reaktionsprodukte an Produktporben der Dehydrierung
von PH-DBT. Probenummern entsprechend der Tabelle Anhang 8.3

waren stark ins orange verfarbt, wihrend der Ausgangsstoff klar war. Untersuchungen
an Katalysatoren in Erlangen haben gezeigt, dass insbesondere saure Zentren des Ka-
talysators fiir diese Nebenproduktbildung verantwortlich sind [48]. Daher wurde der
Katalysator 2 in der Herstellung sulfariert. Da dieser Katalysator fiir den Einsatz im
Rondenreaktor gemahlen werden musste, ist davon auszugehen, dass dies zu einer Er-
hohung der verfligharen sauren Zentren und damit auch zu einer verstarkten Neben-
produktbildung fiihrte.

3.4.1.3 Vergleich Messmethoden zur Bestimmung des Dehydriergrads

Der Dehydriergrad bei vernachlassigbarer Nebenproduktbildung ist eine sehr wichtige
GroBle zur Bestimmung der Gesamteffizienz des Systems. Im Laufe der Arbeit wurde
die oben beschriebene HPLC-Methode daher weiterentwickelt, um genauere Aussagen
zum Reaktionsverlauf treffen zu kénnen. Zum Vergleich der Genauigkeit der Messwerte
wurden fiir verschiedene Proben die unterschiedlichen Methoden gegentibergestellt. In
Tabelle 3.4 werden die wiahrend der Messung aufgezeichneten Wasserstoffstrome mit
den Werte der HPLC-Messungen verglichen, wobei zwischen einer ersten Methode (alt)
und der weiterentwickelten Methode (neu) unterschieden wird. Zum Vergleich dienen
Referenzmessungen der Universitat Erlangen mittels NMR.

Bei sehr geringen Umsétzen ergibt sich mit der HPLC Methode eine Abweichung von
den gemessenen Gasstromen. Grund fiir die deutliche Abweichung sind die sehr geringe

Konzentrationen an vollstandig dehydriertem oder H6-DBT, die nicht zuverlassig de-
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tektiert werden.

Mit der neuen HPLC-Methode wurden hauptséachlich Stabilitdtsprobleme mit dem RI-
Dektektor und der Dosierung des Flussmittels behoben. Aufgrund der stabileren Ba-
seline lies sich teilweise eine Verbesserung der Integration erzielen. Insgesamt ergeben
sich nur geringe Abweichungen zwischen beiden HPLC-Messmethoden und der Hs-
Flussmessung. Auch im Vergleich zur NMR konnte eine ordentliche Ubereinstimmung
erzielt werden. Fiir die Kinetikermittlung wurden aufgrund der méglichen Bestimmung
der Zwischenprodukte lediglich die HPLC-Werte verwendet.

3.4.1.4 Betrachtung Idealitat der Versuche

Betrachtungen zum Verweilzeitverhalten werden im Abschnitt 6 diskutiert. In diesem
Abschnitt sollen die berechneten Kennzahlen aus Abschnitt Anhang A zur Transport-
limitierung diskutiert werden. Die Auswertung ist in Tabelle 3.2 zusammengefasst. Die
Betrachtungen zur Ronde basieren auf der Annahme, dass der Katalysator vollstdndig
benetzt ist. Das heisst fiir die Transportgeschwindigkeit ist der Transport in der Fliis-
sigkeit entscheidend. Dazu wurde ein Diffusionskoeffizient geschatzt. Fiir die Kriterien
zur Transportlimitierung ergeben sich Werte, die eine Verminderung der Reaktionsge-
schwindigkeit durch externen und internen Stofftransport ausschliessen. Vernachléssig-
bar sind auch axiale Dispersion, wofiir zur Berechnung der Bodensteinzahl der Volu-
menstrom der Fliissigkeit herangezogen wurde bzw. die Bildung des Wasserstoffgases
vernachlassigt wurde. Die Aussage der Bodensteinzahl muss daher kritisch hinterfragt
werden. Fiir gas-fliissig Stromungen ist die Annahme sicher nur eingeschrankt giiltig, da
Gas und Fliissigkeit sich nicht zwangsweise mit derselben Geschwindigkeit bewegen. Fiir
die Bodensteinzahl ergeben sich fiir beide betrachteten Falle, unter den Annahmen nur
Gasphase fiir das Stoffsystem MCH sowie nur Fliissigkeit fiir das Stoffsystem PH-DBT
sehr hohe Bodensteinzahlen. Insofern konnte also von einem idealen Plug-Flow-Reaktor
ausgegangen werden. In den Experimenten konnte sich immer ein PFR-Verhalten be-
statigen lassen. So werden in spéteren Kapiteln Effekte durch Einstromzonen (Mikro-
festbettreaktor) und Bypass-Stromungen (Rondenreaktor, Abschnitt 6.2) diskutiert.
Im Hinblick auf Effekte in der gas-fliissig Stromung kann nicht mit Sicherheit bestatigt
werden, dass tatsachlich ein PFR-Verhalten im System PH-DBT vorliegt.
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Reaktor
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Abbildung 3.12: Schematische Darstellung des Programmablaufs zur Parameterschét-
zung mit MATLAB.

3.5 Anpassung Kinetik

3.5.1 Methylcyclohexan

Die Anpassung der Kinetik fir Methylcyclohexan wurde schon in der Arbeit von Kreu-
der [14] anhand bekannter Literaturkinetiken vorgenommen. Dazu wurden die Modelle
von Usman et al. herangezogen (siche Abschnitt 2.2.1) [159]. Die Parameter fiir sowohl
den HP Ansatz als auch den LHHW Ansatz, bei dem Usman et al. die besten Uber-
einstimmungen erzielt haben, wurden fiir den verwendeten Katalysator 1 angepasst.
Es wurde dazu ein MATLAB-Programm erstellt, welches die kinetischen Parameter
schatzt (Abb. 3.12). Das entsprechende Programm ist im Anhang 8.4 dargestellt. Die
Anpassung erfolgt dabei mit dem Schétzer lsqnonlin fiir nicht lineare Probleme. Die
Programme zur Modellierung des Reaktors entsprechen denen in Kapitel 5.2 verwende-

ten Programmen, wobei die Parameter in der Kinetik vom Schétzer iibergeben werden.
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3 Kinetik und Desaktivierung in LOHC-Stoffsystemen

Modelle Schatzung Frequenzfaktor k, Aktivierungsenergie E 4

mol s~! gecat™! kJ mol~t K~}
HP Kreuder [14] 2,76 1074 31,9 10°
neu 41074 31,9 103
LOOW  Kreuder [14] 1,29 10° 125 10°
neu 6,08 10~* 40,8 10°

Tabelle 3.5: Vergleich der Parameterschiatzung mit CSTR-Datensatz zur Dehydrierung
von MCH von Kreuder. Schétzwerte nach Kreuder [14] und mit Ergebnissen
dieser Arbeit(neu).

3.5.1.1 Vergleich Messdaten mit Kinetikdaten aus Kreuder [14]

Es wurde zunéchst die Anpassung der Parameter von Kreuder iiberpriift [14]. Dabei
lieferte die Schéatzung mit dem CSTR Datensatz von Kreuder leicht andere Werte, siehe
Tabelle 3.5.

Fir die Aktivierungsenergie ergeben sich beinahe die gleichen Werte, wéahrend die
Frequenzfaktoren etwas grofler sind. Dies erscheint sinnvoll, da der Umsatz bei der
Simulation des Membranreaktors in der Arbeit von Kreuder unterschatzt wird [14].
Aufgrund der geringen Datenlage aus der Arbeit von Kreuder ist die Anpassung eher
schwierig. Dies ist ein Grund fiir die erweiterten Versuche in den Mikrofestbettmodu-
len. In diesen Modulen konnten im Gegensatz zum CSTR auch verschiedene Driicke
untersucht werden. Abbildung 3.13 vergleicht die Ergebnisse der neuen Messungen mit
einer Simulation basierend auf den neuen Kinetikparameterschéitzungen fiir das HP
und LHHW Modell, um einen Eindruck iiber die Ubereinstimmung zu erhalten.

Es zeigt sich, dass fiir beide Kinetikansatze einige Ergebnisse systematisch von der
Simulation abweichen. Die Simulation mit dem HP-Ansatz unterschétzt die Umsétze
einiger Messpunkte deutlich. Dies ist insbesondere bei den Versuchen sichtbar, die bei
einem hoéheren Druck durchgefiihrt wurden. Bei hoheren Driicken tiberschétzt jedoch

der LHHW-Ansatz hingegen einige Ergebnisse.

3.5.1.2 Weiterentwicklung der Modelle anhand der Messungen aus dieser Arbeit

1. Hinzufiigen eines Desaktivierungsterms

Der neu geschéitzte Parametersatz aus Tabelle 3.5 wurde als Ausgangspunkt zur Anpas-
sung der Modelle und Schéatzung weiterer Parameter verwendet. Um die Genauigkeit
zu verbessern wurde zusétzlich die festgestellte Desaktivierung bei der Schatzung ein-

geschlossen. Dies soll durch zwei druckabhangige Faktoren kg;; und kg2 geschehen;
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Abbildung 3.13: Paritédtsdiagram der experimentellen Messergebnisse zur Dehydrierung
von MCH aus dieser Arbeit und der Simulation mit den neu geschétz-
ten Parametern auf Basis der CSTR-Daten von Kreuder [14].

somit ergeben sich zwei weitere zu findende Parameterschitzwerte gemass Gleichung
3.4. Diese ersetzen den lediglich zeitabhangigen linearen Faktor k; in dem Ansatz von
Usman et al. [159]. Mit den neuen Parametern soll lediglich die reversible Desaktivie-
rung des Katalysators beschrieben werden, die sich im Verlauf der Messungen der sieben
Datenpunkte einer Messreihe einstellt (siehe Kapitel 3.3.1.3). Eine Temperaturabhén-
gigkeit der Desaktivierung konnte im Rahmen eines dhnlichen Ansatzes durch Parame-
terschitzung ausgeschlossen werden. Bei der Druckabhéangigkeit ist festzustellen, dass
bei hoheren Driicken iiber die betrachteten Zeitraume praktisch keine Desaktivierung
beobachtet wurde.

Desaktivierung = kgye P/ (3.4)

Beide Parameter wurden zunéchst ausserhalb der MATLAB-Simulation mit Hilfe von
Origin und den Steigungen aus den Messwerten bei 1 bar und 5 bar geschatzt. Dadurch
ergibt sich kg = 0,94 und kg4 = 1,29, welche die bestmogliche Anpassung erreichen. In
Abbildung 3.14 ist dann erneut das Paritatsdiagramm fiir alle Versuchspunkte gezeigt.
Es wird deutlich, dass die Simulation mit beiden Modellen nun die Umsétze unter-
schétzt. Die Werte mit niedrigen Umsatz, die bei erhohtem Druck gemessen wurden,
werden unter Beriicksichtigung der Druckabhéngigkeit nicht verandert. Es zeigt sich
deutlich, dass der HP-Ansatz die Messungen bei 10 bar nicht richtig beschreiben kann.
Beim LHHW-Ansatz werden dagegen die Versuche bei 15 bar deutlich iiberschétzt.

In Abbildung 3.15 die Korrektur der Desaktivierung fiir einen Versuch bei 1 bar

dargestellt. Mit der Simulation ohne Beriicksichtigung der Desaktivierung wird der
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Abbildung 3.14: Paritédtsdiagram der experimentellen Messergebnisse zur Dehydrierung
von MCH aus dieser Arbeit und der Simulation mit den neu geschétz-
ten Parametern auf Basis der CSTR-Daten von Kreuder [14] unter
Beriicksichtigung der Desaktivierung. Beim HP-Ansatz sind 10 bar
Versuchspunkte rot, beim LHHW-Ansatz 15 bar Versuchspunkte blau
markiert.

maximale Umsatz bereits unterschiatzt. Durch Hinzufiigen des Desaktivierungsterms
liegen alle Simulationswerte deutlich unterhalb der experimentellen Umséatze. Damit

wird klar, dass die Simulation eine zu niedrige Gesamtaktivitit vorhersagt.

2. Neuschéatzung von Parametern

Um eine gute Ubereinstimmung zu erreichen, sollten einige Parameter neu angepasst
werden. In Tabelle 3.6 sind festgehaltene und neu anzupassende Parameter zusammen-
gestellt, die zur folgenden Anpassung verwendet wurden.

Dahinter verbirgt sich folgende Logik: Beide Kinetikansétze haben Terme, welche
einen verlangsamenden Einfluss auf die Reaktion haben. Darunter sind die Adsorp-
tionskonstanten von Toluol K, sowie von Methylcyclohexan K,. Aufgrund der Tatsa-
che, dass der Toluolpartialdruck nicht aktiv beeinflusst und der Methylcyclohexananteil

nicht variiert wurde, sollte keine Anpassung dieser Konstanten erfolgen.

2.1 Anpassung HP-Ansatz

Die Anpassung war aufgrund des Sprungs der gemessenen Umsétze von 10 nach 15 bar
problematisch. Wahrend Werte bei 15 bar eher iiberschéatzt wurden, geschah bei 10 bar
das Gegenteil. Da die Messreihe bei 10 bar mit den Umsétzen sehr nah am Gleichgewicht

liegt, ist sie fiir eine Anpassung eventuell ungeeignet. Der HP-Ansatz wurde daher ohne
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Abbildung 3.15: Gegentiberstellung experimentell bestimmter Umsétze gegeniiber Si-
mulation mit neu geschéatzten Parametern auf Basis der CSTR-Daten
von Kreuder [14]; bei 1 bar und t;,0q= 125 kg s m™ als Funktion der
TOS; Vergleich der vorhergesagten Umsétze mit und ohne Desaktivie-

rungsterms.

Parameter LHHW Einheit HP Einheit
fixe und bekannte Parameter
Aktivierungsenergie Ea kJ mol™' K™ Ej kJmol™! K™t
Desaktivierung ka2 Tag™! kg1 2 Tag?

Ad. Methylcyclohexan K, bar—! - -
Ad. Toluol K, bar~! - -
neu zu schitzende Parameter
Frequenz Faktor k0 mol s~ gcat™! kO mol s~! geat™!
Hinderung K’ bar—3 - -
Konstante - - K} bar—?

Tabelle 3.6: Ubersicht der neu zu schitzenden Parameter fiir die Anpassung von HP
und LHHW Kinetikmodelle fiir die Dehydrierung von Methylcyclohexan.
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Abbildung 3.16: Paritatsdiagram fiir den HP-Ansatz fiir die Dehydrierung von Methyl-
cyclohexan nach Anpassung aller Parameter.

die Versuche bei 10 bar angepasst. Fiir den HP-Ansatz wurden folglich der Term K

zusammen mit dem Frequenzfaktor neu angepasst.

Mit dieser Strategie ldsst sich eine relativ gute Ubereinstimmung fiir viele Werte
finden (siche Abbildung 3.16). Die 10 bar Experimente werden auch mit der neuen
Parameterschatzung nicht erkldrt. Fiir den HP-Ansatz ist die Korrelation zwischen den
beiden angepassten Parametern relativ hoch, weshalb sich entsprechend grofie Konfin-
denzintervalle ergeben. Insgesamt scheint der HP-Ansatz also Schwéchen zur Beschrei-

bung der Messdaten zu haben.

Parameter Wert Konfindenzintervall

k 9,71 10~* 9,132 1073
K? 0,19 3,901
Korrelationsmatrix
k K:
k 1 0,917
K? 0 1

Tabelle 3.7: Ubersichtstabelle fiir den HP-Ansatz der angepassten Parameter und Ab-
schitzung der Giite des Schétzers.
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Abbildung 3.17: Paritédtsdiagram fiir den LHHW-Ansatz nach Anpassung aller Para-
meter.

2.2 Anpassung LHHW-Ansatz

Beim LHHW-Ansatz wichen die 10 bar Experimente nicht so deutlich ab, wie beim HP-
Ansatz. Hier machten aber die 15 bar Experimente Probleme hinsichtlich der Schatzung
der Parameter. Aus diesem Grund wurden hier die 15 bar Experimente bei der Schét-
zung ausgeklammert.

Der Frequenzfaktor steigt bei der neuen Parameterschatzung nicht so stark wie beim
HP-Ansatz. Fiir den wasserstoffdruckabhingigen Term K’ werden kleinere Werte als in
Kreuder geschétzt [14]. Die starke Dampfung durch K’ bei hohen Driicken ist der Grund
weshalb sich der Frequenzfaktor gegeniiber dem HP-Ansatz nur dndert. Insgesamt ist
die Anpassung, durch die Temperaturabhédngigkeit des Terms K’ besser. Dies zeigt sich
auch in Abbildung 3.17.

3. Fazit

Die Neuschatzung der Parameter fiir beide Kinetikansatze konnte mit Desaktivierungs-
term und unter Vernachldssigung einiger Messwerte durchgefiihrt werden. Mit dem
HP-Ansatz wurde auf den ersten Blick eine gute Ubereinstimmung mit den Werten aus
Experimenten erreicht. Jedoch scheint das Modell aufgrund der starken Korrelation der
Parameter ungeeignet zur Beschreibung der Vorgénge am Katalysator zu sein. Auch

mit dem LHHW-Ansatz war es nicht ganz méglich alle Versuche mit guter Uberein-
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Parameter Wert Konfindenzintervall

k 6,17 10~ 4,421 103
K’ 5,39 1,188 102
E, 40,56 3,941 102

Korrelationsmatrix

k K’ Ey
k 1,000 0,380 0,061
K 0,000 1,000 -0,407
Ey 0,000 0,000 1,000

Tabelle 3.8: Ubersichtstabelle fiir den LHHW-Ansatz der angepassten Parameter und
Abschétzung der Giite des Schétzers.

stimmung abzubilden. Aufgrund der Korrelationsmatrix ist dieses Modell auf alle Falle

verlasslicher zur Beschreibung von experimentellen Daten bei erhohtem Druck geeignet.

3.5.2 Dibenzyltoluol
3.5.2.1 Vergleich Messdaten mit Literaturquellen

Fiir das Stoffsystem aus Katalysator und LOHC ist die Ubereinstimmung der Mess-
werte mit der Kinetik nach Preuster interessant [48]. Dazu wurde das in Kapitel 3.5.1
genutzte PFR-Reaktormodell mit dieser Kinetik angepasst. Da es im horizontal ausg-
richteten Mikrofestbett des Rondenreaktors zu einer gas-fliissig Reaktion kommt, ist die
Verweilzeit der Flissigkeit vom Umsatz abhéngig. Ein einfaches Reaktormodell ohne
die Bertcksichtigung der Gasphasenbildung tiberschétzt aufgrund der real viel kiirze-
ren Verweilzeit der Fliissigphase die Umsétze mit den Parametern von Preuster sehr
deutlich (Abbildung 3.18).

Turpin et al. haben eine Korrelation zur Beschreibung des Gas- und Fliissiganteil ei-
ner Zweiphasenstromung in einem Festbett entwickelt [160]. Ihre Gleichungen sind eine
Mittlung zwischen Aufwarts- und Abwartsstromung zur Beschreibung einer horizonta-
len Stromung. Die verwendete Korrelation gibt den Fliissigkeitsanteil wieder. Mit dem
vorhandenen Querschnitt des Rondenreaktors wurde die Geschwindigkeit der Fliissig-
keit abgeschéatzt.

. 0,24
T = —0,026 + 0, 157 < i ) (3.5)

Myas

So ldsst sich mit der Simulation eine Verbesserung der Ubereinstimmung mit den
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Messwerten erzielen. Abbildung 3.18 zeigt die Ubereinstimmung unter der Nutzung der
Korrelation wobei zunéchst eine Dehydrierung des LOHCs zu HO-DBT angenommen
wurde. Die Spezies H12-DBT und H6-DBT werden nicht beriicksichtigt. Aufgrund der
verfiigbaren HPLC-Messungen, welche auch teildehydrierte Spezies erfassen, wird im
folgenden Abschnitt auf die Parameterschatzung zur Berticksichtigung aller gemessenen

Spezies eingegangen.
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Abbildung 3.18: Paritéitsdiagramm: Dehydriergrad von PH-DBT aus Simulation oh-
ne (blau) und mit (rot) Berticksichtigung des gebildeten Gasphasen-
anteils anhand der Kinetik von Preuster [48] gegeniiber gemessenen
Anfangsdehydriergraden an Katalysator 2 bei verschiedenen Tempe-
raturen und Verweilzeiten.

3.5.2.2 Parameterschatzung

Um die Reaktion genauer zu beschreiben wurde ausgehend von Preusters Ansatz die
einzelnen Dehydrierschritte mit jeweils einer Reaktionsrate beschrieben. Unter Vernach-
lassigung der Riickreaktionen ergeben sich folgende Reaktionsgeschwindigkeitsgleichun-

gen.

_ 71
TH18—DBT — _kH18—DBTCH18—DBT (3-6)
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Abbildung 3.19: Paritdtsdiagramm fir FEinzelreaktionen und Gesamtdehydriergrad
nach Parameterschéitzung.

_ n1 n
TH12-DBT = KH18—DBTC1s_ppr — FH12-DBTCH 19— DBT (3.7)

J— 2 n3
TYH6—DBT = kHlQ—DBTCng_DBT - k'HG—DBTCHG_DBT (3-8)

Es wiirden sich fiir die Anpassung damit 9 Parameter ergeben: Die Frequenzfaktoren
und Aktivierungsenergien der Reaktionen sowie die Ordnung der einzelnen Reaktion.
Der Einfluss von Wasserstoff auf die Reaktionsgeschwindigkeit wird dabei vernachlas-
sigt. Als Startwerte fiir die Anpassung wurden die Werte von Preuster verwendet [48].
In einem ersten Versuch alle 9 Parameter gleichzeitig zu schétzen, ergab sich auf-
grund der geringen Datenlagen kein eindeutiges Ergebnis. Die Korrelation zwischen
den drei Geschwindigkeitsfaktoren und deren Aktivierungsenergien der Teilreaktionen
war sehr hoch. Daher wurden schliefilich nur drei Frequenzfaktoren sowie, aufgrund
der sehr schlechten Ubereinstimmung der Umsétze aus dem zweiten und dritten Re-
aktionsschritt, auch deren Aktivierungsenergien angepasst. Dadurch konnte einerseits
die Ubereinstimmung der Simulation mit den Messwerten (vgl. Abb. 3.19) verbessert
werden. Andererseits verblieben jedoch noch starke Korrelationen zwischen gewissen
Parametern und die Konfidenzintervalle blieben hoch gegeniiber dem jeweiligen Wert
(siche Tabelle 3.9). Bei dem letzten Dehydrierschritt ist die Abweichung zwischen Si-

mulation und Messwerten am hochsten.

Aufgrund der experimentellen Schwierigkeiten mit dem Rondenreaktor (siehe Kapitel

6) sowie der Messunsicherheiten mit dem System PH-DBT kann eine grofie Streuung
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3.5 Anpassung Kinetik

Parameter Wert Einheit Konfindenzintervall
kgis—pBT 145,62 2,4 10°
Ky12—pBT 5,34 1075 4.6 102
Kys—pBT 2,39 6,1 103
EA wio—pBT 30720 kJ mol~! 4,1 108
EA we—pBT 83072 kJ mol~! 1,3 107

Korrelationsmatrix
kis—ppr  kwmie-psr kwe—psr Ea mie—psr Ea me—pBT

Kr1s_ppr 1,000 0,097 0,016 0,017 0,098
K12 ppr 0,000 1,000 0,018 -0,020 1,000
Kr6—pBT 0,000 0,000 1,000 1,000 0,019
Es mio-ppr 0,000 0,000 0,000 1,000 -0,020
Es mo_ppr 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000

Tabelle 3.9: Geschétzte Parameter und Korrelationsmatrix der Parameterschatzung zur
Anpassung der Dehydrierungskinetik von PH-DBT.

der Messergebnisse vorausgesetzt werden. Auch der Umfang der Versuchsparameter ist
im Vergleich zu den Messungen am System MCH im Rahmen dieser Arbeit noch ein-
geschrankt. Die teils sehr geringen Konzentrationen an vollsténdig dehydriertem DBT
sind fiir die Anpassung einer Kinetik kaum aussagekraftig. Mit identischen Frequenz-
faktoren als Startwerte fiir alle Reaktionen ergab sich eine schlechtere Ubereinstimmung
und der Gesamtdehydriergrad wurde deutlich unterschétzt.

Die hohen experimentell ermittelten Umsatze an H12-DBT konnten ein Hinweis dar-
auf sein, dass dieser Reaktionsschritt mit der Dehydrierung von H18-DBT gekoppelt ist.
Es ist moglich, dass in einem Adsorptionsschritt beide Ringe dehydriert werden oder die
Adsorption von H12-DBT stérker ist. Die vollstandige Dehydrierung wére dementspre-
chend unwahrscheinlicher. Ein dhnlicher Effekt konnte aber auch durch Transferhy-
drierung von H12-DBT auf HO-DBT mit der Bildung von H6-DBT erklart werden.
Insgesamt wiirde ein hoherer Dehydriergrad in den Experimenten zu zuverlassigeren
Aussagen hinsichtlich der Kinetik fiihren. Die Abschatzung des Fliissigphasenanteils

mittels der Korrelation nach Turpin et al. [160] erscheint plausibel.
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3 Kinetik und Desaktivierung in LOHC-Stoffsystemen

3.6 Zusammenfassung

3.6.1 Dehydrierung Gasphase

Mit Hilfe des Rondenreaktors konnte zunachst Katl als aktivstes und robustestes Ka-
talysatorsystem bestétigt werden. Mit den durchgefithrten Versuchen im Mikrofest-
bettmodul konnte fiir den selbst hergestellten Katalysator eine gute Datenlage erzeugt
werden, um die Parameter einer Kinetik zu schatzen. Im Vergleich der HP- und LHHW-
Kinetiken aus der Literatur ergab sich eine eindeutigere Beschreibung der Reaktion
mit dem LHHW Ansatz bei hohem Druck; auch dnderte sich der Frequenzfaktor die-
ses Ansatzes weniger gegentiber dem Literaturwert. Fir beide Kinetiken wurde eine
druckabhéngige Desaktivierung zur Beschreibung der Messdaten hinzugefiigt. Das Re-
generationsverfahren fiir Katalysator 1 war erfolgreich, jedoch nimmt nach einigen Re-
generationsschritten die Aktivitat sehr plotzlich ab. Die Ursache fiir dieses Verhalten
ist noch ungeklért; hierfiir wéire eine detaillierte Untersuchung der benutzten Kataly-

satoren notwendig.

3.6.2 Dehydrierung Flussigphase

Erste Versuche zur Dehydrierung von PH-DBT im Rondenreaktor zeigten, dass bei
den relativ niedrigen Gesamtdehydriergraden noch viel H12-DBT vorhanden ist. Die
konsekutive Reaktion scheint bei den einstellbaren Verweildauern nicht vollstandig ab-
zulaufen. Der maximal erreichbare Dehydriergrad ist auch unter Berticksichtigung de
Gasphasenentwicklung im verwendeten Rondenreaktor noch limitiert. Die Entstehung
von Wasserstoff selbst aber auch das nicht vollstdndig optimierte Design des Reaktors
scheinen darauf Einfluss zu nehmen.

Insgesamt zeigte sich das verwendete Katalysatorsystem (Kat 2) als ausreichend sta-
bil und aktiv. Platin scheint fiir die Reaktion das beste Aktivmaterial zu sein. Beim
Tragermaterial sind noch Verbesserungen moglich, die hauptséchlich auf der Entfer-
nung von sauren Zentren des Tréagers beruhen. Dies zeigte sich insbesondere durch die
fiir den Rondenreaktor notwendige Mahlung des Katalysators 2 anhand erhéhter Ne-
benproduktbildung. Die Anpassung einer einfachen Kinetik unter Berticksichtigung der
Gasphasenentstehung mit einer Korrelationsgleichung zur Berechnung der Fliissigpha-
senverweilzeit war moglich. Jedoch ist aufgrund der Datenlage und der Messunsicher-

heiten die Aussagekraft des Modells hinsichtlich der Reaktionsschritte noch begrenzt.
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4 Untersuchungen an Membranen

In diesem Kapitel werden Untersuchungen an den Membranen vorgestellt. Das Kapi-
tel gliedert sich in zwei Abschnitte. Der erste Abschnitt widmet sich Versuchen, die
sich mit der Permeabilitat der Membranen und der Stabilitat unter Versuchsbedingun-
gen beschéaftigen. Dabei wurden verschiedene Membranen und Materialien untersucht.
Im zweiten Abschnitt werden Versuche mit Stoffgemischen gemacht, um Aussagen zum
Stofftransportverhalten in den Membranreaktoren (Vergleiche Kapitel 7) treffen zu kén-

nermn.

4.1 Versuchsaufbau und Membranmodule

Fiir die Versuche mit den Membranmodulen wurden zwei Aufbauten verwendet, die
jedoch sehr analog gestaltet sind. Fiir die Versuche mit kleineren Membranen (siehe
Tabelle 4.1), die in ein Reaktorgehduse integriert waren, wurde die Versuchsanlage aus
Kapitel 3.1 genutzt (Anlage 1). Fiir die Versuche, bei denen die Membran C1 mit
groferer Fléche erprobt wurde, wurde der Aufbau geméss Abb. 4.1 verwendet (Anlage
2).

Die Anlage 2 verfiigt dabei iber MFCs fiir die Dosierung von Stickstoff und Was-

serstoff im Bereich von 0-30 1 min~! und entsprechende Durchflussmesser fiir Permeat
und Retentat. Als Durchflussmesser kamen zwei MassFlowMeter (Brooks) zum Ein-
satz. Der gemessene Volumenstrom bezieht sich dabei auf Normbedingungen (NTP).
Die Beheizung erfolgt auch fiir das grofle Membranmodul C1 elektrisch, wobei das Mo-
dul zunéchst mit dem elektrischen Heizband umwickelt und dann in einer Einhausung
mit einem pulverférmigen Isolationsmaterial (Freeflow) isoliert wurde.
Die untersuchten Module sollen einen weiteren Erkenntnisgewinn gegeniiber den Ar-
beiten von Kreuder [14] und Boeltken [154] erlauben. So wurde z.B. die Tiefe des Kata-
lysatorbettes verdndert und mit unterschiedlichen Membranmaterialien gearbeitet, um
Einflussfaktoren auf den Wasserstofftransport zu untersuchen.

Das grofle Modul bestand aus zwei Folien mit mikrosturkturierten Stromungskénalen
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Abbildung 4.1: Schema der Anlage zur Membrancharakterisierung fiir grofle Membran-
flichen mittels Dosierung hoher Volumenstrome (Anlage 2)

die zu beiden Seiten der Membran angeordnet sind. Zur zusétzlichen Stabilisierung
der Membran wurde eine pordse Sintermetallplatte (ITM 1 mm, Porenradius 30 pm
und Porositat ca. 40 %) auf der Permeatseite zwischen Membran und Mikrokandlen
eingebracht. Diese Art der Stabilisierung wurde auch bei einem kleineren Modul (A3)
umgesetzt.

Bei allen tibrigen Modulen wurde die Stabilisierung mittels Lochblechen (LB) zu beiden
Seiten der Membran umgesetzt. Die Lochbleche bestanden aus 50 pm diinnen Metall-
folien in die Locher mit etwa 70 pm Durchmesser geédtzt waren.

Beide Tragersysteme wurden jeweils mit einer Zirkoniumschicht (YSZ8) als Diffusions-
sperrschicht versehen, um Migration von Metall aus dem Trager in die Membran zu
verhindern. Die Schichten wurden dabei gesputtert.

Membranmodule mit Lochblech wurden mittels Laser durch den Modulstapel hindurch
eingeschweifit. [TM Tréager und Membran sowie struktierte Folien wurden von der Sei-
te mittels Elektrodenstrahlschweifung zusammengeschweifit. Das Modul C1 wurde an-
schlieend fiir hohe Druckstabilitdt noch in ein Gehéuse eingeschweifit.

Die Berechnungen der Membranfléche erfolgte auf Basis der Kanéle verfiighbaren Fléache.

Es ergeben sich daher die Flachen aus folgender Gleichung:

AMembran == NKanéle : bKanéile : lLénge (41)

Als Membranen standen verschiedene Materialien zur Verfiigung. Eine Ubersicht der

verwendeten Metalle bzw. Legierungen ist in Tabelle 4.2 gegeben. Neben reinem Pal-
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4.1 Versuchsaufbau und Membranmodule

Modulnr. Anzahl Kanile Kanalbreite Kanallinge Membranfliche
2

- - mm mm mm

Al bis Ab 17 0.2 20 68

B1 bis B3 34 0.2 40 272
C1 340 0.120 69 2815

Tabelle 4.1: Geometrie der Membranmodule und berechnete Membranflache fiir die drei
verwendeten Membranmodultypen.

ladium in verschiedenen Starken wurden auch eine Legierung mit Silber getestet und

eine Vanadiumlegierung untersucht.

4.1.1 Inbetriebsetzen der Membran

Zum Autheizen der Membranmodule wurden diese sowohl auf der Retentat als auch
Permeatseite mit Ny gespiilt. Dabei wurde die Temperatur mit einer Rate von 1 °C
min~! langsam erhoht, um thermische Spannungen durch unterschiedliche Ausdehnung
zu minimieren. Nachdem eine Temperatur von iiber 350 °C erreicht wurde, wurde der
Stickstoffstrom auf der Retentatseite abgestellt und die Membran mit Wasserstoff ge-
spiilt. Nachdem die Endtemperatur von 400 °C, also die hochste benotigte Temperatur
erreicht war, wurde das Spiilen mit Hy noch mindestens 48 h fortgefithrt, um die Mem-
bran unter Wasserstoff quellen zu lassen und das Membranmaterial mit Wasserstoff zu
sattigen. FErst danach erfolgte die Druckerhohung auf den gewiinschten Druck, um die
Membran in einem stationaren Zustand zu testen.
Fir die Versuche mit dem kleinen Modulen standen die in Kapitel 3.2 vorgestellten
GC’s zur Verfligung um die Retentat- als auch Permeatzusammensetzung zu messen.
Fir das Modul C1 in Anlage 2 war ein weiterer Gaschromatograph fiir die Analyse
des Permeat- und Retentatstroms verfiigbar. Hierbei handelte es sich um einen Agilent
7840s GC mit zwei Saulen HP-Plot Q (30 m x 0.530 mm x 40.00 m) und HP-Molsieb
(5 m x 0.530 mm x 25.00 m), der im Wechsel fiir beide Permeat- und Retentatstrom
verwendet wurde. Die verwendete Methode war konzipiert, um neben Wasserstoff und
Stickstoff auch einige Kohlenwasserstoffe, wie Kohlenmonoxid oder Methan, zu detek-
tieren.

Alle Membranen wurden zuerst hinsichtlich ihrer Ho-Permeabilitat, wie im Folgenden
beschrieben, untersucht. Zunéchst sollen nur die Ergebnisse, die mit reinem Wasserstoff
erzielt wurden, betrachtet werden. Die Ergebnisse mit Gemischen werden in Kapitel 4.3

gesondert betrachtet.
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4 Untersuchungen an Membranen

Modu- Membrandicke Membran- Herstel- Herstellungs-
le (nm) material ler prozess
A1,A3- 12.5 Palladium GoodFel- Walzen

A5 lows

A2 4 Palladium-Silber Sintef Sputtern

B1 12 Palladium Hauner Walzen

B2 16 Palladium Hauner Walzen

B3 70 Vanadium-Nickel NIMS Walzen /Sputtern
C1 16 Palladium Hauner Walzen

Tabelle 4.2: Verwendete Membranmaterialien

4.2 Permeabilitatsmessungen

Zur Bestimmung der Permeabilitdat der Membran wurde der Druck unter reiner Was-
serstoffatmosphére variiert sowie die Temperatur um mindestens drei Stufen variiert.
Dazu wurde mittels Druckhalteventil und ausreichend hoher Wasserstoffdosierung ein
konstanter Druck eingestellt. Die Druckdnderung erfolgte dabei moglichst langsam (ca.
2 bar/min), um die Membran zu schonen. Auf der Permeatseite lag Umgebungsdruck
an. Die Messungen erfolgten ohne Spiilgas der entsprechende Eingang wurde wahrend
der Messung geschlossen. Folglich sind der Wasserstoffdruck auf Permeat und Reten-
tatseite direkt zuganglich aus der Messung.

Zur Messung der initalen Permselektivitdt wurden die Membranen nach der Perme-
ablitdtsmessung langere Zeit mit reinem Stickstoff gespiilt und danach analog zu den
Wasserstoffpermeabilitdtsmessungen der reine No-Fluss auf der Permeatseite gemessen.
Die Permselektivitat wurde nach Gleichung 2.19 bestimmt.

Aus den Versuchswerten der Wasserstoffpermeation wurde eine Aktivierungsenergie
sowie ein praexpontentieller Faktor geméss Gleichung 2.16 unter Annahme von n=0,5
geschéatzt. Diese Daten sollen zum Vergleich der Einzelnen Membranen verwendet wer-
den. Die Ergebnisse finden sich in Tabelle 4.3.

Die Aktivierungsenergien fiir die meisten Membranen liegen im zu erwartenden Be-
reich von etwa 10-14 kJ mol™!. Fiir Modul Kreuder02 ergibt sich aufgrund weniger
Messwerte die zur Anpassung verwendet werden konnten, die groite Abweichung. Mit
diesem Membranmodul wurden bei einer Kontrollmessung bei 350 °C deutlich andere
Permeanzen festgestellt, als bei der vorhergegangen Charakterisierung erzielt wurden.
Dies mag daran liegen, dass Modul Kreuder(02 die erste Membran war, bei der zusétzlich
Lochbleche zur Stabilisierung verwendet wurden. Daraus resultiert ein grofler relativer

Fehler bei der Permeanzmessung, auf den im Abschnitt 4.2.1 noch genauer eingegan-
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4.2 Permeabilitdtsmessungen

Membran- Tra- Permeabi- Qo E4 initiale Perms-

modul ger litat elektivitat

- - mol s7* mol s™! kJ mol™! -
PafO.S mfl Pa70.5 m72 Kfl

aus - 1,56 1078 0,0208 14,55 30000

Boeltken

Kreuder01 - 2,41 1078 0,0323 14,454 3000

Kreuder(2 LB 1,63 1078 0,2496 27,246 25000

Kreuder03 LB 2,13 1078 0,0365 15,866 111691

Al LB 1,46 108 0,009 10,549 7330

A2 LB 1,24 1078 0,0315 11,994 40

A3 IT™ 2,51 1078 0,00713 8,021 00

A4 LB 2,71 1078 0,016 10,047 00

A5 LB 1,51 1078 0,014 10,01 408

B1 LB 2,02 1078 0,013 10,849 o0

B2 LB 3,02 1078 0,011 8,977 00

B3 LB 3,65 1078 0,1164 27,06 4886

C1 IT™ 2,16 1078 0,0095 10,21 45000

Tabelle 4.3: Ubersichtstabelle der Permeabilitét bei 350 °C der verwendeten Membran-
modul und Temperaturabhangigkeit (Fit mit n=0,5) sowie Permselektivi-
tat zu Beginn der Versuche

gen wird. Die deutlich hohere Aktivierungsenergie wird durch einen deutlich gréfleren
Frequenzfaktor ausgeglichen. Die Permeabilitdt der Membran von Modul Kreuder 02
liegt dadurch auch im Bereich der tibrigen Membranen.

Aus der Messreihe fallt auch Modul A2 auf, bei dem eine nur 4 pm dicke Pd-Ag Mem-
bran verwendet wurde. Diese zeigt deutlich groflere Permeatstrome als die iibrigen
Membranen. Der erhohte Wert ist auch durch die deutlich héhere Permeabilitat der
Legierungsmembran zu erklaren. Jedoch kam es aufgrund der diinnen Membran zu ei-
ner schlechteren Selektivitét.

Anders verhélt sich auch Membran B3, bei der die hohere Aktivierungsenergie durch
Vanadium als Hauptkomponente verursacht wird. Zwar besitzt Vanadium eine etwas
hohere Permeabilitit, aber aufgrund der hoheren Dicke der Membran lies sich insge-
samt deutlich weniger Wasserstoff abtrennen als bei den tibrigen Membranen.

Die bisherige Anpassung beruht auf der Vernachlassigung von Hysthereseeffekten und
geht davon aus, dass die Membran vollstandige Gleichgewicht im Gleichgewicht betrie-
ben wird. Um dies zu iiberpriifen wurde mit Membran A1 sowie A3 eine Versuchsreihe

durchgefiihrt, bei der die Zeitabhangigkeit der Ergebnisse diskutiert wird.
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4 Untersuchungen an Membranen
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Abbildung 4.2: Arrheniusplot fiir verschiedene Membranen im Bereich von 400-350 °C
mit Angabe der Fehlerbalken der berechneten Permeanz (links). An-
passungsgerade mit Angabe der Fehlerbalken zur Parameterschitzung
von Qo und E4 fir Membran A2 im Arrehniusplot (rechts).

4.2.1 Aktivierungsenergie und Frequenzfaktor

Um die Genauigkeit der Aktivierungsenergie und des Frequenzfaktors zu bestimmen
wurde die Permeanz der verschiedenen Membranen beiden jeweiligen Temperaturen je-
weils flir alle gemessenen Driicke gemittelt und die Standardabweichung berechnet. So
ergibt sich fiir die Permeabiltitat fiir Membran A2 iiber den Arrheniusansatz nur eine
Genauigkeit von + 20 % berticksichtigt man die Standardabweichung der Permean-
zen. Die schlechte Genaugikeit kann verschiedene Ursachen haben. Zum einen kénnen
Druckschwankungen bzw. Hysterese in den Versuchen auftreten. In Bezug auf letzteres
ist die Zeit zwischen den Messungen kritisch zu hinterfragen. Zum anderen weisen nicht
alle Membran eine ideale Selektivitéit auf. Hier kann der Permeatstrom durch Fehlstel-
len die Abweichung von Sieverts Gesetz verursachen. Abweichungen von dem idealen

Gesetz nach Sievert’s konnen durch Variation des Parameters n indentifiziert werden

(siche Abb. 4.3).

Abbildung 4.3 zeigt, dass die Standardabweichung der Permeanz bei 375 °C fiir n
grofler 0,5 fiir Membran C1 und A2 stetig abnimmt. Dieses Verhalten ist vor allem bei
Membran C1 ausgepragt. Im Falle von Membran A2 kann die schlechte Permselektivitét
Ursache fiir die Abweichung sein, da ein nicht unerheblicher Teil des Permeatstromes
durch den Defekt in der Membran zustande kommt. Bei Modul C1 handelt es sich um
die Variante mit portsen Triger und deutlich groflerer Flache. Dieses Modul wurde

iiber einen weiten Druckbereich getestet weshalb der Transportwiderstand des Tragers
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4.2 Permeabilitdtsmessungen

Wert Membran A2 Membran A2 Membran A3 Membran A3

E, 11008,03 10990,34 8163,98 8290,33
Qo 3,99 104 0,02617 6,53 10~ 0,01028
n 0,794 0,5 0,689 0,5

Konfidenzintervalle der Parameter

Ea 134600 137800 194100 197000
Qo 0.02316 0.3499 0.05858 0.3736
n 3.76 - 5.769 -

Bestimmtheitsmaf3 der Anpassung an Messwerte
R? 0.993 0.963 0.973 0.964

Tabelle 4.4: Parameterschitzung fir E4 und Qg von Membran A2 und A3 fir n=0,5
und variables n mit Kennwerten zur Giite der Parameterschitzung.

Einfluss auf den Permeatstrom haben kann.

Schétzt man vergleichsweise die Parameter fiir Membran A2 und A3 mit dem zu-

sétzlichen Parameter n kann die Genauigkeit der Wiedergabe der Messwerte verbessert
werden. Bei A3 handelt es sich um Membranmodul mit porésem Trager. In Tabelle 4.4
sind die Schatzwerte von E4 und Qg bei fixem n=0,5 sowie bei variablen n gegeben. Bei
letzterer Variante ergeben sich fiir beide Module n-Werte grosser 0,5 wobei der Wert fiir
Membran A2 deutlich hoher ist. Fiir Modul A3 wird durch variables n nur eine geringe
Verbesserung der Anpassung (R?) an die Messungen erreicht.
Fiir die Anpassungen ergeben sich breite Konfindenzintervalle (mit einer Sicherheit von
95 %) fir die Parameter. Bei n=0,5 sind die Aktivierungsenergie und der Frequenzfaktor
relativ stark korreliert. Bei der Anpassung des Exponenten n kann dies leicht reduziert
werden.

Die real zur Verfiigung stehende Fléache der Membran hat Einfluss auf den Wert des
Frequenzfaktors. Dies wird durch die geringeren Werte von Qg Modul Kreuder03 und
Al im Vergleich zu Kreuder01 deutlich. Die Lochbleche erhohen zwar die Stabilitat
der Membran, fithren aber zu einer messbaren Verringerung des Wasserstoffstroms und

damit des Frequenzfaktors.

4.2.2 Flachenanpassung

Alternativ zur Berechnung der Permeabilitét, lasst sich aus den Permeanzwerten eine
zur Verfiigung stehende Fliche berechnen. Da Aktivierungsenergie sowie das Produkt

aus Frequenzfaktor und Membrandicke fiir alle Membranen des selben Materials gleich
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Standardabweichung der Permeanz

Abbildung 4.3: Einfluss des gewéhlten n auf die Standardabweichung der Ho-Permeanz
fir Membranmodule A2 und C1 bei 375 °C.

sein sollte, kann der von Boltken et al. mit einem Modul ohne zusatzlichen Trager
bestimmte Wert [154], der in guter Ubereinstimmung zur Literatur ist, als Referenz
verwendet (Qp=0.0208 [mol s™* Pa=*® m~2| E,4=14.55 [kJ mol~! K~!|) werden. Da-
durch ergibt sich eine Membranflache, die mit der angenommenen theoretischen Flache
aus Tabelle 4.1 verglichen werden kann. Dies ist vor allem interessant, méchte man
die Flachenédnderung durch die Verwendung von Lochblechen bestimmen. Die Loch-
bleche wurden zwar durch Stifte wahrend des Zusammenbaus zentriert, jedoch stellt
das nicht sicher, dass die Locher exakt iibereinanderliegen. Der reale Diffusionsweg des
Wasserstoffs entspricht daher nicht notwendigerweise der Dicke.

In Abbildung 4.4 sind die relativen Flachen dargestellt, welche sich fiir die Membran-
module gegeniiber den Messdaten vom Modul aus Boeltken ergeben [154]. Es fillt eine
gewisse Schwankung innerhalb dieser Werte auf. Fiir Membran A3 und A4 ergibt sich
eine relative Flache >1, mit A1 und A5 jedoch <1. Dies zeigt sich bereits in der Berech-
nung der Permeabilitat. Weiterhin fallt auf, dass diese Werte teilweise druckabhéngig
sind. Ein Anstieg der relativen Flache mit dem Druck, insbesondere bei Membran Al,
ist zu beobachten. Dies kann unterschiedliche Ursachen haben. Zum einen ist eine Ver-
formung der Membran moglich. Zum Anderen ist dieser Effekt auch bei Membran A3
zu beobachten, welche aufgrund des porosen Trégers kaum der mechanischen Belastung
ausgesetzt ist. Es ist vielmehr anzunehmen, dass sich hier der Plattenstapel durchbiegt

und so auch mehr Flache oberhalb der Kanalstege zuganglich wird.
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Abbildung 4.4: Frei zur Verfiigung stehende relative Permeationsfliche der verschiede-
nen Membranen bei 350°C in Abhéngigkeit der Druckdifferenz berech-
net anhand einer Referenzpermeabilitdt aus Boltken et al. [154].

Um die Annahme einer Verformung der Membran zu tberpriifen wurde Membran Bl
verkehrt herum eingebaut und wiederaufgeheizt. Das heifit Permeatseite und Retentat-
seite wurden vertauscht. Die Bestimmung der Permeabiltat lieferte in diesem Einbau-
zustand kaum unterschiedliche Werte (Permeabilitit 350°C : 2,03 1078 zu 2,02 1078).
Abbildung 4.5 zeigt den Verlauf der relativen Fléache bzw. des Fluxes im getauschten
Einbauzustand. Der Flux nimmt von einem etwas geringeren Startwert <1 auf Werte
leicht tiber 1 bei groferer Druckdifferenz zu. Aufgrund dieser Beobachtung kann davon
ausgegangen werden, dass die Wiederautheizung keinen Einfluss auf die Permeabilitat
hatte bzw. die Flache die zur Verfiigung steht in beide Richtungen in etwa gleichgrofl
ist.

Um die Verformung mit einem Wert zu belegen, soll anstelle der Fldchenanpassung
im Folgenden eine Durchbiegung abhéangig von der angelegten Druckdifferenz berechnet
werden. Peters et al. haben dhnliche Membran bei etwas niedrigeren Driicken getestet
und die Durchbiegung der Membran anschlieBend im REM untersucht [161]. Dabei
zeigten sich deutliche Verformungen iiber dem Permeatkanal. Auch bei fritheren Unter-
suchungen am IMVT wurden diese Verformungen in REM-Aufnahmen festgestellt [14].
Zur Berechnung der Durchbiegung dient die Messreihe von Membran A2. Es ergibt sich
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Abbildung 4.5: Relativer Fluxes bzw. relativ zur Verfligung stehende Membranflache
fiir Modul B1 bei getauschter Einbaurichtung gegeniiber urspriinglichen
Messwerten bei 350 °C, 1 bar Permeatdruck.

eine Flachenzunahme von etwa 20 % bei maximalem Druckverhéltnis. Aus diesem Wert
kann eine Kriitmmung der Membran angegeben werden. Diese ist in Abb. 4.6 schema-
tisch dargestellt. Als Grofle wird mit Hilfe des Radius r der Locher die Flache eines
Kugelabschnitts berechnet und daraus eine Hohe h, die die Tiefe der Verformung in das
Loch wiederspiegelt (siehe Gleichungen 4.2 und 4.3). Dabei ist N die Anzahl der Locher
pro Folie, aus der sich die Gesamtfliche ergibt. Eine Verringerung der Membrandicke
durch die Zunahme an Membranflache wird vernachléssigt. Aus der angepassten Flache
lasst sich nun die Hohe h berechnen, die in der Tabelle von Abbildung 4.6 mit dem
anliegenden Druck zu finden ist. Es ergeben sich einige Mikrometer Verformung; Bei
Peters et al. wurde die Membran tiber langere Zeit deutlich starker in den Kanal ver-
formt [161]. Die Lochbleche haben also tatsdchliche eine stabilisierende Wirkung auf
die Membran.

Abbildung 4.7 (links) zeigt die Reduzierung der effektiven Membranfliche durch die
Lochbleche. Zwischen Membran Kreuder0l und A5 ergibt sich eine Reduzierung um
bis zu 45 %. Diese Reduzierung ist druck- und temperaturabhingig. Durch hoéheren
Druck und Temperatur nimmt die Flache zu, was zur Annahme der Durchbiegung

passt.

Agesamt = N * m(h? + %) (4.2)
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Abbildung 4.6: Links: Schematische Darstellung der Membranverformung mit Lochble-
chen in dem Kanal. Rechts: Berechnete Durchbiegung h der Membran
A2 70pum Lochdurchmesser als Funktion des Permeatdrucks.

AVerformt
h = -2 4.3
N r (4.3)

4.2.3 Zeiteinflisse

Die Membranen wurde alle geméss Kapitel 4.1.1 in Betrieb gesetzt. Bei jeder Anderung
von Temperatur oder Druck wurde der Membran immer etwa 1 h Zeit gelassen, um
einen stationdren Zustand an der Membran zu erreichen.

Um einen Effekt der Wasserstoffaufnahme auf den Wasserstoffflux zu untersuchen, wur-
den die Membranen A1l und A3 nach einem langen Spiilvorgang mit Ny, mit Wasserstoff
beaufschlagt. In Abb. 4.8 (links) ist iiber die gesamte Versuchsdauer von 2000 min ei-
ne Zunahme des Hy-Flux zu beobachten. Insofern sind die 48 h Quelldauer fiir eine
Membran die zuvor nicht mit Wasserstoff beaufschlagt war bei Inbetriebsetzung richtig
gewdhlt.

In den bereits vorgestellten Untersuchung lag manchmal die Vermutung nah, dass auch
das Einstellen eines Gleichgewichts an der Membran wahrend der Permeanzmessungen
nicht immer vollstandig abgeschlossen war und auch 1 h Spiilzeit zu kurz war, um sta-
tionare Bedingungen einzustellen. Um dies zu tiberpriifen wurde mit Membran C1 bei
erhohtem Druck der Flux tber die Wartezeit von 1 h kontrolliert (Abb. 4.8, rechts).

Bei konstanter Temperatur und konstantem Druck sind bereits nach wenigen Minuten
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Abbildung 4.7: Links: Verhéltnis der Membranfliche zwischen Kreuder 01 (ohne Loch-

blech) und Membran A5 (mit Lochblech) bei verschiedenen Tempera-
turen iiber dem Druck. Rechts: Relative Zunahme sowie Absolutwert
der Membranfliche von Membran A2 und Kreuder03 bei 350°C unter
reinem Wasserstoff in Abhénigkeit vom Druck und mit relativer Ande-

rung.
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Abbildung 4.8: Links: Zeitlicher Verlauf des Wasserstoffpermeatstroms fiir Membran
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A1l und A3 nachdem sie mit zuvor mit Ny gespilt wurde, gemessen bei
350 °C, 9 bar Retentatdruck und 1 bar Permeatdruck. Rechts: Zeit-
licher Verlauf des Fluxes fiir Membran C1 bei 45 bzw. 50 bar, reiner
Wasserstoff bei 1 bar Permeatdruck
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Abbildung 4.9: Fluxbestimmung bei Druckerhohung und Drucksenkung fiir Membran
A1 und B2 bei 350 °C als Funktion der Druckdifferenz.

konstante Bedingungen erreicht. Dariiber hinaus zeigt 4.9 eine gute Reproduzierbar-
keit der Fluxmessungen bei Druckerhohung und Drucksenkung am Beispiel der Modul
A1 und B2. Insofern kénnen Fehlerquellen durch instationidre Zustédnde ausgeschlossen
werden.

Weitere Einfliisse, wie etwa die Korngrofle und damit der Beitrag der Korngrenzen auf
das Permeabilitatsverhalten der Membran wurden nicht untersucht. Hierfiir waren sehr

lange Messzeiten benotigt worden.

4.2.3.1 Wiederinbetriebsetzen von Membranen

Abschlieffend wird der Einfluss des Auflerbetriebsetzens und Wiederinbetriebsetzens der
Membran betrachtet. Hierzu wurden sowohl Membran C1 als auch B1 unter Stickstoff-
atmosphére, mit einer Rate von 1 °C min~! abgekiihlt und nach einiger Zeit geméiss dem
Inbetriebsetzungsprotkoll wieder aufgeheizt. Abbildung 4.10 zeigt den Wasserstoffflux
bei gleichen Bedingungen fiir Membran B1 und C1 nach der Wiederinbetriebsetzung
im Vergleich zu den Werten der Erstinbetriebsetzung. Es zeigen sich nur geringe Ab-

weichungen zwischen den Werten.
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Abbildung 4.10: Vergleich des Wasserstofffluxes bei Erstinbetriebsetzung und Wieder-
inbetriebsetzung fiir Membran C1 bei 375 °C und Membran B1 bei
400 °C als Funktion des Differenzdrucks bei 1 bar Permeatdruck.

4.2.4 Ny Permeabilitat

Neben der initialen Permselektivitdt der Membran ist auch die Permselektivitit als
Funktion der Zeit interessant. Zur Messung wurden die Membranen nach den Reak-
tionsversuchen (siehe Kapitel 5) mit Stickstoff fiir mindestens 1 h gespiilt und an-
schliessend der Ns-Permeatstrom bestimmt. Dies wurde fiir die Membranmodule ins-
besondere nach der Reaktivierung des Katalysators durch Oxidation und Reduktion
durchgefiihrt, um eine Degradation der Membran durch die Reaktivierung zu erfassen.
Die initiale Selektivitét fiir alle Membranen ist in Tabelle 4.3 angegeben. Die Messun-
gen an verschiedenen Membranen als Funktion der Anzahl der Regenerationszyklen des
Membranmoduls bzw. TOS sind in Tabelle 4.5 zu finden.

Die meisten Membranen zeigen nach Herstellung der Module zunéchst eine sehr hohe
Selektivitat. Dabei bedeutet oo einen nicht bestimmbaren Wert, da der Stickstoffstrom
zu klein ist. Es liegen folglich kaum Fehlstellen durch die Einschweilung oder Locher
in der Membran vor. Von diesem Zustand ”defektfrei”weicht Membran A2 ab, da hier
bereits zu Beginn eine geringe Selektivitdt gemessen wurde. Nach wenigen Stunden
TOS und dem 1. Regnerationsschritt war die Membran so defekt, dass auch der LOHC
auf der Permeatseite gefunden wurde. Folgeversuche wurden daher gestoppt.

Generell zeigt sich, dass die Selektivitdat nach mehrmaligen Oxidation-Reduktionszyklen
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Membran tos Regenerationszyklen Permselektivtat
(Oxidation und Reduktion)
- min - S
Al 3754 1 13640
Al 6833 2 9655
Al 12144 3 195
A2 1107 0 36
A2 2266 1 5.3
A3 12870 1 n.m.
A3 16860 2 115960
C1 - 0 25000

Tabelle 4.5: Permselektivitat einiger Membranen zu unterschiedlichen Zeitpunkten;
TOS und Regenerationszyklen gemessen jeweils bei 350 °C und 9 bar Druck

abnimmt. Es ist davon auszugehen, dass bei der Regeneration des Katalysators die
Membran stark belastet wird; dies kann durch das Abbrennen von Koksablagerungen
auf der Membran oder durch die partielle Oxidation der Membran verursacht sein. Es
fallt generell auf, dass die Degradation einer Membran mit einer geringeren initialen
Selektivitdt deutlich stdarker ausféllt. So ist zum Beispiel bei Membran A3 erst nach der
zweiten Regenerationszyklus ein sehr geringer Stickstoffstrom messbar. Bei Membran
B1 konnte auch nach zweimaliger Oxidation noch kein Stickstoff gemessen werden (nicht
aufgefiihrt).

Einfluss auf die Permselektivitiat kann das Wiederinbetriebsetzen haben. Bei Membran
B1 wurde bei 2-maliger Wiederinbetriebsetzung auch kein Absinken der Selektivitét
festgestellt; die Ny-Strome waren nicht messbar. Anders verhélt es sich bei Membran
C1 und Membran A3. Bei beiden Membranen wurde nach Wiederinbetriebsetzen ein
etwas groflerer Stickstoffstrom gemessen.

Nach jedem Regenerationszyklus wurde neben der Selektivitidt auch die Ho-Permeanz
der Membran bestimmt. Die Permeanz nimmt dabei nach dem 1. Regenerationszyklus
deutlich zu. Es werden deutlich héhere Werte gemessen (siche Abb. 4.11. Dieses Ver-
halten wurde bereits von Mejdell et al. beobachtet [150] siche Abschnitt 2.5.1.3) Die
erhohte Permeanz nimmt bei Membran B1 auch bei weiterer Regeneration nicht weiter
zu und die Selektivitét bleibt konstant. Bei Membran A1 dagegen erhoht sich die Perme-
anz nach der zweiten Regeneration. Dies ist mit einer gleichzeitig geringer werdenden

Selektivitdat gekoppelt und erklirt den weiteren Anstieg der Hs-Permeanz. Aufgrund
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Abbildung 4.11: Wasserstoftfflux fiir Membran A1l und B1 iiber der Anzahl der Rege-
nerationsschritte. Gemessen bei 350 °C und 9 bar bei einem 1 bar
Permeatdruck.

dieser Beobachtungen sollte moglichst auf Regeneration des Katalysators verzichtet
werden oder die Regenerationsbedingungen abgemildert werden. Eine hohere Permea-

bilitat ist oftmals mit einem Riickgang Selektivitat verbunden.

4.3 Stofftransport

Neben der Qualitidt der Membranen sind auch die Transporteigenschaften des Tren-
napparates fir die Kombination von Reaktion und Trennung wichtig. So wurde der
Stofftransport in den Mikrokanélen, der die Effizienz des Abtrennprozesses beeinflus-
sen kann untersucht. Dazu wurden Gemische aus Stickstoff und Wasserstoff dosiert,
um eventuelle Limitierungen aufzudecken. Dabei wurde teilweise ein erhohter Perme-
atdruck eingestellt, der fiir die Zwischenspeicherungvon Wasserstoff im LORC oder fiir
eine Kompression des Wasserstoff vorteilhaft wére. In Tabelle 4.6 sind die untersuchten
Parameter wiedergegeben. Die Versuche bei Retentatdriicken tiiber 30 bar wurden le-
diglich mit Membranmodul C1 durchgefiihrt, da nur dieses dafiir geeignet ist. Bei den
kleinen Module wurden jeweils identische Bedingungen zur Vergleichbarkeit gewéhlt.
In einigen Versuchen wurden Gemische von Helium anstatt Stickstoff mit Wasserstoff
verwendet, um den Diffusionskoeffizienten der Mischung gezielt zu beeinflussen. Dies

ist notwendig, da in den Mikrostrukturen laminare Bedingungen herrschen und da-
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Retentatdruck Wasserstoffanteil Permeatdruck

bar - bar

5-30 0,5-0,75 1

5-30 0,5 1
45-50 0,75 1
45-50 0,75 10-20

Tabelle 4.6: Ubersicht iiber die verwendeten Versuchsbedingungen fiir die unterschied-
lichen Gemische zur Bestimmung des Stofftransportes.

Gemisch Diffusionskoeff. kin. Viskositat
- m2s~! m2s~!

H, in Stickstoff 2,67 107° 8,99 10~

H, in Helium 4,64 107° 3,22 107°

H, in Methylcyclohexan 1,5107° 1,5107°

Tabelle 4.7: Diffusionskoeffizienten von H, in verschiedenen Gasmischungen

her der Stofftransportkoeffizient nicht durch die Gasgeschwindigkeit beeinflusst werden
kann. In diesem Zusammenhang kamen auch einige Versuche mit Methylcyclohexan
und Stickstoff im Gemisch mit Hy zum Einsatz.

In Tabelle 4.7 sind die Diffusionskoeffizienten von Wasserstoff in den Gemischen an-
gegeben. Diese wurden aus Stoffdaten berechnet. Es zeigt sich, dass mit den Mischungen
Unterschiede von tiber 50 % fiir den Diffusionskoeffizienten moglich sind.

In Abbildung 4.12 (links) sind die Abtrenngrade fiir No-Mischungen in verschiedenen
Modulen gezeigt. Mit dem Modul C1 sind aufgrund der deutlich grofleren Membranfla-
che hohere Volumenstrome, zur Einstellung &hnlicher Abtrenngrade wie in den vergli-
chenen Modulen, notwendig. Die Abhéngigkeit vom Wasserstoffanteil des Gemisches ist
generell sehr schwach ausgepréagt, was durch den niedrigen Gesamtabtrenngrad erklar-
bar ist. Abbilung 4.12 zeigt die Abhéngigkeit des Abtrenngrades vom Gesamtflussfiir
die selben Module. Mit hoherem Gesamtvolumenstrom nimmt die Abtrennrate ab. In
diesem Fall sind die Membranen bereits hinsichtlich ihres erreichbaren Hs-Flux ausge-
lastet. Da einerseits bei geringen Fliissen sehr hohe Abtrenngrade erreicht werden und
andererseits die Abhéngigkeit vom Wasserstoffanteil gering ist, ist davon auszugehen,
dass der Transport des Wasserstoffs zur Membran schnell genug ist.

Um die verschiedenen Messungen an unterschiedlichen Membransystemen miteinan-
der vergleichen zu konnen und mégliche Stofftransportlimitierungen abschatzen zu kon-
nen, muss die Effizienz der Abtrennung berechnet werden. Dazu muss die Abtrennleis-

tung in Gemischen auf eine maximale Abtrennleistung ohne Einfluss von Stofftransport
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Abbildung 4.12: Links: Hs-Abtrenngrade mit verschiedenen Membranmodulen iiber
dem Wasserstoffanteil in Ny aus Messungen an Modul A3 und A4 bei
9 bar, 300 ml min~! und 350 °C. Sowie an Modul C1 bei 30 bar, 20 1
min~! und 375 °C. Rechts: Hy-Abtrenngrade als Funktion der Flussra-
te fiir Module A3, A4 und B1 bei 9 bar, 375 °C und Wasserstoffanteil
0,5 in Ny. Fiir Modul C1 bei 30 bar, 375 °C und Wasserstoffanteil 0,75
in NQ.

bezogen werden. Dazu soll der in Kapitel 2.5.2 definierte effectiveness factor verwen-
det werden. Fiir die Berechnung von Gleichung 2.26 wird ein Stoffiibergangskoeffizient
k4 benoétigt. Im folgenden werden die dazu bereits vorgestellten Berechnungsmethoden
miteinander verglichen.
Da der effectiveness factor kein integraler Wert ist, sondern vom sich &ndernden Wasser-
stoffpartialdruck beeinflusst wird, wurde eine Mittelung des Faktors anhand der Bedin-
gungen zwischen Reaktoreingang und Reaktorausgang vorgenommen. Eine Ubersicht
der berechneten Werte des effectiveness factors ist in Abbildung 4.13 gegeben.
Zwischen den in der Literatur vorgeschlagenen Berechnungsmethoden von k, erge-
ben sich deutliche Unterschiede beziiglich des daraus resultierenden effectiveness factor.
Wihrend die Korrelation von Hou et al. [145] und Catalano et al. [157] von der Rey-
noldszahl abhédngen und als charakteristische Lange die Membranlange verwendet wird,
ist bei Boeltken et al. [154] die Kanalhohe relevant und es ergeben sich damit konstante
Werte unabhéngig von der Flussrate. Wahrend mit der Korrelation von Catalano et al.
cher grofie Werte von k, und 7 berechnet werden, ergeben sich deutlich geringere Werte
fir k, und 7 nach Hou et al.
Mit dem konstanten k, nach Boeltken et al. ergibt sich kaum Einfluss des Gesamtflusses

auf den effectiveness factor. Damit wird deutlich, dass der effectiveness factor durch k,
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Abbildung 4.13: Berechneter effectiveness factor (links) und Stoffiibergangskoeffizient
k, (rechts) als Funktion des Gesamtflusses fiir die Messung an Modul
A4 bei 350 °C, p=9 bar, 1 bar Permeatdruck und einer Feedzusam-
mensetzung von 50 vol.% Hy in Stickstoff.

stark beeinflusst wird. Daher muss sichergestellt werden, dass der Stoffiibergangskoef-
fizient moglichst exakt zu den Bedingungen der Messungen passt.

Da bei den meisten Modulen im Vergleich zur Arbeit von Boeltken et al. auf der Reten-
tatseite kein Kanal vorliegt sondern ein mikrostrukturiertes Festbett, konnen teilweise
konvektive Beitrage der Stromung den Stoffiibergangskoeffizient k, beeinflussen. Mit-
tels Gleichung 4.4 kann mit dem gemessenen Ho-Flux ein mittlerer Partialdruck von
H, p* an der Membranfliche berechnet werden. Die Stofftransportgleichung fiir die
Gasphase (4.5) lasst sich nach k, umstellen. Verwendet man fiir p,, den mittleren Was-
serstoffpartialdruck aus der Reaktorbilanz ergibt sich ein Mittelwert fiir &,.

Eine Alternative dazu stellt die in Kapitel 5.2 beschriebene Simulation eines Membran-
reaktormoduls dar. Dabei lasst sich das Wasserstoffpartialdruckprofil genau nachvollzie-
hen, indem sichergestellt wird, dass die Bilanzen um den Reaktor den Ergebnissen der
Messungen entsprechen. Dabei kann in einer 1-Dimensionalen Simulation der effective-
ness factor verwendet werden, der den Wasserstoffpartialdruck an der Membran soweit
verringert, dass die Messergebnisse reproduziert werden. Daraus lésst sich wiederrum

k, bestimmen.

jHQ = 7T(p*QS - pgfrmeat) (44)
2= 1 (on — 7) (1.5
JH2 = RT Pm — P .
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Abbildung 4.14: Vergleich der effectiveness factoren basierend auf Simulationsmodell
des Membranreaktormoduls fiir verschiedene Betthéhe mit Modulen
A3, A4 und B1 bei 350 °C, 9 bar und 50 vol.% H, in Stickstoff als
Funktion des Feedstroms.

Da sich aus beiden Methoden keine wesentlichen Unterschiede ergaben, wird im fol-

genden k, und 7 aus der Simulation bzw. dem Mittelwert der Reaktorbilanz mit den
aus der Korrelation berechneten Wert verglichen.
In Abbildung 4.14 ist zu sehen, dass die Effizienz der Hy-Abtrennung und der Ho-Flux
bei Reduktion der Betthohe von 2000 pm nach 1000 pm zunimmt (Modul A3 und Modul
A4). Auffallig ist der Flux fiir das Modul B1 mit 500 pm Betthohe. Es ergibt sich auf den
ersten Blick eine schlechtere Effizienz als erwartet. Der Flux als auch der effectiveness
factor steigen im Gegensatz zu den Modulen A3 und A4 mit zunehmenden Volumen-
strom bei Modul B1 linear an. Die Erklarung fiir die scheinbar kleine Trenneffizienz bei
Modul B1 ist damit erklarbar, dass durch die fast 4-mal gréflere Membranfliche mehr
Wasserstoff abgefiihrt werden kann, weshalb bei niedrigen Fliissen bereits eine fast
vollstandige Abtrennung erreicht wurde. Es ist also davon auszugehen, dass bei noch
hoheren Stromen dann dhnliche oder bessere Effizienzen erreicht werden. Aufgrund der
Limitierung in der Dosierung waren jedoch keine hoheren Stréme im Experiment mog-
lich. Die Abweichung von den berechneten Werten nach Boeltken ist relativ grofi und
es ist davon auszugehen, dass die Stromung durch das Katalysatorbett einen stérkeren
Einfluss hat als gedacht.

In Abbildung 4.15 sind Effizienz- und kg,-Werte fiir Modul C1 und Modul B3, die
Kanéle auf der Retentatseite besitzen, als Funktion der Temperatur bzw. des Drucks

dargestellt.

Betrachtet man Modul B3 so nimmt k, mit niedrigerer Temperatur leicht zu. Auf-
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Abbildung 4.15: Effectiveness factor und £, fiir Module mit Kanalen auf der Retentat-
seite. Links: Werte fiir Modul B3 (18 bar, 300 ml min~!, 30 vol.% H,)
als Funktion der Temperatur. Rechts: Werte fiir Modul C1 (375 °C,
15 1 min~!,75 vol.% Hs) als Funktion des Drucks.

grund des geringen Abtrenngrades an der Vanadiummembran wird der Nutzungsgrad
mit dem Anstieg von k, verbessert. Insgesamt konnte sein, dass die Fluidverteilung auf
die Kanéle nicht optimal ist, da der Gesamtvolumenstrom sehr klein ist. Bei Membran
C1 werden bei hoheren Driicken sehr hohe effectiveness factoren erreicht, wobei die Ab-
hangigkeit vom Gesamtdruck gering ist. Da Modul C1 nur als Membrantrenner ohne
Katalysatorbett mit kleinen Kanalen konstruiert wurde, sind optimale Gesamtvoraus-

setzungen fiir einen ausreichend schnellen Stofftransport vorhanden.

4.3.1 Korrelationsentwicklung fiir &,

Abschlieflend soll hier tiber Anstrengungen berichtet werden, fiir den Einsatz von Mi-
krofestbetten eine Korrelation fiir £, aufzustellen.

Ausgehend davon, dass der Ansatz von Catalano et al. [157] den Wert von k, tber-
schétzt und nach Boeltken et al sich theoretisch gute Startwerte ergeben (siche Abbil-
dung 4.16), aber die Steigung mit grofler werdendem Volumenstrom unterschétzt wird,

wurde der Ansatz von Hou et al. [145] gemaéss folgender Gleichung neu angepasst:

D,
ky = LJPammeter(l) Relarameter(2) — §.0.33 (4.6)

Mit Hilfe eines MATLAB-Programms wurden die Parameter 1 und 2 in Gleichung
4.6 an die Messungen angepasst. Aus der Optimierung ergeben sich fiir die beiden
Parameter Werte entsprechend der Tabelle 4.8.

Neben der Ubereinstimmung von 7 ist die Beschreibung des korrekten Abtrenngrades
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Abbildung 4.16: Vergleich des berechneten k, fiir Membran A5 mit den Literaturkor-
relationen anhand Messdaten als Funktions des Gesamtflusses bei 350
°C, 9 bar und 50 vol.% Hy in Stickstoff.

- Schatzwert
Parameter(1) 9,02
Parameter(2) 0,17

Tabelle 4.8: Schatzwerte der beiden Parameter aus Korrelationsgleichung 4.6 fiir die
Berechnung des Stoffiibergangskoeffiziente in Mikrofestbettmodulen.

anhand der neuen Korrelation wichtig. Dazu ist in Abbildung 4.17 die gute Uberein-
stimmung zwischen Simulation und Messergebnis am Beispiel von Messergebnissen aus
Modul A4 gezeigt.

4.3.2 Konkurrenzadsorption in Gasmischungen

In diesem Kapitel werden Untersuchungen mit Gasmischungen gezeigt, bei denen die
Komponenten als nicht inert gelten. Gerade bei den Membranreaktorversuchen (siehe
Kapitel 5) traten geringere Permeanzen fiir Hy in Gegenwart der anderen Reaktanden
auf. Neben der bereits diskutierten Transportlimitierung in der Gasphase kann eine
Limitierung durch Adsorption von Kohlenwasserstoffen eine Rolle fiir den Ho-Transport
durch die Membran spielen. Kreuder konnte in ihrer Arbeit zeigen, dass sich nach den
Versuchen zur Dehydrierung von MCH auch Koksablagerungen auf der Membran finden
lassen [14].
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Abbildung 4.17: Vergleich Simulation und Messergebnis fiir Abtrenngrad und n fir
Membran A4 als Funktions des Feedstroms bei 350 °C, 9 bar und
50 vol.% Hs in Stickstoff.

4.3.2.1 Untersuchungen mit CO

Fir das Modul C1 standen fiir entsprechende Untersuchungen zur Co-Adsorption Fla-
schen mit sogenannten Verenagas zur Verfiigung (Zusammensetzung siehe Anhang
8.3.3). Es handelt sich dabei um ein Gemischgas aus der Biomasse-Vergasung, das
neben Wasserstoff und Stickstoff auch einige Kohlenstoffspezies enthélt. So konnte ne-
ben der Abtrennleistung auch die Reinheit des Permeatgases untersucht werden. Dazu
wurde der Strom mittels GC-Analyse auf seine Zusammensetzung untersucht. Auf-
grund der geringen verfligharen Menge an Verenagas wurde nur eine begrenzte Anzahl

an Versuchen durchgefiihrt.

Es zeigt sich, dass der Ho-Flux bei gleichen Bedingungen in der Gasmischung ge-
ringer ausfallt als bei vergleichbarer Stickstoffverdiinnung im Feed. Die Daten sind in
Tabelle 4.9 gegentiber gestellt. Der Flux verringert sich um bis zu 25 %. Ein Einfluss
von Kohlenstoffspezies, die auf der Oberfldche adsorbieren scheint moglich, da Modul
C1 sehr gute Stofftransporteigenschaften aufgrund der kleinen Kanalgeometrie besitzt
(siche Kapitel 4.3).

Eine Aussage zu den Langzeiteffekten ist aufgrund der geringen zur Verfiigung ste-

henden Gasmenge jedoch schwierig. Uber die relativ kurze Versuchsdauer konnte keine
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Feedvolumen- H,- Druck H,-Flux in H,-Flux mit
strom Anteil Ny-Gasmischung Verenagas
] min—! - Pa mol m~2 s~} mol m~2 s7!
15 0,75 51 2,03 1,89
10°
10 0,75 31 1,48 1,11
10°

Tabelle 4.9: Ho-Flux und Effizienz von Modul C1 bei Versuchen mit Verenagas und in
identischer Ny-Gasmischung

Anderungen der Performance des Moduls beobachtet werden.

Mejdell et al. [162] als auch Miguel et al. [149] haben Parameter fiir die Co-Adsorption
von CO gemass Gleichung 2.25 bestimmt. Extrapoliert man die Gleichung auf die in
dieser Arbeit verwendeten Temperaturen, ergeben sich mit den w und Koo Werten
leicht tiberschatzte Hemmungen. Mejdell et al. als auch Miguel et al. fanden bei 1 mol
% CO und der hochsten Temperatur nur noch ungefahr 50 % des relativen Hp-Flux.
Eine Schétzung fir den w-Wert wéire moglich, um die Ergebnisse besser beschreiben
zu koénnen. Dies war aufgrund des festen Molanteils an CO im Verenagas aber nicht
sinnvoll. Die Adsorption von CO, kann aufgrund der hohen Temperaturen und niedri-
gen Konzentration im Verenagas vernachlassigt werden. Mejdell et al. haben nur sehr
geringe Hemmungen bei niedrigeren Temperaturen gemessen [162] und diese nimmt mit
steigender Temperatur weiter ab.

Wéhlt man w zu etwa 60 % des in der Literatur angegebenen Wertes, ergeben sich
partiell gute Ubereinstimmungen mit dem gemessen Flux (sieche Abbildung 4.18). Bei

anderen Messungen féllt die Hemmung allerdings geringer aus.

4.3.2.2 Untersuchungen mit zyklischen Verbindungen

In einigen der kleineren Module wurde Versuche mit Methylcyclohexan ohne Reaktion
durchgefithrt, indem Module mit Kanélen statt Mikrofestbett auf der Retentatseite in
das Modulgehéuse integriert wurden. Zuséatzlich standen zur Analyse der Co-Adsorption
zkylischer Verbindungen alle Versuche im Membranreaktor mit Reaktion zur Verfii-
gung. Gerade die zyklischen Verbindungen kénnen auf der Membran adsorbieren (siehe
Literatur Kapitel 2.5.2) und eine gewisse Verkokung wurde bei Kreuder [14] nachgewie-
sen. Daher wurde tiberpriift, wie stark die Hinderung ist. Zunéchst wird der Ho-Flux
mit Modul B1 betrachtet. Abbildung 4.19 zeigt den Abtrenngrad von H, in Stickstoff

als auch Methylcyclohexan Gemischen als Funktion des Retentatdrucks.
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oxid Absorption als Funktion des Feedstroms fiir Modul C1 bei 50 bar
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4 Untersuchungen an Membranen

Der Abtrenngrad ist in der Methylcyclohexanmischung deutlich geringer als in der
Mischung mit Stickstoff. Zum besseren Verstédndnis wurde zudem durch Simulation die
Limitierung durch den Stofftransport mit Hilfe der angepassten Gleichung 4.6 beriick-
sichtigt. Dabei ergibt sich im Gegensatz zu Stickstoff in der Mischung mit Methylcyclo-
hexan ein Einfluss des Stofftransports welcher nicht abgebildet wird. Um die verbleiben-
de Abweichung zwischen Simulation und Messwerten zu kompensieren wurde analog
zur Co-Adsorption ein Ansatz aufgestellt welcher den Hso-Flux durch die Berticksichti-
gung der Adsorption verringert. Als Adsorptionskonstante fiir MCH wurde der Wert
aus der Kinetik von Usman et al. verwendet [159]. w wurde so gewéhlt, dass sich eine
moglichst gute Ubereinstimmung ergibt. Dies war bei 0,35 der Fall. Insofern ergibt sich
ein Widerspruch zu Ali et al., die praktisch keine Hemmung durch Methylcyclohexan
festgestellt haben sondern lediglich durch den Aromaten Toluol [148]. Auf die Details
der Anpassung des Adsorptions-Modells auf Reaktionsversuche soll weiterfiithrend im

Kapitel 5.2 eingegangen werden.

4.4 Zusammenfassung

Die Permeanzen fiir die verwendeten Membranen sind in guter Ubereinstimmung mit
den in der Literatur gefundenen Werten sowie mit den Messungen aus vorherigen Ar-
beiten am IMVT. Insbesondere fiir die mit Lochblechen gestiitzten Membranen, die
die mechanischen Stabilitdt erhohen, sind lingere Zeiten notwendig, um einen statio-
naren Zustand der Permeation zu erreichen. Auch in den mit Lochblechen gestiitzten
Membranen tritt noch eine Verformung der Membran durch den Druckgradienten auf.
Insgesamt erschweren die Lochbleche exakte Bestimmung der zugénglichen Membran-
fliche. Diese kann durch Festlegung eines einheitlichen Permeabilitatsreferenzwertes
bestimmt werden.

Bei der Verwendung der 4 pm dicken Pd-Ag Membran wurde bereits direkt nach der
Fertigung des Moduls eine geringe Selektivitdt gemessen. Dies konnte durch eine an-
gepasste Integration in den Reaktor verbessert werden koénnte. Es konnte auch eine
Vanadiummembran getestet werden, welche aufgrund der hoheren Permeabilitat zu
Pd-Membranen eine gute Alternative darstellt. Jedoch sind fiir ausreichend hohe Was-
serstoffstrome diinnere Membranen notwendig. Auflerdem wurde die Unterstiitzung der
Membran durch einen pordsen Trager untersucht, was dhnliche Permeanzwerte bei glei-
chen Membraneinsatz erlaubt. So konnten hohere Druckdifferenzen untersucht werden.

Da fiir die Anpassung der Permeanz nach dem Sievert’s Gesetz eine ausreichende gute
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Ubereinstimmung mit den Messergebnissen erzielt wird und durch Beriicksichtigung
weiterer Effekte kaum eine bessere Schétzung erreicht wird, werden fiir die weiteren
Betrachtungen in Kapitel 5.2.1.2 die Werte aus Tabelle 4.3 herangezogen.

Bei den Messungen mit Wasserstoffgemischen wurde eine gute Trenneffizienz der Mem-
branmodule erreicht. Dies trifft insbesondere auf kleine laterale Kanalabmessungen, wie
z.B. von Modul C1, zu. Fir die Messungen mit den Modulen, bei denen ein Kataly-
satorbett auf der Retentatseite integriert ist, wurde zur Bestimmung des Stoffiiber-
gangskoeffizienten eine empirische Korrealtion entwickelt. Dabei wurde vor allem die
Abhéangigkeit von der Stromungsgeschwindigkeit beriicksichtigt. Mit den Modulen mit
vergroferter Membranfliche (B1-B3) konnte bei verringerter Betthohe keine nachweis-
bare Verbesserung des Stofftransports erreicht werden. Fiir die eingehende Untersu-
chung der geédnderten Geometrie waren hohere Volumenstrome notwendig gewesen, die
mit dem verwendeten Teststand so nicht erreichbar waren. Insofern war die Abtrennung
des, mit dem Feedstrom angebotenen, Wasserstoffs bereits im Modul erreicht, so dass
die mogliche Trenneffizienz hinter den Erwartungswert zuriick blieb.

Bei den Versuchen mit kohlenstofthaltigen Gemischen wurde eine Limitierung durch
die Adsorption von CO und MCH an der Membranoberfliche nachgewiesen. Dadurch
ergibt sich eine geringere Abtrennleistung der Membran. Fiir MCH lielen sich mit der
Anpassung eines Literaturansatzes zur Co-Adsorption die Messwerte gut beschreiben.
Die Auswirkung auf den Membranreaktor werden im Kapitel 5.2.1.2 noch einmal auf-

gegriffen.
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Warmespeicherung

In diesem Kapitel sollen Reaktionsexperimente, die mit den Membranmodulen durch-
gefiihrt wurden, vorgestellt werden. Weiterhin soll anhand dieser Daten ein Vergleich
mit den Ergebnissen der Simulation gezogen werden. Es wurde eine iiberarbeitete Versi-
on des Membranmoduls entwickelt und getestet. Die Versuche dazu werden vorgestellt

und ein Fazit gezogen.

5.1 Reaktorkonzept und Stand der Arbeiten

Das Reaktormodul wurde in vorherigen Arbeiten am Institut entwickelt und ist geméfl
Abbildung 5.1 konstruiert. Da es sich um ein planares, auswechselbares Modul handelt
existiert hierfiir ein einfacher Reaktorkorper zur Adaptierung in die Anlage. Das Modul
besitzt eine mit Sdulen versehene Struktur, die das Katalysatorbett stabilisiert. Darauf
wird die Membran gelegt und mit einer mikrostrukturierten Deckplatte abgeschlossen.
Optional wurden Lochbleche zur Stabilisierung der Membran auf beiden Membransei-
ten integriert. Alles zusammen wird mit Hilfe eines Lasers verschweifit. Dies ist bereits
in der Arbeit von Kreuder und bei Boeltken et al. genauer erlautert [14, 106]. Das Mo-
dul kann mittels vier Graphitdichtungen an den jeweiligen Ein- und Ausléssen mit dem
Reaktorkorper gedichtet werden. Zur Beheizung dienen sechs Heizpatronen in passen-
den Bohrungen des Reaktorkorpers. Die Temperaturkontrolle erfolgte mittels meherer
Thermoelemente, die in Bohrungen des Reaktorkorper gesteckt wurden.

In der Vorgangerarbeit von Kreuder konnten bereits drei Module getestet werden und
im Verlauf dieser Arbeit wurden weitere finf Module gleicher Bauart verwendet. Die
Ergebnisse an diesen Modulen sollen im Folgenden dargestellt werden. Dabei wurden
die in Kapitel 4 beschriebenen Membranen verwendet. Weiterhin wurden die in Tabelle

5.1 dargestellten Katalysatoren verwendet (Katalysator 1 und 2 geméss Tabelle 3.1).
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Modul Membranmaterial Membrandicke Stabilisierung Betttiefe Katmasse Katalysator
- jim - - pm g -
Kreuder01 12,5 Pd keine 2000 0,29 Kat 1
Kreuder02 12,5 Pd Lochblech 2000 0,22 Kat 1
Kreuder03 12,5 Pd Lochblech 2000 0,13 Kat 11
Al 12,5 Pd Lochblech 1000 0,13 Kat 1
A2 4 Pd-Ag Lochblech 2000 0,22 Kat 1
A3 12,5 Pd Metallsupport 2000 0,21 Kat 1
A4 12,5 Pd Lochblech 1000 0,11 Kat 1
A5 12,5 Pd Lochblech 1000 0,11 Kat 2
B1 12 Pd Lochblech 500 0,18 Kat 1
B2 16 Pd Lochblech 500 0,2 Kat 1
B3 70 V-Ni Lochblech 500 0,2 Kat 1

Tabelle 5.1: Gesamtiibersicht aller getesteten Membranmodule mit allen wichtigen Parametern
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Retentatseite mit Mikrokanalen

Lochbleche zur Stabilisierung

Saulenstruktur fiir Katalysatorbett

Abbildung 5.1: Schematischer Aufbau des Membranmoduls mit allen Einzelelementen

Parameter untere Grenze obere Grenze
Temperatur / °C 325 400
Druck / bar 9 13
Verweilzeit / kg s m™ 125 400
Permeatdruck / bar 1 1
Methylcyclohexananteil / vol.% 50 70

Tabelle 5.2: Variierte Versuchsbedingungen fiir die Versuche mit den Modulen Kreuder
01 bis 03 sowie Al bis Ab

5.1.0.1 Reaktionsbedingungen

Wahrend der Versuche wurden die Reaktionsbedingungen in den Grenzen gemafl Ta-
belle 5.2 variiert. Aus der Tabelle ist ersichtlich, dass die Temperatur nur in geringen
MafBe verandert wurde, da eine Mindesttemperatur fiir die Membran notwendig ist.
Bei hoheren Temperaturen erreicht die Membran hohere Abtrenngrade. Dem entgegen
steht jedoch eine starkere Desaktivierung des Katalysators bei hohen Temperaturen
(siche Abschnitt 3.3). Daher wurde ein relativ enger Temperaturbereich um 350 °C
verwendet. Es werden hauptséachlich zwei Einfliisse betrachtet, der des Drucks und der
der Verweilzeit. Fiir die Membranabtrennung ist ein hoherer Gesamtdruck forderlich.
Aufgrund der Bauart der urspriinglichen Module ist der Gesamtdruck auf ca. 15 bar
limitiert. Fiir die Verweilzeit ist die Dosierung ausschlaggebend. Die Konzentration an
MCH ist aufgrund der Verdiisung mit Stickstoff im Verdampfer begrenzt. Eine konstan-
te Verdampfung wurde mit 70 vol.-% Methylcyclohexan in Stickstoff erreicht. Versuche
von Kreuder wurden teilweise mit 50 vol.-% MCH durchgefiihrt.
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Abbildung 5.2: Vergleich der initialen Umséatze und Abtrenngrade der verschiedenen
Reaktormodule bei gleichen Bedingungen; links: t,q von 125 und
rechts: 250 kg s m~3, T=350 °C und 9 bar, MCH in Ny = 70 vol.%.

5.1.1 Umsatz und Katalysatorstabilitat

Zur Validierung der Ergebnisse sowie zur Kontrolle der Module wurde initial iberpriift,
ob der Umsatz sowie die Abtrennung den Erwartungen entsprechen. Dazu sind iden-
tische Bedingungen bei 350 °C und 9 bar Druck fiir unterschiedliche Verweilzeiten als
Referenz angefahren worden.
In Abbildung 5.2 sind die Anfangsumsétze aller Module dargestellt. Eine ausreichend
gute Ubereinstimmung ist fiir alle Module erkennbar. Unterschiede zu den alteren Mo-
dulen (Kreuder 01-03) kann durch Neukalibierung des GC als auch einen Umbau der
Anlage und damit der Dosierung beeinflusst sein. Weiterhin unterscheiden sich einige
Module in der Bauart und der integrierten Katalysatormasse. Abweichungen im Um-
satz bei Modul A5 sind durch die Verwendung von Katalysator 2 erkldrbar. Ein leicht
geringerer Umsatz kann durch den geringeren Platingehalt verursacht werden. Die Ak-
tivitdt des Katalysators ist aber grundséatzlich sehr hoch. Fehlende Versuche erkléren
sich durch die Unterschiede in der jeweiligen verbauten Katalysatormasse. Nur unter
bestimmten Volumenstromen war eine stabile Dosierung in der Anlage moglich.
Starkere Unterschiede ergeben sich im Vergleich der Reaktormodule hinsichtlich der
Wasserstoffabtrennung. Bei A2 wurde eine deutlich diinnere Membran eingesetzt und
dadurch auch eine leicht hohere Abtrennung erreicht. Durch die erhéhte Abtrennung
von Hy wird der Umsatz nicht wirklich erhoht. Der Vergleich mit dem thermodynami-

schen Gleichgewicht in Abbildung 5.3 (links) verdeutlich exemplarisch den moglichen
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Abbildung 5.3: Links: Umsatz fiir verschiedene Verweilzeiten iiber dem Gesamtdruck
bei 350 °C und 1 bar Permeatdruck fiir Membranmodul A4 (t,0q= 125
kg s m~3) und Kreuder 03 (tmoq= 250 kg s m~3). Rechts: Permeatstrom
und Abtrenngrad mit Membran A4 und A3 fiir verschiedene Driicke und
Verweilzeiten.

Umsatzgewinn. Dieser fallt bei dem niedrigen Gesamtdruck von 9 bar gering aus.

Der Riickgang der Abtrennung von Hy zwischen den Modulen Kreuder 01 zu 02 ist
der Reduktion der Membranfliche aufgrund der Verwendung der Lochbleche geschul-
det. Die Verdiinnung des Katalysators bei Kreuder 03 gleicht diesen Faktor wieder aus.
Bei identischer modifizierter Verweilzeit am Katalysator wird insgesamt ein geringerer
Wasserstoffstrom erzeugt, so dass bei geringerer Membranflache (aufgrund der Lochble-
che) ein dhnlicher Abtrenngrad moglich ist. Interessant ist noch, dass Modul A3 einen
ahnlichen Abtrenngrad wie Kreuder 01 erreicht. Dabei sitzt die Membran bei Modul
A3 auf dem porosen Support und es wire eine Reduktion der Membranflache auf der
Permeatseite denkbar bzw. der Stofftransport auf der Permeatseite konnte durch diesen
Support beeinflusst sein.

Die Betrachtung des Abtrenngrads allein gibt also wenig Aufschluss iiber die Abtren-
nung an der Membran. Aufgrund der Tatsache, dass jeweils leicht unterschiedliche Ka-
talysatormassen, unterschiedliche Geometrien sowie Unterschiede in den Membranen
vorliegen, sind eine Modellierung des Gesamtsystems sowie weitere Berechnungen un-
erlésslich.

Fir Membran A4 und A3 sei exemplarisch die Zunahme des Permeatstroms mit dem
Druck gezeigt (sieche Abbildung 5.3, rechts). Die Darstellung verdeutlicht auch den Zu-
sammenhang mit dem Umsatz. Aufgrund des niedrigeren Umsatzes ergibt sich sofort

ein hoherer Abtrenngrad bei nur geringer Zunahme des Gesamtstroms.
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5.1 Reaktorkonzept und Stand der Arbeiten

Modul Ver- H, Produkti- H, Faktor
haltnis onsrate Abtrennrate  (Flichenverhiltnis)
Seat

Kreu- 3,05 10~* 7,28 10~* 2,86 107! 8,3 (2,6 107%)
der02

Kreu- 5,02 1074 7,60 1074 3,02 107! 5(2,5 10*4)
der03

Al 5,01 10~ 6,64 10~ 4,23 10! 3,1 (1,6 107%)
A2 3,07 10~* 4,28 1074 4,87 1071 2,8 (1,6 1074)
A3 3,27 107 6,42 10~* 3,53 107! 5,5 (1.8 10*4)
A4 5,91 1074 8,78 1074 4,31 107! 3,4 (2.0 107%)
A5 6,31 10~* 5,89 1074 1,03 107! 9,1 (5.7 10_4)

Tabelle 5.3: Membranflachen- zu Katalysatormasse-Verhéltnis fiir die verwendeten Mo-
dule ohne Berticksichtigung des Flachenverlusts durch Lochbleche. Ver-
gleich der Hy-Produktion und Abtrennung sowie Faktor zur Optimierung
des Verhéltnisses inkl. dem notwendigen Membranfléchen zu Katalysator-
verhaltnisses. Versuche bei 9 bar, 350 °C und tyoq= 125 kg s m~3.

In Tabelle 5.3 findet sich eine Ubersicht mit dem Membranfliche- zu Katalysatormasse-
Verhéltnis. Es ergeben sich zwei Kategorien von Modulen. Eine mit hohem Verhaltnis
und eine mit niedrigem Verhéaltnis aufgrund verdiinnter Katalysatormasse. Da die Fl&-
chenreduktion durch die Lochbleche ungewiss ist, wurde die Flachenreduktion vernach-
lassigt, auch wenn der Einfluss anhand der Abtrennrate messbar ist. Bei A3 zeigt sich
anhand der Rechnung, dass bei niedriger Verweilzeit zwar der Abtrenngrad niedriger
ist, aber der Gesamtstrom durch die Membran eigentlich grofier geworden ist. [nsgesamt
fallt auf, dass mit dem Modulen fiir die gewéhlten Reaktionsbedingungen praktisch kei-
ne Umsatzerhohung durch hohere Driicke erreicht werden kann.

Der Permeatstrom reicht nicht aus, um einen hohen Abtrenngrad und damit einen ho-
hen Umsatz zu erreichen. Dies ist insbesondere bei geringeren Verweilzeiten der Fall.
Hier ist im Vergleich mit dem thermodynamischen Gleichgewicht keine Verbesserung
erzielt worden (vgl. Abb. 5.3). Die Produktion des Wasserstoffs ist fiir diese Verweilzeit
deutlich groBer als der Strom, welcher durch die Membran abgetrennt werden kann. Ei-
ne Verbesserung ist daher nur durch eine Vergroflerung der verfiigharen Membranfléche

zu erreichen.

Wahrend bei Umsatz und Abtrenngrad die Unterschiede zwischen den Modulen ge-
ring waren, zeigt die Berechnung deutlich die Abhéngigkeit von der jeweiligen Ka-

talysatormasse. So variiert sowohl die Produktionsrate des Katalysators als auch die
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Abbildung 5.4: Vergleich des Abtrenngrades bei unterschiedlicher Betthéhe von Mem-
branmodul C und Membranmodul A4 als Funktion des Drucks bei 350
°C und tyoq= 125 kg s m~3.

Permeanz der jeweiligen Membranen.
Berechnet man den Faktor zwischen Ho-Produktion und Hy-Abtrennrate, so erhédlt man
eine ungefahre Aussage tiber die benotigte Membranfliche. Der Wert bewegt sich zwi-
schen 1,6 10~* und 5,7 107* m2g~!. In Absolutwerten der Produktion und Abtrennung
ergibt sich die Notwendigkeit einer 3- bis 9-fachen Membranflache in den Modulen. Ver-
nachléssigt man A5 aufgrund der abweichenden Katalysators und Kreuder 02 aufgrund
der insgesamt vom Trend abweichenden Hy-Produktion, so wird in etwa zwischen dem
3-fachen und 5-fachen der eingebauten Membranfliche bendotigt.
Eine hohere Permeanz der Membran ist nicht automatisch mit einer héheren Hy- Pro-
duktivitatsrate des Katalysators verbunden. Dies wird dadurch bestatigt, dass bei den
gewihlten Bedingungen die Membran insgesamt wenig Einfluss auf den Umsatz hat.
Schwankungen in der Permeabilitdt der Membran konnen durch die entstehende Gas-
zusammensetzung beeinflusst sein. Auf dieses Verhalten soll im folgenden Abschnitt
noch genauer eingegangen werden.

Fiir die Werte der Permeanz ergibt sich ein sehr klarer Trend mit steigendem Reten-
tatdruck, der auch in Abbildung 5.4 noch einmal dargestellt ist. Es werden bei gleichen
Bedingungen die Abtrenngrade von Modul Kreuder 03 und A4 miteinander verglichen.

Diese unterscheiden sich vor allem in der Betthohe. Es zeigt sich, dass mit dem flache-
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5.2 Simulation des Membranreaktors

ren Bett von Modul A4 deutlich hohere Abtrenngrade erreicht werden. Aufgrund dieser
Beobachtungen sind Module des Typs B (vgl. Tabelle 5.1) gefertigt worden. Bevor die
Ergebnisse hierzu vorgestellt werden, sollten die experimentellen Daten zunédchst mit

der Reaktorsimulation nachvollzogen werden.

5.2 Simulation des Membranreaktors

Zunachst wird das 1-D Modell von Kreuder [14] genutzt, um die Simulation mit den
Versuchsergebnissen beziiglich Umsatz und Abtrenngrad der Membran zu vergleichen.
Bereits Kreuder zeigte eine Abweichung in Umsatz und Abtrenngrad bei ihren Ver-
suchen. Dies wurde in der Arbeit von Kreuder behoben, indem mit einem Faktor die
Abtrennleistung der Membran an die experimentellen Ergebnisse angepasst wurde.

Eine dhnliche Abweichung des Abtrenngrades konnte auch in den Experimenten in der
vorliegenden Arbeit beobachtet werden und wurde in Abschnitt 4.3.2 diskutiert. Das
Permeationsverhalten kann also durch das 1-D Modell nicht direkt wiedergegeben wer-
den. Der zugrundeliegende Einfluss des Stofftransports kann mittels zwei Varianten im
Modell integriert werden, um die Transportphdnomene orthogonal zur Membran zu

beschreiben:

o Anpassung des 1-D Modells um die in Kapitel 4.2 berechneten Faktoren bzw. der

Korrelation zum Stofftransport.

» Beschreibung des Transportes mit Hilfe einer 2-D Simulation.

In den folgenden Kapiteln wird sowohl die Berechnung der Membranabtrennung als
auch die Beschreibung der Reaktion betrachtet. Im Laufe dieser Arbeit wurde der zweite
Ansatz verworfen und nicht weiter verfolgt, da sich zeigte, dass das 1-D Modell mit
Erweiterung um den orthogonal zur Membran stattfindenden Stofftransport das System
ausreichend genau beschreibt. Bei der 2-D Beschreibung gestaltet sich die korrekte
Beschreibung des Stofftransports im gepackten Bett als schwierig. Reine Diffusion und
konvektiver Stofftransport um die nicht-sphérischen Partikel kann ebenfalls nur unter
stark vereinfachenden Annahmen modelliert werden. Die Effekte des Stofftransportes

iiberlagern sich zudem, was in Kapitel 4.3.2 bereits beschreiben wurde.
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Abbildung 5.5: Paritatsdiagramm fiir Umsatz und Abtrenngrad fiir Module A1-A5 bei
verschiedenen Driicken und Verweilzeiten.

5.2.1 1-D Modell mit Stofftransportkorrelation

In Abbildung 5.5 sind Simulation und Experimente fiir Module A1 bis A5 als Paritéts-

diagramm dargestellt.

5.2.1.1 Reaktion

Mit den in der Parameteranpassung in Abschnitt 3.5 geschéitzten Werten kann eine gu-
te Ubereinstimmung der Umsitze aus Experiment und Simulation erzielt werden (siehe
Abb. 5.5). Aus den Experimenten mit den Modulen A1 bis A5 konnte bei den eingestell-
ten Driicken gefolgert werden, dass die Abtrennung nur wenig Einfluss auf den Umsatz
hat. Auch im Vergleich von Simulation und Experiment ergibt sich kein eindeutiger
Trend, der den Schluss zulésst, dass zu niedrige Umsatze den zu niedrig geschatzten
Abtrenngraden zugeordnet werden konnen. Damit ist der Einfluss des Abtrenngrades

auf den Umsatz auch in der Simulation gering.

5.2.1.2 Wasserstoff-Permeation

Die in Kaptiel 4.2 angepasste Permeabilitat sowie die Aktivierungsenergie bzw. Fléche
der Membran wurde dem Modell als Parameter vorgegeben. In Abschnitt 4.2 zeigt sich,
dass mit angepassten Parametern der Abtrenngrad durch die Simulation fiir reinen Was-

serstoff sowie mit Hilfe der Stofftransportkorrelation auch fiir Stickstoffgemische korrekt
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Abbildung 5.6: Parititsdiagramm fiir den Abtrenngrad unter Berticksichtigung der Ko-
Adsorption. Versuchspunkte vor und nach Regeneration des Katalysa-
tors.

wiedergegeben werden kann (siche Abbildung 4.17). Fur die in Abb. 5.5 dargestellten
Messpunkte unter Dehydrierungsbedingungen ergeben sich dennoch einige Abweichun-
gen zwischen Simulation und Experiment. Der Abtrenngrad ist trotz beriicksichtigter
Stofftransportkorrelation fiir einige Messungen geringer als mit der Simulation. Ande-
re werden jedoch von der Simulation unterschatzt. Ein eindeutiger Trend ist nicht zu
finden.

Der Versuch die Koadsorption von Methylcyclohexan im Modell zu berticksichtigen,
fithrt fir die gewédhlten Experimente zu einer generellen Unterschatzung des Abtrenn-
grads (siche Abbildung 5.6). Die Parameter fiir die Koadsorption finden sich Kapitel
4.3.2.

Diese Unterschiede lassen den Schluss zu, dass ein weiterer Einflussfaktor bisher nicht
korrekt beriicksichtigt werden konnte. Neben der Koadsorption kénnte noch eine Oxida-
tion der Membran beriicksichtigt werden. Es ist bekannt, dass die Oxidation der Mem-
branoberflache zu einer Erh6hung der Permeabilitét fithren kann [150]. Dieses Verhalten
wurde auch fir einige Membranen beobachtet (sieche Abschnitt 4.2). Zusatzliche Effekte
haben Ali et al. beobachtet. Bei ihren Versuchen ergab sich eine deutliche Verringerung
der Membranpermeanz unter Reaktionsbedingungen. Nach einmaliger Oxidation der

Palladiummembran konnte diese Verringerung nicht mehr beobachtet werden [148].
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In der Abbildung 5.6 sind daher alle Versuche, bei denen die Membran zuvor bereits
einen Regenerationsschritt fiir den Katalysator durchlaufen hat gesondert markiert.
Auch damit lasst sich kein eindeutiger Zusammenhang aufzeigen.

Zusammenfassend lisst sich festhalten, dass die Ubereinstimmung zwischen Simulation
und Experimentfiir die Reaktion und Permeation durch die Anpassung der Kinetik und
durch die Beriicksichtigung der Stofftransportkorrelation erheblich verbessert werden

konnte.

5.2.2 Auslegung neues Membranmodul

Fir die Neuauslegung des Membranmoduls wird der grundlegende Aufbau inklusive
Reaktorgehéduse angepasst. Fiir die Grofie des neuen Katalysatorbettes sowie der Mem-

branflache sind Randbedingungen einzuhalten:

o Minimale Katalysatormasse: Aufgrund der in der Anlage verbauten Dosierung
und den hier benotigten Verweilzeiten sollte die Katalysatormasse nicht unterhalb

von 0,1 g liegen.

o Minimale Kanaltiefe: Die verwendete Partikelgrofie des Katalysators liegt auf-
grund von Betrachtungen des Druckverlusts bei 200-300 pm. Damit sich mit
diesen Partikeln noch ein Bett packen lasst, sollte die Kanaltiefe mindestens den

2-fachen Partikeldurchmesser betragen.

o Maximale Abmessungen der Membran: diese liegt bei etwa 200 x 100 mm. Die

Erzeugung groflerer Folien war zum Zeitpunkt der Arbeit nicht moglich.

Bei Anderung der geometrischen Abmessungen lassen sich prinzipiell eine Vielzahl
von Parametern in der Simulation variieren und so die zu erwartenden Abtrenngra-
de berechnen. In den folgenden Betrachtungen wurde einerseits die Betthohe geédndert
und die Breite des Bettes entsprechend so angepasst, dass sich ein konstantes Reaktor-
volumen und damit die gleiche Katalysatormasse ergibt. Die Léinge des Bettes wurde
konstant gehalten. Weiterhin wurde die Léange des Bettes bei konstanter Betthohe (1000
nm) variiert, wobei hier zusétzlich ein erh6htes Druckniveau (30 bar) simuliert wurde.

Die Simulation zeigt anschaulich den positiven Einfluss der Vergroflerung der Mem-
branflache (Abb. 5.7) durch eine Verbreiterung des Betts bei gleichzeitiger Verringerung
der Betthohe. Ein Faktor von etwa 4 wurde bereits anhand der experimentellen Ergeb-

nisse in Tabelle 5.3 bestimmt. Es ergibt sich aus praktischen Gesichtspunkten folgender
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Abbildung 5.7: Simulation des Reaktormoduls bei Variation der Membranfliache. Links:
Bei konstanter Reaktorlédnge (0,04 m) und konstanter Katalysatormasse
ist die Betthohe von 500 pm bis 2000 pm variiert worden. Rechts: Bei
konstanter Betthohe (1000 pm) und konstanter Katalysatormasse ist
die Reaktorlange von 0,01 m auf 0,06 m variiert worden.

Designvorschlag:

Der Durchmesser des Bettes, die Breite der Sédulenstrukturen sowie die Lange des Bet-
tes werden gegeniiber dem Design der Module vom Typ A verdoppelt. Bei einer Hohe
von 500 pm ergibt sich damit ein Reaktorvolumen, welches in etwa dem Volumen des
urspriinglichen Katalysatorbetts entspricht. Damit ist eine gute Dosierung gewéhrleis-
tet. Auf eine weitere Vergroferung der Membranfliche wurde verzichtet werden, da
bereits mit dieser Konfiguration sehr hohe Abtrenngrade zur erwarten sind. Abbildung
5.8 zeigt den Vergleich zwischen den kleinen Modulen des Typs A und dem Vorschlag
des Typs B in Abhangigkeit der Verweilzeit bei 9 bar. Durch den hohen Abtrenngrad
bleibt der zu erwartende Umsatz auch bei niedrigeren Verweilzeiten iiber dem des klei-
nen Moduls.

Das neue Modul wurde zudem so konstruiert, dass es bei deutlich hoheren Driicken, um
die 30 bar, verwendet werden kann. Damit kann auch auf der Permeatseite der Druck
erhoht werden, um den Wasserstoff auf einem Druckniveau abzutrennen der auch fir

eine Einspeicherung bzw. Weiterverwendung giinstiger ist.

5.3 Ergebnisse mit optimiertem Modul

Im Folgenden wurden drei der Module des Typs B getestet. Veranderte Membrandicken
und Materialien sind in Tabelle 5.1 dargestellt. Es wurden identische Reaktionsbedin-

gungen wie mit den Modulen des Typs A angewendet. Zuséatzlich wurden Versuche mit
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Abbildung 5.8: Vergleich der Simulationsergebnisse der Module des Typs A (2000 pm
Betthohe) und des Typ B (500 pm Betthohe) bei 350 °C und p = 9 bar
als Funktion der modifizierten Verweilzeit.

héheren Driicken durchgefiithrt. Mit dem Modul B3, einem Modul mit der Vanadium-
Membran, wurden Versuche bei deutlich niedrigerer Temperatur durchgefiihrt.

In Abbildung 5.9 ist die Abhéngigkeit von Umsatz und Abtrenngrad vom Gesamt-

druck fir das Modul A4 sowie fiir das neue Module B1 dargestellt. Es wird deutlich,
dass mit dem grosseren Modul bei gleichen Reaktionsbedingungen bereits hohere Ab-
trenngrade erreicht werden. Dies fiihrt auch zu hohen Umsétzen bei hohen Driicken fiir
Modul B1. Sogar bei einem Druck von 30 bar kann noch ein Umsatz von mehr als 80
% erreicht werden.
Die Verbesserung der Gesamtperformance durch die gestiegene Membranfliche lésst
sich aus Abbildung 5.10 ablesen. Zwar konnte der Umsatz bei gegebenem Druck, Tem-
peratur und Verweilzeit mit Modul B1 nicht weiter gesteigert werden, aber der Ab-
trenngrad des Wasserstoffs wurde mit diesem Modul erheblich verbessert.

Wie bereits erwahnt, wurde mit Modul B3 die Temperatur verringert, was aufgrund
der Vanadiummembran moglich war. Diese leidet im Gegensatz zu den Palladiummem-
bran nicht unter einer Phasenumwandlung bei niedrigeren Temperaturen. Die Tem-
peratur wurde in 20 °C Schritten von 350 °C auf 290 °C abgesenkt (siehe Abbildung
5.11).

Bereits bei 350 °C ergibt sich aufgrund des verminderten Abtrenngrads mit der di-
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Abbildung 5.9: Vergleich des experimentell bestimmten Umsatzes und Abtrenngrades
des Moduls A4 und neuem Moduls B1 als Funktion des Retentatdrucks
bei 350 °C und tpeq= 125 kg s m~3.

ckeren Vanadiummembran ein geringerer Umsatz als mit dem Modul B1 bei ansonsten
identischen Bedingungen. Bei einer weiteren Verringerung der Temperatur sinkt der
Umsatz sowie die Abtrennleistung der Membran. Zwar bleibt der Anteil des abge-
trennten Wasserstoffs konstant; die insgesamt abgetrennte bzw. abzutrennende Menge
H, fallt dabei ab. Ob mit einer verbesserten Abtrennung der Umsatz weiter gesteigert
werden kann ist fraglich. Auch die Aktivitat des Katalysators scheint bei diesen Tem-
peraturen sehr viel geringer. Fiir einen Einsatz bei unter 320 °C miisste eventuell iiber
ein aktiveres Katalysatorsystem nachgedacht werden.

Zuletzt wurde mit Modul B1 auch der Permeatdruck erhoht. Dies hat den Vorteil,
dass der gewonnene Wasserstoff so mit geringerem energetischen Aufwand komprimiert
werden kann. Ob die in diesem Versuch gewéhlten 3 bar ausreichen, hangt von der An-
wendung ab. In Abbildung 5.12 ist der Vergleich zwischen 1 und 3 bar Permeatdruck
bei sonst gleichen Bedingungen dargestellt. Der Permeatdruck wurde dabei tiber ein
Drosselventil per Hand eingestellt. Daher wurde auf eine Variation weiterer Parameter

verzichtet.

Der erhohte Permeatdruck fithrt zu einer Absenkung des Abtrenngrads. Dies hat in
diesem Fall auch einen leichten Einfluss auf den Gesamtumsatz. Da der Druck insge-

samt hoher gewahlt wurde, als mit den Modulen des Typs A ist bei diesem Versuch
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Abbildung 5.10: Umsatze und Abtrenngrade fiir unterschiedliche Module als Funktion
des Membranflache zu Katalysatormasse-Verhéaltnis bei 350 °C, t,0a=
250 kg s m~3 und 9 bar Druck.

die Abhéngigkeit des Umsatzes vom Abtrenngrad messbar. Weiterhin wird die gute
Stabilitat des Katalysators unter den gewédhlten Bedigungen sichtbar. Die Reduktion
der Desaktivierung hatte sich bereits mit den Messungen in den kleineren Membran-

modulen gezeigt und bestéatigt die Beobachtung von Kreuder [14].

Abschliessend werden die Ergebnisse aus Modul B1 und dem Modul B2 mit denen der
1-D Simulation verglichen. Dazu ist in Abbildung 5.13 der Umsatz und Abtrenngrad
als Funktion des Retentatdrucks gezeigt. Der Abtrenngrad wird im Falle von Modul B1
gut getroffen. Der erzielbare Umsatz des Moduls wird aber unterschétzt. Ein Vergleich
der Katalysatoraktivitat mit den iibrigen Modulen zeigt, dass der Katalysator in Modul
B1 generell eine sehr hohe Aktivitit aufweist (8,85 107* mol s~ g_;}) und damit iiber
der Aktivitdt des Katalysators liegt, der fiir die Kinetikanpassung verwendet wurde.
Eine Anpassung der Aktivitit kénnte fiir eine bessere Ubereinstimmung sorgen.
Zudem verlasst das Modell bei Driicken > 15 bar seinen Giiltigkeitsbereich aus der
Anpassung. Der Umsatz bei Membranmodul B2, mit dem weniger Versuche durchge-
fithrt wurden, wird vom Modell besser beschrieben. Die Abweichung vom simulierten
Abtrenngrad wird durch die etwas dickere Membran in Modul B2 verursacht. Die Si-
mulation wurde nur mit der Permeabilitat fiir 12 pm dicke Membranen durchgefiihrt.
Insgesamt scheint bei hohem Druck die Membrandicke nicht besonders entscheidend zu

sein.
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Abbildung 5.11: Umsatz und Abtrenngrad als Funktion der Temperatur mit Modul B3
bei 20 bar und tpyeq= 125 kg s m~3
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Abbildung 5.12: Umsatz und Abtrenngrad an Membranmodul B1 bei 1 und 3 bar Per-
meatdruck als Funktion der Versuchsdauer; Retentatdruck 26 bar, 350
°C und tpeq= 125 kg s m=3
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Abbildung 5.13: Experimentell und durch Simulation bestimmter Umsatz und Ab-
trenngrad fiir Membranmodule B1 und B2 bei 350 °C und t,,q= 125
kg s m~? als Funktion des Retentatdrucks.
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5.4 Zusammenfassung

5.4 Zusammenfassung

Ausgehend vom Startpunkt der Arbeit mit Modulen des Typs A, dhnlich zur Vorgén-
gerarbeit von Kreuder [14], konnten auch mit unterschiedlichen Katalysatormengen
und Membranaufbauten keine ausreichenden Abtrenngrade erreicht werden, um bei-
spielsweise eine Erhoéhung des Umsatzes an MCH zu zeigen. Auch wenn insgesamt
schon hohe Umsétze ereicht wurden. Sowohl das mogliche Druckniveau als auch das
Membranflache- zu Katalysatormasse-Verhaltnis war limitiert. Innerhalb dieser Arbeit
wurde deshalb auf Basis von Experimenten und einer darauf aufbauenden Modellierung
ein neuer Typ von Membranmodulen entwickelt und das Verhaltnis, sowie der mogliche
Druck angepasst.

Mit dem angepassten Modultyp B ist es moglich die Abtrenngrade deutlich zu steigern.
Bereits bei den niedrigen Driicken ist die Verbesserung erheblich. Interessanter sind
jedoch die Moglichkeiten, die sich bei hoheren Driicken bieten. Mit den Modulen B1
und B2 ist trotz Driicken tiber 20 bar aufgrund der sehr hohen Abtrennung des Wasser-
stoffs fast identischer Umsatz wie bei niedrigeren Driicken zu erreichen. Der verringerte
Partialdruck des Wasserstoffs auf der Retentatseite ermoglicht diese hohen Umsétze.
Unter diesen Rahmenbedingungen konnte auch der Permeatdruck erh6ht werden, wobei
eine leichte Verringerung des Umsatzes feststellbar war. Insgesamt bietet ein gesteiger-
ter Permeatdruck aber ein hohes Potential, da ein nachtréglicher Komprimierungsauf-
wand geringer wird und die Stabilitat und Aktivitat des Katalysators hoch bleibt. Ein
offener Punkt bleibt die Schwankung in der Katalysatoraktivitat zwischen den einzel-
nen Modulen. Es ist fraglich, ob der Katalysator inhomogen préapariert oder gepackt ist
oder ob andere Faktoren wie etwa die vorherige Dauer der Aufheiz- bzw. Spiilvorgange
mit Wasserstoff die Aktivitat beeinflussen.

Die Ergebnisse mit verschiedenen Modulen wurden mit einer Simulation abgebildet. Da-
zu wurde eine 1-D Simulation des Membranreaktors mittels der Ergebnisse aus einer
Kinetikanpassung verbessert. Ausserdem wurde mit der Korrelation aus Kapitel 2.5.2
der Einfluss des Stofftransports im Katalysatorbett auf die Abtrennung des Wasserstoff
einbezogen. Die Ubereinstimmung der Modellwerte mit den Ergebnissen der Membran-
module des Typs A ist hoch. Auch eine Beschreibung der Ergebnisse an Membranmo-
dulen des Typs B sind moglich auch wenn bei der Simulation der Geltungsbereich des
Modells ab ca. 20 bar verlassen wird. Insgesamt wurde eine deutliche Verbesserung der

Simulation erreicht.
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6 Rondenreaktor als Konzept zur

Wasserstofffreisetzung

Dieses Kapitel soll einen Uberblick der Entwicklung eines Wasserstofffreisetzers im Rah-
men dieser Arbeit mit bei Reaktionsbedingungen fliissigen LOHCs geben. Dazu wird
auf Reaktionsversuche sowie den Druckverlust und die Stréomungsverteilung genauer

eingegangen. AbschlieBend werden eventuelle Verbesserungsmoglichkeiten aufgezeigt.

6.1 Reaktorkonzept

Der entwickelte Rondenreaktor besteht aus mehreren Teilen, die einen Austausch der
Strukturgeometrie erlauben (siche Abb. 6.1). Daher besteht der Reaktor wie in Abbil-
dung 6.1 gezeigt aus einer Bodenplatte, welche die fluidischen Anschliisse enthalt und
zur elektrischen Beheizung dient. Darauf wird eine Metallplatte gelegt, welche das ei-
gentliche mikrostrukturierte Katalysatorbett enthélt. Darauf kann wiederum ein Glas-
oder Metalldeckel gelegt werden, der mittels eines Rings mit Boden verspannt wird.
Die Dichtung erfolgt dabei zwischen den Platten jeweils mit Graphitdichtringen. Beim
Aufheizen muss der unterschiedliche Warmeausdehnungskoeffizient der Materialen Glas
und Metall beachtet werden. Um keine zu groflen Spannungen zu erzeugen, wurde der
Reaktor daher sehr langsam (0,5 °C min~!) aufgeheizt. Das Glas und Dichtungskonzept
ist bis zu einem Druck von 10 bar ausgelegt.

Der Einlass fiir die Fliissigkeit befindet sich in der Mitte des Reaktors und es sind
zwei Auslaufe fiir das gas-fliissig Gemisch vorhanden. Dabei ist das Festbett so gestal-
tet, dass die Kanalquerschnittsfliche von innen nach aufien stetig zunimmt. Es konnte
mit der Rondenstruktur 1 ein Faktor von etwa 4 zwischen Ein- und Austrittsquerschnitt
erreicht werden. Dieser Faktor ist noch deutlich kleiner als das Verhéltnis der Volumen-
zunahme durch das Gas, insbesondere bei hoheren Umsétzen. Jedoch soll damit eine
Verbesserung des Kontakts zwischen Fliissigkeit und Katalysator erreicht werden.

Das Konzept sieht neben der Schiittung mit Querschnittserweiterung auch den Einsatz
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6.1 Reaktorkonzept

Abbildung 6.1: Explosionszeichnung des Rondenreaktors mit Rondenstruktur 1 und ei-
ner Glasplatte.
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g |
Abbildung 6.2: Zerstorter Glaseinsatz des Rondenreaktors nach Aufheizen mit 0,5°C
min~! mit Rondenstruktur 1

der Glasabdeckung vor. Dadurch ist es moglich das Reaktionsgeschehen auch bei ho-
heren Temperaturen zu beobachten. Die geschliffenen Gléaser wurden dazu mit einer
geringen Toleranz gefertigt, um Spannungen zu vermeiden. Jedoch kam es trotz sehr
langsamen Erhitzens insbesondere mit Rondenstruktur 1 héufig zu Rissen bzw. der
Zerstorung der Glaser. Risse bildten sich insbesondere an den Umlenkung zu den Aus-
lassen. Diese Risse konnten sich wahrend der Aufheizphase soweit ausbreiten, dass es zu
Abplatzungen an den Glasrdndern kam (siehe Abb. 6.2). Aufgrund des Dichtungskon-
zepts fithrte dies zu einer Undichtigkeit und die Scheibe musste ausgetauscht werden.
Um dennoch Experimente durchfithren zu kénnen, kam deshalb haufig ersatzweise die
Edelstahlplatte zum Einsatz. So konnte aber nicht immer das Bett nach Verschlieflen
beobachtet werden, aber es konnte eine zuverlassige Dichtung des Reaktors erreicht
werden.

Das Packen des Katalysatorbettes erfolgte zur Optimierung der Befiillung mit ver-
schiedenen Varianten. Bei allen Versuchen wurde die bendtigte Katalysatormenge ent-
sprechend der bestimmten Schiittdichte und dem Volumen der Rondenstruktur abge-
wogen und das Pulver gleichméfig iiber die Struktur mit einem Spatel verteilt. Danach
wurden die Stege als auch &ufleren Bereiche von tiberschiissigen Pulver befreit, um ein
glattes Aufliegen des Glases oder Edelstahlplatte auf der Struktur zu gewahrleisten.
Bei den ersten Optimierungen mit Rondenstruktur 1 konnte durch Anfeuchten des
Katalysatorpulvers mit Methanol bereits der Prozess des Packens erleichtert werden.
Dabei wurden 2 ml Methanol pro Gramm Katalysator hinzugefiigt. Mit trockenem

Pulver kam es oft zu Verschiebungen des Katalysatorbettes beim Entfernen des iiber-
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6.1 Reaktorkonzept

Abbildung 6.3: Vergleich von Rondenstruktur 1 und 2 anhand der der CAD Graphiken.
Rondenstruktur 1 links mit flacheren Kanélen und damit mehr Umlen-
kungen. Rechts, Rondenstruktur 2 mit tieferen und kiirzeren Kanélen.

schiissigen Materials. Durch das Anfeuchten des Pulvers konnte eine deutlich groflere
Menge Katalysator eingefiillt werden. Dies hat allerdings Einfluss auf den Druckverlust.
Aufgrund der Schwierigkeiten der Bettbefiillung mit Rondenstruktur 1 wurde Ronden-
struktur 2 vorgeschlagen. Mit der Randbedingung eines konstanten Reaktorvolumens
wurden die Kénale um den Faktor 3 auf 1,2 mm vertieft. Dadurch sind deutlich weni-
ger Umlenkungen bzw. Kanallinge notwendig, um das gleiche Volumen zu erreichen.
Jedoch nimmt dadurch auch die Querschnittsvergrofferung ab. Die beiden verwendeten
Geometrien sind in Abb. 6.3 gegentibergestellt. Mit der deutlich tieferen Struktur war es
tatsédchlich deutlich einfacher moglich mit trockenem Katalysatorpulver eine gleichmé-
Bige Schiittung zu erreichen, ohne dass sich das Katalysatorbett bei Gasbeaufschlagung

sofort verschiebt.

Tabelle 6.1 zeigt die wichtigsten Werte, welche fiir die Berechnung in den folgenden
Abschnitten bendtigt werden. Die Lange ergibt sich bei diesen Geometrien aus dem
kiirzesten moglichen Pfad; die Stromung folgt jeweils einem 90 ° Bogen eines Kanals

und wird dann geteilt. Der Gesamtvolumenstrom verteilt sich auf vier Pfade.
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6 Rondenreaktor als Konzept zur Wasserstoftfreisetzung

Tabelle 6.1: Vergleich der Geometrie der beiden Rondenstrukturen

Wert Ronde 1 Ronde 2
Betthohe mm 0,4 1,2
Umlenkungen 18 12
Lange mm 395 161
durchschnittl. Kanalbreite mm 1,45 1,15
Querschnittserweiterung 3,8 2,8

6.2 Verweilzeitverhalten und Druckverlust

Fiir das Reaktorkonzept wurden Verweilzeitverhalten und Druckverlust untersucht. Um
die GleichméaBigkeit der Katalysatorschiittung zu iiberpriifen, wurden getrennte Mes-
sungen vorgenommen. Die Ungleichverteilung am Ausgang wiirde auf eine ungleichma-
Bige Nutzung des Katalysatorbetts hindeuten. Der Druckverlust kann Aufschluss iiber
ein Bypass an der Schiittung vorbei geben. Fiir die Druckverlustmessungen an unter-
schiedlichen Partikelgroflen und -materialen wurden verschiedene Volumenstréme aber
auch Temperaturen eingestellt. Abschlielend wird im Kapitel 6.2.2 iiber die Messung

der Verweilzeit in den verschiedenen Strukturen berichtet.

6.2.1 Druckverlust in der Katalysatorschiittung
6.2.1.1 Verteilung am Auslass

In den ersten Versuchen zur Bestimmung der Fluidverteilung wurde eine Schiittung des
Katalysatortragers aus v — AloO3 verwendet (100-200 pm). Dabei wurde Stickstoff do-
siert und an beiden Ausléssen der jeweilige Gasvolumenstrom gemessen. Die Ergebnisse
mit Geometrie 1 sind in Tabelle 6.2 dargestellt. Die Verteilung iiber beide Auslésse ist
fiir beide Volumenstrome sehr gleichméfig. Die Abweichung der Summe der beiden
Volumenstrome zum dosierten Volumenstrom entspricht in etwa der Abweichung der
Volumenstrome zwischen den beiden Ausléssen. Das Bett scheint also gut gepackt zu

sein und keine Seite der Rondenstruktur wird bevorzugt.

6.2.1.2 Einfluss der PartikelgroBe

Untersuchungen zum Druckverlust wurden mit verschiedenen Materialien und Partikel-
groffen durchgefithrt. Dazu wurde der Vordruck im Versuchsaufbau erfasst, wobei am
Reaktorende Umgebungsdruck herrschte. In Abbildung 6.4 sind die Druckverluste fiir

beide Geometrien sowie die Berechnung mit Hilfe der Ergun Gleichung dargestellt.
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6.2 Verweilzeitverhalten und Druckverlust

Ausgang Gesamtfluss

Fluss am Ausgang Abweichung

- ml min—! ml min—! %
1 100 50,8
2 100 48,1 2,7
1 200 101
2 200 95 2,9

Tabelle 6.2: Messungen der Volumenstrome an beiden Auslédssen der Ronde fiir eine
~v — AlyO3 Schiitttung bei Raumtemperatur fiir verschiedene Gesamtstrome
zur Uberpriifung der Gleichverteilung mit Rondenstruktur 1

Rondenstruktur 2

m 50-100 ym  (trocken gepackt)
e 100-200 ym
_ 47 4 200-300 ym
_8 ]
% 37
=
5]
2 24 ]
O rd
2 -7
a n
14 .
LA “a
0 - -% e
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Flussrate / ml min™

1 100 - 200 um 0,51 g Rondenstruktur 1

104 mit Methanol gepackt A A
] AA .7
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5 at
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g | .
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Abbildung 6.4: Druckverlustmessungen von Ronde 1 und 2 fiir verschiedene Volumen-
strome bei Raumtemperatur
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6 Rondenreaktor als Konzept zur Wasserstoftfreisetzung

Aus den Ergebnissen wird insbesondere der sehr hohe Druckverlust mit kleineren
Partikelfraktionen deutlich. Mit Rondenstruktur 1 und einer Partikelfraktion von 100-
200 pm wurde sogar beinahe die Belastungsgrenze des Reaktors von 10 bar erreicht.
Mit Rondenstruktur 2 wurden dhnliche hohe Druckverluste gemessen wie mit Geome-
trie 1, was aufgrund der kiirzeren Kanallinge dafiir spricht, dass in Rondenstruktur 1
tendenziell eher mit einem Bypass gerechnet werden muss. Ein Uberstrémen der Stege
ware denkbar.

Fiir die Beschreibung der Messergebnisse mit der Ergungleichung wurde die Schiitt-
dichte auf e=0,325 angepasst so, dass die Ergebnisse mit Geometrie 2 moglichst genau
wiedergegeben werden. Mit diesem gewédhlten ¢ konnen auch die Messungen mit Geo-
metrie 1 an dichteren Schiittung, die mit angefeuchtetem Katalysator gepackt wurde,
nahrungsweise beschrieben werden. Anhand der groflen Unterschiede zwischen trocken
und feucht gepacktem Bett sowie dem Kurvenverlauf des feucht gepackten Betts zeigt
sich die Problematik mit Geometrie 1. Der Feuchtegrad beeinflusst den Druckverlust
und damit auch die Reaktionsexperimente drastisch. Insofern ist eine starke Abhén-
gigkeit von der ausfithrenden Person beim Packen gegeben. Auch kann sich das Bett
bei hohem Druckverlusten verschieben. Geometrie 2 erlaubt eine bessere Reproduzier-
barkeit der Befiillung. Es lassen sich alle Messwerte nahrungsweise mit dem selben ¢
beschreiben. Es bleibt aber ein Restrisiko bei der Befiillung, welches durch sehr dhnliche
Messwerte fiir 100-200 pm grosse Partikel und 200-300 pm grosse Partikel erkennbar

wird.

0.2.2 Messungen zur Verweilzeitverteilung

Das Verweilzeitverhalten des Reaktors wurde mit 2 Methoden charakterisiert: Mittels
Farbungsexperiment wobei der Reaktor mit Wasser durchstromt wird und mittels De-

hydrierung von Methylcyclohexan.

6.2.2.1 Farbungsexperimente zur Verweilzeitcharakterisierung

Der Reaktor wurde mit einer SiO Schiittung (100-200 pm) geftillt und mit einem Volu-
menstrom von 720 ml h=! Wasser durchstrémt. Dem Feed-Strom wurde zum Zeitpunkt
null mit einer Spritze eine wéssrigen Losung von Eriochromschwarz zugegeben. Mit
einer Stoppuhr wurde die Zeit gemessen, bei der die erste Farbe den Reaktorauslass
erreicht hat (¢;). Weiterhin wurde die Zeit bis die Farbe den Reaktor vollstandig verlas-

sen hat gemessen (). Dabei diente die Glasplatte zur optischen Kontrolle der Farbung
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6.2 Verweilzeitverhalten und Druckverlust

tl /S t2 /S
6,16 8,62

Tabelle 6.3: Messwerte der Verweilzeitbestimmung durch Wasserfarbung mit Ronden-
struktur 1

des Bettes und damit der Bettbenetzung. Aufgrund der rein optischen Beobachtung
sind diese Messungen nicht sehr exakt, konnen aber mit einigen Berechnungen vergli-
chen werden Die Messungen erfolgten ausschliesslich mit Rondenstruktur 1. Mit den
Geometriedaten und dem Volumenstrom ergibt sich die Leerrohrgeschwindigkeit. Mit
dieser ergibt sich wiederum eine theoretische hydrodynamische Verweilzeit aus folgender

Formel:

l
T = . (6.1)

Dabei wurde u,, fiir den mittleren Stromungsquerschnitt berechnet. Es ergibt sich
bei der gewahlten Flussrate eine Verweildauer von etwa 5 s. Die Ergebnisse fiir sind in
Tabelle 6.3 angegeben.

Der t1-Wert ist grofer als 7. Aufgrund der Stromungsdaten liegt, unter der Annah-
me eines leeren Kanals, ein laminares Profil vor. Fiir ein laminares Profil miisste die
Farbe bereits nach der Hélfte der theoretischen Verweilzeit am Ausgang des Reaktors
zu finden sein. Dies ist jedoch nicht der Fall sondern im Gegenteil ist die Farbe erst
kurz nach den 5 s beobachtbar. ¢; und ¢y streuen um ihren Mittelwert von lediglich
+15 %. Somit liegt die Verweilzeitverteilung zwischen den Werten 0.85 und 1.15 fir
die auf 6 normierte Zeit. Vergleicht man diese Verteilung mit einem Kaskadenmodell
(Anhang 8.3) von idealen Rithrkesseln, kann man erkennen, dass eine hohe Anzahl an
idealen CSTRs benotigt wird. Folglich liegt die Verteilung sehr nahe an einem idealen
PFR. Dies ist kongruent mit den sehr hohen Bodensteinzahlen die in Abschnitt 3.4
ermittelt wurden. Das Verweilzeitverhalten reiner Fliissigkeit ist also besser als aus den

Druckverlustmessungen erwartet werden kann.

6.2.2.2 Dehydrierung von Methylcyclohexan zur Verweilzeitcharakterisierung

Zur Charakterisierung des Verweilzeitverhaltens mittels Gasphasenreaktion wurde bei
350 °C und 1 bar Dehydrierexperimente von Methylcyclohexan mit dem bekannten
Katalysator 1 durchgefithrt. Der Vergleich der Umséatze bei identischen Bedingungen
mit dem Mikrofestbettmodul (Modul 1) ist in Abbildung 6.2.2.1 gezeigt. Es wurden
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Abbildung 6.5: Links: Vergleich der Umsétze mit Katalysator 1 bei 350 °C und 1 bar
als Funktion von t,,,q mit Rondenstruktur 1 und 2 gegeniiber dem Mi-
krofestbettmodul 1. Rechts: Umsatz tiber Temperatur mit Katalysator
1 Rondenstruktur 2 bei tmeq=250 kg s m~3, 1 bar.

Rondenstruktur 1 und 2 jeweils leicht unterschiedliche Umsétze erzielt werden. Mit
Rondenstruktur 2 ergibt sich ein leicht geringerer Umsatz als mit dem Mikrofestbett
bei hohen Werten von t,,.q. Bei kleinen Verweilzeiten fallen die Umsétze mit den beiden
Rondenstrukturen deutlich unter die des Mikrofestbettmoduls. Fiir Rondenstruktur 1
ist dies noch drastischer als fiir Rondenstruktur 2. Die Ergebnisse werden im folgen-
den mit verschiedenen Reaktormodellen verglichen werden, um eine Abschatzung des

Verweilzeitverhaltens geben zu konnen.

Abbildung 6.6 zeigt wie erwartet, dass das mit einem idealen PFR-Modell hoherere
Umsatze in den Experimenten zu erwarten waren. Im Vergleich mit dem Modell eiens
idealen Riihrkessels werden jedoch héhere Umsétze im Experiment erzielt. Mit der Ver-
schaltung von zwei seriellen CSTRs, lassen sich die expermimentell erzielten Umsétze
fiir Rondenstruktur 2 ordentlich beschreiben. Abweichungen vom Umsatzserwartungs-
wert ergeben sich nur fiir die geringste Verweilzeit von 7,,,q=125. Dort enstpricht der
gemessene Umsatz eher der Erwartung eines einfach idealen CSTR. Es ist anzunehmen,
dass bei Zunahme des Volumenstroms teilweise Gas iiber die Stege stromt und dies zu

einer deutlich starkeren Riickvermischung fiihrt.

Rondenstruktur 1 kann hingegen bzgl. der experimentell ermittelten Umsétze zwi-
schen einem CSTR oder der Verschaltung von 2 CSTRs zugeordnet werden. Im Ver-

gleich ist Rondenstruktur 2 hinsichtlich der Verweilzeitverteilung als vorteilhaft zu be-
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Abbildung 6.6: Vergleich der experimentellen Umsétze mit Umsétzen aus Simulationen
der Dehydrierung von Methylcyclohexan auf Basis eines angenommenen
Verweilzeitverhaltens eines ideal PFR, CSTR und einer CSTR-Kaskade
aus 2 Riihrkesseln; Messergebnisse als Funktion von t,,,q mit Ronden-
struktur 2 (links) und Messergebnisse als Funktion des Reaktionsdrucks
mit Rondenstruktur 1 (rechts) mit Katalysator 1.
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Abbildung 6.7: Vergleich der an Katalysator 1 erzielten experimentellen Umsétze mit
den Simulationsmodellen fiir idealen PFR, CSTR und einer CSTR-

Kaskade aus zwei Rithrkesseln fur Rondenstruktur 2 als Funktion der
Temperatur.
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6 Rondenreaktor als Konzept zur Wasserstoftfreisetzung

trachten.

Abbildung 6.7 vergleicht noch die Temperaturvariation mit Rondenstruktur 2 mit der
Simulation. Hier ergibt sich kein eindeutiger Trend festgestellt werden. Die Umsatzstei-
gerungen aufgrund der Temperaturerhohung entsprechen nicht denen der Simulation.
Eine mogliche Erklarung konnte sein, dass eine Zunahme der Gasviskositat oder ei-
ne Reduktion des Spaltmafles zwischen Edelstahlplatte und Rondenstruktur zu einer
Verringerung des Bypassstroms fithrt. Eine Verringerung des Bypasses wiirde sich vor-
teilhaft auf das Verweilzeitverhalten auswirken.

Insgesamt ergibt sich gegeniiber der Verweilzeitmessung in der Fliissigphase eine relativ
grofe Abweichung. Wie bereits in Kapitel 6.2.1 diskutiert, sind grofie Schwankungen
der Schiittdichte bei jeder Katalysatorfiillung moglich. So ist es wahrscheinlich, dass es
zu einigen Bypéassen im Katalysatorbett und damit auch zu einer nicht optimalen Nut-
zung des Reaktors kommt. Abschlieend gilt noch anzumerken, dass die Simulations-
ergebnisse eines PFRs mit kiirzerer Verweilzeit dhnlich geringere Umsatze vorhersagen
wiirde, wie die Annahme eines CSTR-Verweilzeitverhaltens. Auch so konnten mogliche
Bypésse iiber die Stege beschrieben werden. Eine experimentelle Erfassung dieses Phé-
nomens war aber im Rahmen dieser Arbeit nicht méglich. Insofern widersprechen sich

die Ergebnisse der Verweilzeitcharakterisierung der beiden Methoden nicht zwingend.

6.3 Messungen zur Dehydrierung von PH-DBT

Mit Hilfe der Glasplatte konnte das Reaktionsgeschehen bei Reaktionstemperatur be-
obachtet werden und mit Hilfe einer Kamera konnten einige Aufnahmen des Kata-
lysatorbetts erfolgen. Bei Versuchen mit PH-DBT sollte die Organik fliissig bleiben.
Einige Reaktionsergebnisse wurden bereits in Kapitel 3.4 vorgestellt. Hier soll daher
ausschliesslich auf visuelle Beobachtungen mit dem Rondenreaktor eingegangen wer-
den. Auf den Fotos in Abbildung 6.8 ist die Benetzung des Katalysators wihrend der
Reaktion zu sehen.

Zwei Dinge sind dabei deutlich zu beobachten. Die nicht vollstdndige Benetzung des
Katalysators sowie die Verschiebung des benetzten Bereichs mit der Zeit. Mit zuneh-
menden Reaktionsverlauf und damit auch Gasanteil scheint der Katalysator nicht mehr
benetzt zu sein. Eine Ursache kann die Verdampfung des LOHC sein, da die Tempe-
ratur relativ nahe am Siedepunkt gewahlt wurde und der entstehende Wasserstoff den
Partialdruck des LOHC herabsenkt. Daneben ist es moglich, dass die Stromung die

Fliissigkeit eher nach unten verdrangt und sich die Gasphase unter der Glasscheibe
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6.3 Messungen zur Dehydrierung von PH-DBT

Abbildung 6.8: Benetzung des Katalysators bei Versuchen mit PH-DBT mit Ronden-
struktur 2 bei 350 °C, Kat 2 und Glaseinsatz; das Bild rechts wurde
nach langerer TOS als das Bild links aufgenommen.

ansammelt bzw. bewegt. Dieses Verhalten kann Ursache sein, dass sich die Umsatze ab
einem gewissen Punkt auch bei Erhohung der Verweilzeit nicht mehr steigern lassen.
Die Verdampfung bzw. auftretende Stromung verkiirzt die reale Verweilzeit.

Das Wandern der trockenen Zone nach aussen sowie das Auftreten einer gelblich ver-
farbte Zone deutet auf eine Desaktivierung des Katalysators hin. Diese Desaktivierung
wurde auch wahrend der bereits beschriebenen Versuche mit PH-DBT anhand sinken-
der Umsétze beobachtet.

Mit der Rondenstruktur 2 liessen sich mit der Glasscheibe auch Bypasse beobachten
(siche Abbildung 6.9). Im Foto ist ein diinner Fliissigkeitsfilm, im Spalt zwischen Glas-
scheibe und Metall, zu erkennen. Dieser stromt um das Bett entlang der planen Flache
direkt zum Auslass. Es konnte beobachtet werden, dass der Flissigkeitsfilm ab und zu
von Gasblasen unterbrochen wird. Der entstandene Wasserstoff spiilt die Fliissigkeit
dabei schneller aus dem Reaktor. Nach einiger Zeit kam es auch zur Verschiebung des
Bettes am Reaktoreingang. Dies ist in der Abbildung durch die helleren Stellen in der
Mitte des Reaktors erkennbar.

Dadurch ist kaum mit einer vollstdndigen Nutzung des Katalysatorbettes zu rechnen

und dieses Verhalten erklart auch den begrenzten Umsatz bei einigen Versuchen.
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6 Rondenreaktor als Konzept zur Wasserstoftfreisetzung

Abbildung 6.9: Foto mit Rondenstruktur 2 bei 350 °C und Katalysator 2 bei den Ver-

suchen mit PH-DBT. Auf dem Foto ist die Verschiebung des Katalysa-
torbetts und ein beobachteter Bypass markiert.

6.4 Zusammenfassung und Optimierungsvorschlage

Wegen der aufgetretenen Schwierigkeiten bei der Umsetzung des Rondenreaktorkon-
zepts beschriankt sich die Analyse hauptséchlich auf die Unterschiede zwischen Ronde
1 und 2 sowie die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse. Abhéngig von den Eigenschaften
des Katalysatorbett verhélt sich der Reaktor mehr oder weniger stabil. Mit Ronden-
struktur 1 und dicht gepacktem Katalysator sowie mit Rondenstruktur 2 aufgrund
der tieferen Struktur, treten kaum ungewollte Bewegungen des Bettes auf. Bei erster
Variante ergeben sich aber ungewollt hohe Druckverluste. So gestaltete es sich bei Ron-
denstruktur 1 schwierig zwischen zu dicht gepackt oder einem nicht gleichméfligen Bett
eine geeignete Strategie zu finden.

Generell waren innerhalb der Kanédle und vor allem im Spalt Bypésse zwischen Me-
tall und Glasplatte zu beobachten. Einzelne Katalysatorpartikel und die nicht perfekte
Planparallelitit zwischen Glas- und Metallplatte konnen leicht zu diesem Effekt fiithren.
Es wurde dennoch versucht das Verweilzeitverhalten des Reaktors zu beschreiben. Bei
einer reinen Flissigkeitsstromung ergab sich experimentell eine relativ schmale Ver-
weilzeitverteilung. Vergleicht man die Reaktorsimulation mit Gasphasenexperimenten
mit Methylcyclohexan, ergibt sich ein anderes Bild. Durch Riickvermischung kommt es
offenbar zur Umsatzverringerung, wobei dies mit Ronde 1 ausgepragter ist. So sind Un-

regelméfigkeiten in der Katalysatorpackung und Bypésse aufgrund des hohen Druck-
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6.4 Zusammenfassung und Optimierungsvorschlige

Abbildung 6.10: CAD Konzept fiir Rondenstruktur 3

verlusts bei den Gasphasenexperimenten die wahrscheinlichste Erklarung fir Abwei-
chungen von der Simulation.

Weiterhin bleibt die Abdichtung des Systems problematisch. Vor allem die Aussen-
dichtung, die insbesondere mit der Glasscheibe erhebliche Probleme verursachte, ist
kritisch zu priifen. Dies fithrte zu einem erheblichen Mehraufwand bei den Versuchen,
da die Dichtheit in Verbindung mit einer guten Katalysatorpackung sichergestellt wer-
den musste.

Fiir eine Verbesserung wire eine Uberarbeitung des Dichtkonzeptes notwendig. Die
Graphitdichtungen sollten verbreitert werden, um ihre Eigenstabilitat zu verbessern
und dies als Ursache einer Undichtigkeit auszuschlieBen. Neben diesem besteht die
Moglichkeit den Auslass tiber den gesamten Umfang zur verteilen. Fiir diese Vorschlége
muss jedoch auch der Unterbau bzw. Deckel verédndert werden. Ein weiterer Vorschlag

bezieht sich auf die Geometrie der Kanalstruktur.

Da Rondenstruktur 2 im Vergleich zu Rondenstruktur 1 eine zu tiefe Struktur aufwies
und sich der Druckverlust kaum verringerte, konnte eine mittlere Betttiefe gewahlt wer-
den. So bleibt die bessere Packmoglichkeit erhalten. Da die Umlenkungen des Reaktors
kaum zu einer Verbesserung der Katalysatornutzung beitragen, sollten diese verringert
werden. Die Offnungen der Stege sind daher im Konzept fiir Rondenstruktur 3 (siehe
Abbildung 6.10) deutlich verbreitert. Damit wird eine gute Querschnittserweiterung
erreicht und die Stege dienen nun nur noch zur Bettstabilisierung. Fiir Rondenstruktur
3 sollte wie bereits erwéhnt der Auslass iiber den gesamten Umfang verteilt werden.
Der zweite Faktor betrifft die erreichten Umsétze an PH-DBT. Um hier noch bessere
Dehydriergrade zu erreichen, sollte das Reaktorvolumen und damit die verwendbare

Katalysatormasse erhoht werden. Daher wird der Aulenradius &hnlich zu Ronde 1 ge-
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6 Rondenreaktor als Konzept zur Wasserstoftfreisetzung

wahlt. Das Reaktionsvolumen betréagt damit das 1,5-fache.

Anhand der Versuche und der vorgeschlagenen Verbesserungen ldsst sich ein Optimie-
rungspotential fiir das Reaktorkonzept zeigen. Die Mikrostruktur bietet fiir die Reak-
tion mit PH-DBT auf jeden Fall hohes Potential, da hier einige Messungen mit hoher
Katalysatorproduktivitat durchgefithrt werden konnten. Ob das Konzept sich jedoch

soweit verbessern lédsst, dass die Vorteile genutzt werden kénnen, bleibt fraglich.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Im Zusammenhang der Integration fluktuierender erneuerbarer Energiequellen wurden
zwei chemische Energiespeichermethoden untersucht. Zur Speicherung von Wasserstoff
bieten LOHCs eine vielversprechende Anwendungsmoglichkeit. Auch fiir ein chemisches
Waiérmespeicherkonzept sind diese Stoffe einsetzbar, wobei die hohe Reaktionsenthalpie
genutzt werden kann. Insbesondere iiber lingere Zeitrdume bietet die chemische En-
ergiespeicherung Vorteile. Im Zusammenhang mit Warmespeicherung wurde die Dehy-
drierung von Methylcyclohexan untersucht und ein Membranreaktorkonzept getestet.
Fir die Anwendung der Wasserstoffspeicherung wurde ein neuer Reaktorprototyp in
Verbindung mit dem Stoffsystem PH-DBT untersucht.

Die Bestimmung der Kinetik der Methylcyclohexan Dehydrierung erfolgte mit einem
selbstentwickelten Platin-Katalysator, der auf Aluminiumoxid getrégert wurde. Dazu
wurden Versuche aus einem Mikrofestbettreaktor mittels MATLAB an eine Litera-
turkinetik angepasst. Dabei wurde eine hohere Aktivitat im Vergleich zur Kinetik von
Usman et al. festgestellt [159]. Durch Versuche bei erhéhtem Druck war es moglich auch
weitere Parameter der Kinetik anzupassen und so eine Verbesserung der Beschreibung
der experimentellen Ergebnisse zu erreichen. Es wurde festgestellt, dass die Desaktivie-
rung des Katalysators Temperatur und Gesamtdruck abhéngig ist. Die Erh6hung der
Temperatur bei 1 bar fithrt ab einer Temperatur > 380 °C zu einer sehr starken Des-
aktivierung des Katalysators, die bis zum vollstdndigen Aktivitatsverlust reicht. Mit
Hilfe einer Oxidation ist die Regeneration bis zur initialen Aktivitat moglich, weshalb
davon auszugehen ist, dass sich eine leicht zu entfernende Koksschicht auf dem Kata-
lysator bildet. Die Erhohung des Druckes auf iiber 10 bar fiihrt zu vernachléssigbarer
Desaktivierung des Katalysators in den betrachteten Zeitraumen.

Fir das Warmespeicherkonzept wurden zunéchst metallische Membranen zur selek-
tiven Abtrennung des Wasserstoffs erprobt. Dabei wurden verschiedene konstruktive
Konzepte untersucht: Die Stabilisierung der Membran mit metallischen Support sowie
mit Lochblechen und der Einsatz unterschiedlich dicker Folien und Membranmateria-

lien. Die kleinen Abmessungen der Mikrostrukturen fithren zu einer sehr effizienten
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Nutzung der Membran. Nur ein geringer Einfluss des Stofftransports im Reaktor wur-
de festgestellt. Um den Einfluss des Stofftransports mathematisch abzubilden, wurde
eine Korrelation zur Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten angepasst.

Mit der Kombination des Katalysators und der Membran war es moglich, in einem
kompakten System die Reaktion bei gleichzeitiger Abtrennung des Wasserstoffs durch-
zufithren. Dabei gelang es durch Abtrennung des Produktes Hy Umséatze des Methyl-
cyclohexans oberhalb des thermodynamischen Gleichgewichts ohne Abtrennung zu er-
reichen. Mit dem Konzept des Reaktors aus der Vorgangerarbeit [14] war es nur fiir
bestimmte Bedingungen moglich eine Verbesserung des Umsatzes zu erzielen, da die
Abtrenngrade des Wasserstoffs zu niedrig ausfielen. Diese Limitierung kommt aufgrund
eines zu geringen Membranflichen- zu Katalysatormassenverhéltnisses zustande. Die
Stabilitat des Katalysators zeigte zwar eine erheblich geringere Desaktivierung als bei
Umgebungsdruck, jedoch wurde bei Driicken oberhalb von 10 bar wiederum eine Desak-
tivierung festgestellt. Es ist davon auszugehen, dass durch einen hoheren Wasserstoff-
partialdruck die Desaktivierung verringert wird. Durch den Entzug des Wasserstoffs
mittels der Membran wird die Desaktivierung erhoht. Auch der maximal mogliche Re-
aktionsdruck mit den Reaktormodulen war limitiert und zuséatzlich war das Verhéltnis
zwischen Katalysatormasse und Membranfliche nicht optimiert. Es ergab sich dadurch
eine geringe Abtrennung des Wasserstoffs. Mittels Abschétzung des optimierten Ver-
héltnisses und einer Simulation des Reaktors konnte eine optimierte Modulgeometrie
entwickelt werden. Mit diesem neuen Modul war es moglich bei hoheren Driicken eine
fast vollsténdige Abtrennung des Wasserstoffs sowie hohe Umsétze zu erzielen.

Zur Speicherung von Wasserstoff wurde das System Perhydro-Dibenzyltoluol verwen-
det. Dieser Wasserstofftrager bietet im Vergleich zu anderen Systemen Vorteile in der
Stabilitat, dem Handling und der Verfiigharkeit. Die Dehydrierung des Tragers findet
bei etwa 300 °C statt, wobei das Tragermaterial fliissig bleibt. Die Reaktion fithrt zur
Freisetzung groferer Mengen Wasserstoff, weshalb ein Zwei-Phasen-Gemisch entsteht
und eine starke Volumenzunahme wéhrend der Reaktion stattfindet. Um diesem Ver-
halten Rechnung zu tragen wurde ein Reaktorkonzept mit einem sich weitenden Quer-
schnitt und Umlenkungen zur besseren Phasenkontaktierung des Katalysators getestet.
Dabei wurden zwei Geometrien sowie die Stromung am Katalysatorbett untersucht. Zur
Analyse der fliissigen Produkte wurde eine HPLC-Methode entwickelt, welche die Auf-
trennung der Zwischenprodukte ermoglicht. Eine Analyse der Nebenprodukte mittels
HPLC ist bisher nicht moglich.

Bei den Versuchen mit einem kommerziellen Katalysator konnten gute Wasserstoftfrei-
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setzungsraten erzielt werden, wenngleich die Reaktorgeometrie nicht optimal genutzt
werden konnte und somit die maximalen Dehydriergrade limitiert blieben. Eine weitere
Erhohung der Verweilzeit war aufgrund des technischen Aufbaus nicht moglich. Aus
den gewonnenen Daten konnte eine Optimierung einer einfachen Literaturkinetik von
Preuster vorgenommen werden [48]. Aufgrund der angewandten hohen Reaktionstempe-
raturen war die Nebenproduktbildung mit allen untersuchten Katalysatoren sehr hoch,
was zu einer Verfarbung der Reaktionsprodukte fiihrte. Damit ist die bend6tigte hohe
Rezyklierbarkeit des Wasserstofftragers nicht mehr gegeben. Selbst mit dem kommer-
ziellen Katalysator wurde die Nebenproduktbildung beobachtet. Bei dem Katalysator
handelt es sich um ein Kern-Schale-System, welches zur Verwendung fiir den Reaktor
zerkleinert werden musste. Die dabei wieder zur Verfiigung stehenden sauren Zentren
des Trégers sind hauptséachlich fiir die Bildung der Nebenprodukte verantwortlich. Es
wurde deshalb vorgeschlagen eine angepasste Partikelgrosse im Rahmen zukiinftiger
Projekte praparieren zu lassen.

Das Reaktorkonzept einer mikrostrukturierten Ronde mit einem Katalysatorbett war
nur bedingt tiberzeugend. Die Warmeitibertragung wird zwar verbessert, Verweilzeitver-
halten und Nutzung des Katalysatorbetts erwiesen sich jedoch als problematisch. So
konnte zwar die Stabilitat des Bettes durch eine Vertiefung der Mikrostruktur verbessert
werden, jedoch war ein relativ hoher Druckverlust feststellbar. Bei einem ausreichend
dicht gepacktem Bett war die Produktverteilung auf die zwei Auslésse des Reaktors
gleichmafig, weshalb die Nutzung des Katalysators als gleichmafig eingestuft wurde.
Jedoch erwies sich die Montage und Bettbefiillung als schwierig. Hierbei fithren Par-
tikel auf der Oberfliche der Mikrostruktur zu Bypédssen im Reaktor. Dies fiihrte zu
Stromungskanélen fiir das Gas und die Fliissigkeit. Weiterhin fiihrte die Bildung des
Wasserstoffs auch zur Verdampfung des Wasserstofttragers, wodurch die Verweilzeit
weiter sank. Die effektive Verweilzeit ldsst sich also nicht genau angeben. Dies zeigt
sich zudem aus der Auswertung der Versuche der Gasphasendehydrierung von Methyl-
cyclohexan. Insbesondere die Beobachtung der Stromung mit dem Glaseinsatz fithrte
beim Aufheizen zu Undichtigkeiten und Glasspriingen, welche erheblichen Mehrauf-
wand wahrend der Versuche verursachten.

Fiir das Membranreaktorkonzept konnte ein beinahe optimaler Betriebspunkt gefunden
werden. Somit ist das Konzept einer Warmespeicheranwendung moglich. Forschungs-
bedarf besteht weiterhin vor allem bei der Langzeitstabilitdt des Katalysators und der
Membran. Die Regeneration des Katalysators fithrt zu einer Degradation der Membran

nach einigen Zyklen. Hier sollte konsequent eine optimale Regeneration entwickelt wer-
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7 Zusammenfassung und Ausblick

den, die bei méglichst milden Konditionen ablauft. Fiir die Anwendung muss ein Scale-
up unter Berticksichtigung optimaler Katalysatornutzung und der Wérmeintegration
fiir die jeweilige Anwendung erfolgen.

Die Wasserstofffreisetzung aus dem LOHC wurde bisher nicht so weitreichend unter-
sucht wie das Membranreaktorkonzept fiir die Warmespeicheranwendung. Hier kann
auch tiber die Verwendung einer Membran zur Abtrennung des Wasserstoffes nachge-
dacht werden. Ob dies in-situ notwendig ist, ist jedoch zu hinterfragen, da die Fliissig-
phase moglicherweise die Hy-Abtrennung beeinflusst. Zur Aufreinigung des Wasserstoffs
ist die Verwendung einer Membran auf jeden Fall eine vielversprechende Option. Mit
dem Rondenreaktorkonzept konnte bisher nicht ausreichend gut gezeigt werden, dass
die Verbesserung des Warmetransports durch die Mikrostrukturierung klar wird. Ei-
ne Verbesserung der Katalysatorbenetzung und der Reaktormontage miissen erreicht
werden. Fine Verdnderung der Auslass- als auch Einlassgeometrie und der Dichtung

erscheinen sinnvoll.
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8 Anhang

8.1 Abkiirzungsverzeichnis

Abkiirzung Name

CHP Chemical Heat Pump, chemische Warmepumpe
DAD Diode Array Detektor

DBT Dibenzyltoluol

GGW thermodynamisches Gleichgewicht

HPLC High Pressure Liquid Chromatographie

LOHC Liquid Organic Hydrogen Carrier

LORC Liquid Organic Reaction Cycle

NEC N-Ethylcarbazol

PEM Proton Exchange Membran, Protonenaustausch Membran
PH-DBT Perhydro-Dibenzyltoluol

RI Refraction Index, Berechungsindexmesser
SOFC Solid Oxide Fuel Cell

TES Thermochemischer Energiespeicher

TOF Turn over frequency, Umsetzungsrate

tos time on stream, Nutzungsdauer Katalysator
VWZ Verweilzeit
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8.2 Formelverzeichnis

Formelzeichen Name Einheit
A Fliche m?

c Konzentration mol m 3
d Durchmesser m

D Diffusionskoeffizient m? s~!
Ey Aktivierungsenergie kJ mol~!
h Hohe m

j Flux mol m—2 s~ !
k Reaktionsrate divers

k, Stoffiibergangskoeffizient m? s~!

K Adsorptionskonstante bar

Keq Gleichgewichtskonstante bar—3

L. charakt. Lange m

m Massenstrom kg s7!

N Molenstrom mol s~!

p Druck Pa, bar
Q Permeanzfaktor mol s™' m~2 Pa™"
S Selektivitét -

S Dicke m

r Radius m

R universelle Gaskonstante J mol~! K1
timod Verweilzeit kg s m~3
T Temperatur K

u Geschwindigkeit m st

X Umsatz -

y Molanteil -

o Dehydriergrad -

s Permeanz mol s™' m~2 Pa™"
I1 Permeabilitit mol s™' m~! Pa™"
n Effizienz -

r Flissigkeitsanteil -

0 Bedeckungsgrad -

w Faktor Adsorption -

T Verweilzeit S
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8.3 Anhang A-zusétzliche Versuchsdaten

8.3 Anhang A-zusatzliche Versuchsdaten

8.3.1 Mikrofestbett-Versuchsreihen

In der folgenden Tabelle sind alle Versuche aufgelistet, welche zur Anpassung der Pa-
rameter in Abschnitt 3.5 verwendet wurden.

Versuch Verweilzeit Druck Temperatur Umsatz

- kg s m™3 bar °C -

2 84 10 350 0,319
2 84 10 350 0,319
2 84 10 320 0,0911
2 84 10 320 0,0911
2 84 10 340 0,153
2 84 10 340 0,153
2 84 10 360 0,3
2 84 10 360 0,3
5 147 1 350 0,949
5 147 2,25 350 0,898
5 147 2 320 0,73
5 147 2 320 0,68
5 147 2,05 330 0,76
5 147 2,05 330 0,747
5 147 2,1 340 0,82
5 147 2,1 340 0,76
5 147 2,12 350 0,834
5 147 2,12 350 0,77
5 147 2,18 360 0,835
5 147 2,11 360 0,781
5 147 2 350 0,742
5 147 2 350 0,672
6 152 22 350 0,923
6 152 2,2 350 0,904
6 152 2,3 370 0,955
6 152 2,24 370 0,877
7 93 3,06 350 0,87
7 93 2,99 350 0,79
7 93 2,67 320 0,55
7 93 2,62 320 0,493
7 93 2,84 340 0,717
7 93 2,79 340 0,676
7 93 3 360 0,821
7 93 2,92 360 0,746
7 93 3,11 380 0,812
7 93 2,85 380 0,7
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0,224
0,375
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8.3 Anhang A-zusétzliche Versuchsdaten

8.3.2 Perhydro-Dibenzyltoluol Versuche

In der Tabelle sind alle Versuche, die mit Perhydro-Dibenzyltoluol und dem Ronden-
reaktor durchgefithrt wurden, dargestellt.

Versuch Katalysator Partikelgrofle Temperatur Verweilzeit
- - m °C s
Versuch 1 1 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 200-320 57-114
Versuch 2 0,5 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 300-320 57-114
Versuch 3 0,5 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 300-340 57-114
Versuch 4 0,5 wt.-% Pt/Aly03 100-200 350 57
Versuch 5 1 wt.-% Pt/Al,03 200-300 350 57-228
Versuch 6 0,5 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 350 114-228
Versuch 7 0,5 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 350 114-228
Versuch 8 0,5 wt.-% Pt/Al,O3 200-300 350 114
Versuch 9 0,5 wt.-% Pt/Al,03 100-200 350 114
Versuch 10 0,5 wt.-% Ru/Al,O3 100-200 350-362 114
Versuch 11 0,5 wt.-% Pt/Al, O3 100-200 350 114-228
Versuch 12 1 wt.-% Pt/Al,O3 100-200 350 114-228
Versuch 13 0,5 wt.-% Pt/AlyO3 100-200 310-350 114-228
Versuch 14 1 wt.-% Pt/Al,03 100-200 290-335 114-228
Versuch 15 1 wt.-% /Al O3 100-300 350 114-228

Tabelle 8.2: Versuche zur PH-DBT Dehydrierung
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8.3.3 Verenagas-Versuche

Die Versuche mit Verenagasflaschen wurden bei Bedingungen geméss Tabelle 8.3 durch-
gefiihrt. Aufgrund der geringen verfiigharen Menge wurde nur eine begrenzte Anzahl
an Versuchen durchgefiihrt.

Retentatdruck Permeatdruck Gesamtfluss Temperatur

bar bar 1 min—! °C
10 1 5 400
45-50 10-20 15 400

Tabelle 8.3: Versuchsbedingungen der Versuche mit Modul C1 und Verenagasflaschen

Die Zusammensetzung des Gases wurde mittels Gaschromatographie bestimmt, siehe
Tabelle 8.4.

Messung H, CO; CO N, Methan
Flasche 74,71 095 1,23 1,55 2231
Permeat 1 99,6 0,05 - 0,25 0,06

Tabelle 8.4: Zusammensetzung der Verengasflaschen gemass Gaschromatographieana-
lyse
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8.3.4 Abschatzung Stofftransport und Stromungsverhalten

Die fiir die im Folgenden durchgefiihrte Berechnungen bendétigten Stoffdaten bzw.
Randdaten sind in der Tabelle 8.5 zusammengefasst.

Methylcyclohexan PH-DBT

Diffusionskoeffizient / m? s™! 1,5107° 2107
Diffusionskoeffizient Knudsen / m? s™* 9.8 107° -
kin. Viskositat / m? s~ 1,5 107° 2,6 1074
d, /pm 250 150
Porositat € / - 0,5 0,325
Tortusitat 7, / - 3 3
Dichte Katalysatorbett /kg m~—3 1000 500
Mikrofestbett Rondenreaktor

Lange Reaktor / mm 39,5 161
Hohe Kanal / mm 0,5 1,2
Breite Kanal / mm 1,45 1,15

Tabelle 8.5: Stoffdaten zur Berechnung der Kennzahlen der Stofftransportlimitierung

Fir den Radialflussreaktor wurden beide Betriebsarten angefiihrt. Sowohl die Ver-
wendung in der Gasphase als auch die Betrachtung mit fliissigem Reaktand. Da sich
der Querschnitt iber die Reaktorlange dndert, wurde ein mittlerer Querschnitt zur Be-
rechnung verwendet. Die Lange wurde analog zu den Werte aus Kapitel 6.1 aufgrund
der Umlenkungen und Zusammenfiihrungen gewéhlt.

8.3.4.1 AuBerer Stofftransport

Fiir den Fall des Katalysatorbetts fiir die Mikrofestbettmodule kann es zu Konzentra-
tionsgradienten in der Gasphase kommen. Das Kriterium nach Mears et al. iiberpriift,
ob es zu einer Limitierung der Reaktion durch den Transport in der Gasphase kommt
[163]. Die Berechnung der Kennzahl erfolgt geméss der Formel:

reffdp
2(1 — E)ﬂCO - /77/ ( )

Die dazu benétigten Stoffdaten sind in Tabelle 8.5 wiedergegeben. Der Stoffiiber-
gangskoeffizient wird folgendermafien berechnet:

D;
B8 =—=S5h (8.2)
dp
Die dazu benétigte Sherwoodzahl kann geméss der folgenden Gleichung berechnet
werden:

Sh=2+1,9Re%’S33 (8.3)
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MCH Mikrofestbett MCH Ronde PH-DBT Ronde

Reaktortemperatur / °C 350 350 300
Reaktordruck / bar 9 1 1

tmod / kg s m™3 bzw. s 250 250 114
co / mol m~3 121 13 2488
resp / mol kg™t s 0.27 0.29 0.04
Sherwood 5.7 3.3 2

linke Seite Kriterium 0.003 0.02 0.09

Tabelle 8.6: Abschatzung moglicher duflerer Stofftransportlimitierung in den Systemen
MCH und PH-DBT.

Das Mearskriterium wurde entsprechend fiir beide in dieser Arbeit betrachteten Re-
aktionen ausgewertet. Fiir den Membranreaktor berechnet sich der Wert zu etwa 0.02.
Dieser Wert ist hoher als die Werte von Kreuder [14], da die verwendete Reaktionsge-
schwindigkeit etwas hoher ist. Die Reaktion ist aber nicht durch dufleren Stofftransport
limitiert.

Fiir die Reaktion mit PH-DBT ergeben sich dhnlich kleine Werte. Zur Berechnung wur-
de der Transport in der Fliissigphase betrachtet. Auch hier scheint die Diffusion in der
Grenzschicht ausreichend schnell zu sein.

8.3.4.2 Innerer Stofftransport

Das Weisz-Prater-Kriterium betrachtet den Stofftransport im Inneren des Katalysator-
partikels.

U —

Te f fd;Q)
<0,6 8.4
4(1 — e)Deffco - ( )
Dabei wurde der Diffusionskoeffizient D.ss in der Pore des Katalysatorpartikels in
Abhéangigkeit von Porenradius, Porositdt und Tortuositat berechnet:

Deff = Dpore — (8.5)
P

Die Ergebnisse sind in Tabelle 8.7 zusammengestellt. Fiir die Betrachtung mit Ka-
talysator 1 fiir die Mikrofestbett- und Membranmodule berechnet sich dieser Wert zu
etwa 1.3 bzw. 0.13 bei hoheren Driicken. Dies zeigt eine Limitierung durch den inneren
Stofftransport bei niedrigen Driicken. Es verbleibt aber eine recht hohe Unsicherheit
bei der Schétzung des effektiven Diffusionskoeffizienten und weiterhin. Der Diffusions-
koeffizient in der Pore (Dp,..) wurde analog zu Kreuder abgeschitzt. Es gilt folgende
Gleichung;:

1
DPore = 1 1 (86)

Dxnudsen DycH

156



8.3 Anhang A-zusétzliche Versuchsdaten

MCH Mikrofestbett MCH Ronde PH-DBT Ronde

co / mol m™ 121 13 2488
Desr / m? st 5.5 1077 551077 2107°
linke Seite Kriterium 0.13 1.3 0.04

Tabelle 8.7: Abschatzung moglicher auflerer Stofftansportlimitierung in den System
MCH und PH-DBT.

Fiir diese Berechnung wurde der Knudsendiffusionkoeffizien wie in Tabelle 8.5 ab-
geschétzt. Bei diesen Werten gibt es leichte Unterschiede im Vergleich mit der Arbeit
von Kreuder, welche aus leicht unterschiedlichen Reaktionsbedingungen und Stoffdaten
resultieren. Jedoch kam auch Kreuder zu der Annahme, dass die Reaktion nicht durch
den inneren Stofftransport limitiert ist.

Fir die Schiittung mit Katalysator 2 fiir PH-DBT berechnet sich der Wert zu etwa 4,59
10~2 unter der Annahme, dass sich der Diffusionskoeffizient im Partikel nicht dndert.
Somit sollte ein Einfluss des inneren Stofftransports ausgeschlossen sein.

8.3.4.3 Dispersion und Verweilzeitverhalten

Abschliessend soll noch fiir beide Reaktortypen (Membranmodul und Ronde), die Riick-
vermischung im Katalysatorbett anhand der Bodensteinzahl verglichen werden.

Die Bodensteinzahl ist definiert als:

ul

Bo —
°~ D..

(8.7)

Sie betrachtet das Verhéaltnis zwischen konvektiven Stofftransport zu diffusiven Riick-
vermischung in axialer Richtung [164]. Dazu werden zusétzlichen die beiden tau in radial
und axialer Richtung mit angegeben:

l
onv — — 8.8
Tk - (8.8)
l2
Tdif fazial = D_ (89)
12
Tdif fradial = 75 (8.10)

m

Damit lasst sich die axiale Dispersion mit dem Faktor y geméss Taylor und Aris et
al. (vgl.[164]) wie folgt ausdriicken:
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Tabelle 8.8: Kennzahlen der Reaktoren beziiglich Verweilzeitverhalten.

- Membranreaktor Ronde; Rondegy,,
Tkonv /| S 0,14 110 1,31 1073
X/ - 3,910°8 3,82107% 3,8210°8
Thonv | S 40 1,56 108 1,25 10*
Trad | S 0,1 40 3,21073
Bo / - 282 1,5 107 8,7 108

d2
Daa: — Dm +X Kanal

Dy,

(147 — 44¢)? (a* + b*)?

X:

315 384c?

ab 4 b6

(8.11)

(8.12)

Zur Berechnung wurde die Geschwindigkeit u aus der Leerrohrgeschwindigkeit be-
rechnet, analog zu Kapitel 6.1. Die Ergebnisse sind in Tabelle 8.8 aufgefithrt. Fir das
Mikrofestbett bzw. Membranmodul ergeben sich Bodensteinzahlen, die deutlich iiber
100 liegen. Danach kann die Riickvermischung in den Reaktoren vernachlassigt werden.
Fiir den Rondenreaktor ergeben sich bei dieser Betrachtung sehr hohe Bodensteinzah-
len, die axiale Dispersion in diesem Reaktor scheint trotz Fliissigkeit und damit deutlich
geringerem Volumenstrom keinen Einfluss zu haben.
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8.3.5 Verweilzeitverteilung idealer Reaktormodelle

Aus Emig, Technische Chemie, fiir verschiedene ideale Reaktormodelle und Stréomungs-
formen zum Vergleich mit den Messungen [164].

1.0 - B et
/7
0.8 c
‘ol
)
d
0.6 li
Py I
= I
[T IN
0.4 N
/.
/’ ! Laminarer Reaktor
, ——CSTR
0.2 1 ’o - - - CSTR Kaskade n=5
A e CSTR Kaskade n=20
/ .
0.0 L : . . T . )
0 1 2 3 4

Abbildung 8.1: Verweilzeitverteilung verschiedener Reaktortypen. CSTR sowie CSTR
Kaskade und einem laminaren Strémungsprofil.
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8.4 Anhang B MATLAB Programme

8.4.1 Parameterschatzung
8.4.1.1 Programmaufruf

function [m,T,u]l = PFRfit(l,b,h,pda,x,p,T0,V0ges,tos,parameter)
%Einfacher isothermer PFR fr Reaktionen
% Eingangstrme werden vorgegeben, die Kinetik aus weiterer Funktion kann
%angepasst werden
global M
global R
%% Aufstellen Startvektor fr DGL
yO=zeros(7,1);
% Konzentrationen [mol/m3] c_i = p_i/(R*T) = x_i*pG*(R*T)
y0(1:4) = xxp/(R*TO0); %Eingangskonzentrationen [mol/m~3]
yo(6) = TO; % Temperatur [K], 6. Zeile
% Strmungsgeschwindigkeit [m/s], 7. Zeile
%Gesamtvolumenstrom bei p,T im Reaktor [m~3/s]

gf =V0ges*T0/273.15%(1%x10°5/p);

gqsf = hxb; % Strmungsquerschnittsflche [m2]
u0 = gf/qgsf; % u [m/s]
yo(7) = u0;

tspan=linspace(0,1,1000);
options=odeset ('AbsTol',1e-9, 'RelTol',le-7);
[t,xal=o0de45(@pf,tspan,y0,options);
%% DGL in Funktion pf
function dndt=pf(t,n)
dudz=R*n(6)/p*sum(-KinetikLHHWfit (n(1:5) ,n(6) ,p,tos,parameter).*pda);
dndt=[1/n(7)*(-KinetikLHHWfit (n(1:5) ,n(6),p,tos,parameter).*pda...
- n(1:5).%dudz);% [mol/m"3 s]
0
R*n(6)/p*sum(-KinetikLHHWfit (n(1:5) ,n(6) ,p,tos,parameter).*pda);
% nderung der Strmungsgeschwindigkeit [1/s]

1;
end
% Endwertbergabe
u=xa(:,7);
T=xa(:,6);
m=xa(l:end,1:5); % Ausgangs Massenanteile

end

function [alpha,Umsatz_H18DBT,Umsatz_H12DBT,Umsatz_H6DBT] =...

PFR_DBTfit (TO,MO,mkat ,parameter)
%Einheiten: 1l=m; d50=mm; h=mm; eps=keine;mKat=g; p=bar; TO0=K; M0=g/h; tau=h
R=8.314;

% Ronde 1
%  mKat=0.4524/1000/4;
% 1=0.162;

% h=1.2e-3;
% d50=1.15e-3;
% Ronde 2

mKat=mkat/1000/4;

1=0.162;

h=1.2e-3;

d50=1.15e-3;
%Dichte aus Korrelation
Arho=1.1005251;
Brho=-0.0006384;
rho=(Arho+Brho*T0)/290.52%1076; Y%molare Dichte in mol/m~3
pda=mKat/(1*h*d50); % gKat/m"3
eps=0.5;
%% Aufstellen Startvektoren fr DGL
y=zeros(5,1);
% Molanteile

y(1) = 1; % 1=H18-DBT

y(2:5) = 0; % 2=H12-DBT, 3=H6-DBT, 4=HO-DBT,5=H2
yO=zeros(6,1);

yO=y.*rho;

%Gesamtvolumenstrom bei p,T im Reaktor [m~3/s]
gf = MO/4/(rho*290.52%3600);
%Massenstrom/(molare Dichte*molare Masse*Umrechnungsfaktor h:s)
qsf = 4*h*d50%*eps; % Strmungsquerschnittsflche [m2]
u0 = gf/qsf; YLeerrohrgeschwindigkeit u [m/s]
y0(6)=0; % Volumenstromgas
tspan=linspace(0,1,100);
options=odeset ('AbsTol',le-9, 'RelTol’',le-7);
[t,xal=o0de45(@pf,tspan,y0,options);
function dndt=pf(t,n)
gg=n(5)*n(6)*2.02; % kg/s gf i kg /s bei freiem Querschnitt
gf1=M0/4/3600; %kg s
volv=-0.026+0.157*((gfl)/(gg))~0.24;
if volv>1
volv=1;
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end
u=gf/(gsf*volv);
dndt=[(KinetikLOHCfit(n(1:5),TO,parameter)*pda)/u;
R*TO/1eb5*sum(KinetikLOHCfit (n(1:5) ,TO,parameter).xpda)*qsf];
%dndt=(KinetikLOHCLit (n(1:4),TO)*pda)/(u0); % Ohne
% Geschwindigkeitsnderung %[mol/m~3];
end
m=xa(l:end,1:5); %.*R.*T(end)./p; %Ausgangs Massenanteile
ul=gf./(qsf.*(-0.026+0.157.%((M0/4/3600)./(xa(:,5).*xa(:,6)%*2.02)).70.24));
Vend=gf;
for i=1:4
n_i(1:length(m),i)=m(1:end,i).*Vend;
end
Umsatz_H18DBT=(n_i(1,1)-n_i(end,1))/n_i(1,1);
Umsatz_H12DBT=((n_i(1,1)-n_i(end,1))-n_i(end,2))/(n_i(1,1)-n_i(end,1));
Umsatz_H6DBT=((n_i(1,1)-n_i(end,1)-n_i(end,2))-n_i(end,3))/...
(n_i(1,1)-n_i(end,1)-n_i(end,2));
alpha=(3*n_i(end,2)+6*n_i(end,3)+9*n_i(end,4))/(9*%n_i(1,1));
end

function [] = Fitkg()

% Schaetzung von k_g Berechnungsformel nach Modell Boeltken et al.

% Einlesen Daten

filename='G:\Gesamtmodell\Membrantransport.xlsx';

sheet='Auswertung kg Rckwrts';

% Einlesen kg aus Rckwrtsbetrachtung

x1Range='D15:D82";

kgall=xlsread (filename ,sheet,x1Range); % m~3 s”-1

% Einlesen der Hhe des Bettes

sheet='Mischungsmessungen';

x1Range='R15:R82"';

hall=xlsread(filename,sheet,xlRange); % m

% Einlesen der Lnge des Bettes

sheet='Mischungsmessungen';

x1Range='S15:582";

lall=xlsread(filename,sheet,xlRange); % m

% % Einlesen der VO

% sheet='Mischungsmessungen';

% x1lRange='D15:D82"';

% VOall=xlsread(filename,sheet,xlRange)*10°-6/60; % m

% Einlesen Reynoldszahl

sheet='Kennzahlen Messungen';

x1Range='P17:P84"';

Reall=xlsread(filename,sheet,xlRange); %m~3/s

% Einlesen Schmidtzahl

sheet='Kennzahlen Messungen';

x1Range='Q17:Q84";

Scall=xlsread (filename,sheet,x1lRange); %m~3/s

% Einlesen Diffkoeffizient

sheet='Kennzahlen Messungen';

x1Range="'K17:K84"';

Dijall=xlsread(filename,sheet,xlRange); %m~3/s

Ausschneiden der richtigen Werten, Ausblenden von Werten

Dij=Dijall;

h=hall;

1=1all;

Re=Reall;

Sc=Scall;

kg=kgall;

%V0oges=V0all;

% Ausblenden von Werten gemss Tabelle Anpassen
Dij=vertcat(Dijall(1:8),Dijall(21:28),Dijall(37:44),Dijall(53:end));
h=vertcat(hall(1:8),hall(21:28) ,hall(37:44) ,hall(53:end));
l=vertcat(lall(1:8),1all(21:28),1a11(37:44),1all(53:end));
kg=vertcat (kgall(1:8) ,kgall(21:28) ,kgall (37:44) ,kgall(53:end));
Re=vertcat (Reall(1:8),Reall(21:28) ,Reall(37:44) ,Reall(53:end));
Sc=vertcat (Scall(1:8),Scall(21:28),Scall(37:44),Scall(53:end));

% Optimierung Parameterschtzer

x0=[0.662 0.5]; % Anfangswerte der Parameter

options=optimoptions('lsgnonlin','TolFun',le-9, 'MaxIter',10000, ' 'TolX',1e-9);

1b=[0 0 0];

ub=[10 10] ;

%% Aufruf Schtzer
[x_sol,resnorm,residual,exitflag,output,lambda, jacobian]=...

l1sqnonlin(@(x)fitfit(x),x0,1b,ub,options);
mt=mean (kg) ;
smt=sum((kg-mt) . 2);
sr=sum(residual.”2);
rsquare=1-sr/smt;
xx=statistik(x_sol,residual, jacobian,0.95);

B b

sol=(x_sol(1).*Re. (x_s01(2)).%Sc.~(0.33)).*Dij./1;
figure (2)
plot(kg,sol,'s',axis,axis,axis,axis*0.8,axis,axis*1.2);
% Anpassungsfunktion fr k_g=Diff/h*Re”a*Sc”b

function[F]= fitfit(x)

y=(x(1) .*Re. (x(2)).*Sc.~(0.33)).%Dij./1;

F=kg-y;

end
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8.4.1.2 Kinetik Modelle

function [r] = KinetikHPfit(m,T,p,tos,parameter)
%Kinetik nach HP mit Parameter aus gefitteten Daten
global M

global R %Kinetik in mol/gkat s

p=p*10~-5;

Keq=3600%exp (-217650/8.314*(1/T-1/650));

%Parameter fr Anpassung Frequenz und Akt.
kr=parameter (1) ;

B=7.96736441613294; ,B=parameter (2);
k=kr.*exp(B.*(1-617.2./T))*1000;

% Fr Druckabhngigkeit Original Parameter Khh=0.09%p~2;
Kt=1.02;

Khh=parameter (2)*p~2;

%Kt=parameter (3);

%Desaktivierung %td=0;
td=0.433176272861302%2.17*exp(-p/1.29221);

ptol=m(2)*R*T*10"-5;
ph=m(3) *R*T*10"
pmch=m (1) *R*T*10~-5;
r(1)=k*(pmch-(ph~3*ptol/Keq))/...
((pmch+Kt*ptol)*(1+(Khh*ph)~(0.5)))*x(1-tos*td);
r(2)=-k*(pmch-(ph~3*ptol/Keq))/...
((pmch+Kt*ptol)*(1+(Khh*ph)~(0.5)))*(1-tos*td);
r(3)=-3*k*(pmch-(ph~3*ptol/Keq))/...
((pmch+Kt*ptol)*(1+(Khh*ph) ~(0.5))*(1-tos*td));
r(4)=0;
r(5)=0;

r=r';

end

function [r] = KinetikLHHWfit(m,T,p,tos,parameter)
%Kinetik in mol/gkat s, Kinetik LHHW nach Usman
global M

global R

p=p*107-5;

Keq=3600*exp (-217650/8.314%(1/T-1/650)) ;
%Anpassung Frequenzfaktor und Akt.
kO=parameter (1); %k6=parameter(2);

% Nur Anpassung Frequenzfaktor nach Desakt.
k6=6.31236297608264;

k1=kO*exp (k6*(1-617.2/T))*1000;

k2=40.9;

k3=22.2;

%Druckanpassung

%0riginaldaten %k5=-24; k4=6.69%exp(k5*(1-617.2/T));
k4=parameter (2)*exp (-parameter (3)*(1-617.2/T));

% kd=kd*exp (k5*(1-617.2/T))

%td=parameter (3)*2.17*xexp(-p/1.29221);
td=0.433176272861302%2.17*exp(-p/1.29221);

ptol=m(2)*R*T*10"-5;
ph=m(3)*R*T*10" -5
pmch=m (1) *R*T*10"-5;

r(1)=k1*k2*pmch.*(1-ptol.*ph. 3/ (pmch*Keq))./...
(1+k2.*pmch+k3.*ptol+k4.*ptol*ph. 2)*(1-tos*td);
r(2)=-ki1*k2*pmch.*(1-ptol.*ph. 3/(pmch*Keq))./...
(1+k2.*pmch+k3.*ptol+k4.*ptol*ph. 2)*(1-tos*td);
r(3)=-3*k1*k2*pmch.*(1-ptol.*ph. 3/ (pmch*Keq))./...
(1+k2.*pmch+k3.*ptol+k4.*ptol*ph. 2)*(1-tos*td);
r(4)=0;
r(5)=0;
r=r';
end

function [r] = KinetikLOHCfit(m,T,parameter)
%Kinetik nach Preuster
R=8.314; % J/(mol*K)
r=zeros (4,1);
%Parameter
a=2;%a=parameter (7);
b=2;%b=parameter (8);
c=2;%c=parameter (9);
kOl=parameter (1); %k01=125; % [k1]l=(mol/(gKat*s))*(m~3/mol) a
Ea1=119000; %Eal=parameter(4); % J/mol

kO2=parameter (2); %k02=125; % [k11=(mol/(gKat*s))*(m~3/mol) a
Ea2=parameter (5); %Ea2=119000; % J/mol
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kO3=parameter (3); %k03=125; % [k1]=(mol/(gKat*s))*(m~3/mol)"a
Ea3=parameter (4);%Ea3=119000; % J/mol
k1=kO1*exp (-Eal/(R*T)); % [k1]=(mol/(gKat*s))*(m~3/mol) a

k2=k02+*exp (-Ea2/(R*T)) ;
k3=k03*exp (-Ea3/(R*T));

r(1)=-ki1*(m(1)) a; % [rl=mol/(gKatx*s)

r(2)= k1*(m(1)) a-k2*(m(2)) b;

r(3)= k2*(m(2)) " b-k3*(m(3)) ¢

r(4)= k3*(m(3))"c;

r(5)=3*kix(m (1)) a+3*k2*(m(2)) "b+3*k3*(m(3)) "c;
end

8.4.1.3 Reaktorsimulation

function[Umsatz,Abtrenngrad]=SimReakt (no,mod,p,TO,taumod)
%% Globale Parameter
global R % allgemeine Gaskonstante [J/(mol K)]
global M ) Molmasse aller Spezies [kg/mol]
R = 8.314; % [J/(mol K)]
M = [98.19;92.14;2.02;28.01;2.02]; % [g/mol]
%% Variablen zur Berechnung
%#T0=623; %Reaktionstemperatur in K
%p=9%10"5;%Gesamtdruck Feed/Retentat Pa
switch mod
%Einzelne Module fr Anpassung mit Matlab mit Switch fr jedes Modul
%Katalysatormasse im Reaktor [kgl, 1 Lnge des Kanals [m]
% h b Kanalhhe und -breite der unbeschichteten Kanle [m]
case 'A'
cat=0.2815/1000; % Membran A
Qo=1;
Eam=1;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'B'
cat=0.2897/1000; % Membran B,
Q0=1;
Eam=1;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'C'
cat=0.2228/1000; % Membran C
Q0=0.0522;
Eam=19106;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03;% 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'D'
cat=0.1352/1000; % Membran D
Q0=0.0432;
Eam=16745;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'Al'
cat=0.1355/1000; % Membran A1l
Q0=0.009;
Eam=10549;
1=0.02; % 20mm
h = 1e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'A2'
cat=0.221/1000; % Membran A2
Q0=0.0315;
Eam=11994;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'A3'
cat=0.2076/1000; 7% Membran A3
Q0=0.00713;
Eam=6234;
1=0.02; % 20mm
h = 2e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'A4'
cat=0.1115/1000; % Membran A4
Q0=0.016;
Eam=10047;
1=0.02; % 20mm
h = 1e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'A5'
cat=0.1073/1000; %Membran A5 Hydrogenius Katalysator keine Kinetik!
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Q0=0.016;
Eam=10047;
1=0.02; % 20mm
h = 1e-03; % 2mm
b = 4.5e-03; %4.5mm Annahme 1 Kanal
case 'Bl'
cat=0.1839/1000;
Q0=0.0159;
Eam=11000;
1=0.04;
h=0.5e-3;
b=9e-3;
case 'B3'
cat=0.1839/1000;
Q0=0.0159;
Eam=11000;
1=0.04;
h=0.5e-3;
b=9e-3;
case 'Ronde'
cat=0.4524/1000/4;
%cat=0.609/1000/4;
Q0=0;
Eam=0;
1=0.162;
h=1.2e-3;
b=1.15e-3;
case 'Membran'
cat=0;
Q0=0.0132;
Eam=10600;
1=0.02;
h=2e-3;
b=4.5e-03;
case 'Berty'
cat=0.6;
1=0.02;
h=1e-3;
b=4.5e-03;
end
if cat ==
VOa=taumod; % taumod Eingangsparameter als Gesamtfluss setzen
VOges=V0a*10~-6/60; %Volumenstrom H2 % m~3/s
x= [0.35 0 0.65 0];
else
%Eingangskonzentration: x = Molanteil [-]
% Spezies 1 2 3 4
% MCH TLU H2 N2
x=[0.7 0 0 0.3];
%Eintrittsvolumenstrom MCH und N2 [m~3/s STP]
VO_pkt_MCH = cat/taumod; %modifizierte Verweilzeit [kg*s/m"~3]
VO_pkt_N2 = VO_pkt_MCH * x(4)/x(1);
VOges=VO_pkt_MCH+VO_pkt_N2;
end
%% Reaktorparameter
qsf = h*b; % Strmungsquerschnittsflche [m2]
pda = cat/(qgsf*1); %Packungsdichte [kg/m®]
%% Aufruf Solver verschiedene Versionen
%1- PFR - isothermer PFR ohne Membran -
% Aufruf [m,T,u]=PFR(1,b,h,pda,x,p,TO,VO0ges);
%2- PFRm -isothermer PFR mit Membran -
% Aufruf [m,T,u,perm]=PFRm(1l,b,h,pda,x,p,TO,V0ges);
%3- PFRi -isothermer PFR mit Rcklaufverhltnis R und Membran
% Aufruf [m,T,u,perm]=PFRi(1,b,h,pda,x,p,T0,V0ges);
%4- PFRt -PFR mit Membran und Temperatur- =zeitabhngige Lsung
%5- CSTR -isothermer CSTR
% Aufruf [m,T,Vaus]=CSTR(taumod,cat,x,p,T0,VO0ges);
% wobei u=0; und perm=0; fr Lsung
switch no
case 1
[m,T,u]=PFR(1,b,h,pda,x,p,TO,V0ges);
perm=0;
case 2
[m,T,u,perm]=PFRm(1,b,h,pda,x,p,T0,V0ges,Q0,Eam);
case 3
[m,T,u,perm]=PFRi(1,b,h,pda,x,p,T0,V0ges);
case 4
[m,T,u,perm]=PFRt (1,b,h,pda,x,p,TO,V0ges);
case 5
[m,T,Vaus]=CSTR(cat,x,p,T0,VOges); %Ausgabe in [Molanteil,K,mol/s]
u=0;
perm=0;
case 6
[m,T,u,perm]=ZDPFRM(1,b,h,pda,x,p,T0,V0ges);
case 7
[m,T,u,perm]=Memtren(l,b,h,x,p,T0,V0ges,Q0,Eam,factor);
case 8
[m,T,Vaus]=CSTRk(cat,x,p,T0,VOges);%Ausgabe in [Molanteil,K,mol/s]
u=0;
perm=0;
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end

%% Auswertung

if u==0;

n_i(1,:)=m(1,:).*Vaus(1);

n_i(2,:)=m(2,:).*xVaus(2);

else

% Berechnung von Molenstrmen im gesamten Reaktor [mol/s] STP
Vges=u.*bxh;% n_i=x*Vges*p/R/T

for i=1:4

n_i(1:length(m),i)=m(1:end,i).*Vges(l:end);

end

end

if perm(end) > 0

% Auswertung Membrangren Volumenstrom H2 Permeatseite
V_pktH2 = perm(end)*R*273.15/(1.013%1075); %[m~3/s STP]
Flux=perm(end);

deltap=m(end,3) .*R.*T(end); % Mittlere Druckdifferenz
Abtrenngrad=perm(end)/(perm(end) + n_i(end,3));

%Bilanzkontrolle
CBil = 7*n_i(1,1)+n_i(1,2)-(7*n_i(end,1)+7*n_i(end,2));%C-Bilanz:
HBil = 14*n_i(1,1)+2*n_i(1,3)-(14*n_i(end,1)... %H-Bilanz:

+8%n_i(end,2)+2*n_i(end,3)+2*perm(end));
else %Auswertung ohne Membran

%Bilanzkontrolle
CBil = 7*n_i(1,1)+n_i(1,2)-(7*n_i(end,1)+7*n_i(end,2));%C-Bilanz:
HBil = 14%n_i(1,1)+2#%n_i(1,3)-(14*n_i(end,1)... %H-Bilanz:

+8+n_i(end,2)+2*n_i(end,3)+2*perm(end));
Abtrenngrad=0;
end
‘%%Umsatzberechnung von MCH in Abhngigkeit der Lnge [-]
Umsatz=(n_i(1,1)-n_i(end,1))/n_i(1,1);
end

function [m,T,u,perm] = PFRm(1l,b,h,pda,x,p,TO,VOges,Q0,Ea)
% Eingangstrme werden vorgegeben die Kinetik aus weiterer Funktion kann
Jangepasst werden
global M
global R
%% Aufstellen Startvektor fr DGL
yO=zeros (7,1);
% Konzentrationen [mol/m3]
% c_i = p_i/(R*T) = x_i*pG*(R*T)
y0(1:4) = xxp/(R*T0); %Eingangskonzentrationen [mol/m~3]
% Temperatur [K], 5. Zeile
yo(6) = TO;
% Strmungsgeschwindigkeit [m/s], 6. Zeile
%Gesamtvolumenstrom bei p,T im Reaktor [m~3/s]
gf =V0ges*T0/273.15%(1x10°5/p);
% Strmungsquerschnittsflche [m2]

qsf = hxb;
u0 = gf/qsf; % u [m/s]
yo(7) = uo0;

% Membranabtrennung
Q=Q0*exp(-Ea/R/T0); %Permeanz[mol/s m~2 Pa"n]
nexp=0.5; 7 exponent sieverts
S=1;% Membrandicke [m] nicht 1 wenn QO in Abhngigkeit Dicke
pp=1*10"5; % Retentatdruck [Pa]
%% Berechnung Stofftransportlimiterung an Membran mit Faktor
kinvis=1.5E-05;
diff=1.5E-05;
Re=1*u0/kinvis;
Sc=kinvis/diff;
x_s01=[9.0290296336376 0.175565812654530];
factor=(x_sol (1) *Re~ (x_s01(2))*Sc~(0.33))*diff/1;
%% Initalisierung Solver
tspan=linspace(0,1,1000);
options=odeset ('AbsTol',1e-9, 'RelTol’',le-7);
[t,xal=ode45 (Qpf,tspan,y0,options);
%% DGL in Funktion pf
function dndt=pf (t,n)
Mem=-Membrankin3(n(1:5),T0,Q,nexp,S,pp,factor);%[mol/m~2 s]
dudz=R#*n(6)/p*(-sum(Kinetik(n(1:5) ,n(6),p).*pda)+ Mem(3)/h); %[1/s]
dndt=[1/n(7)*(-Kinetik(n(1:5) ,n(6),p) .*pda + Mem/h - n(1:5).*dudz);
% [mol/m~3 s]
0
R*n(6)/p*(-sum(Kinetik(n(1:5),n(6),p).*pda)+Mem(3)/h);
% nderung der Strmungsgeschwindigkeit [1/s]
1
dndt (5)=Mem (5) *b;
end
%% Endwertbergabe
u=xa(:,7);
T=xa(:,6);
m=xa(l:end,1:4);
perm=xa(l:end,5); % Permeatstrom mol/s
end

function [m,T,Vaus] = CSTR(cat,x,p,TO,VOges)
%Einfacher isothermer CSTR fr Reaktionen

165



8 Anhang

% Eingangstrme werden vorgegeben die Kinetik aus weiterer Funktion

%angepasst werden
global M

global R

V=cat; % Masse Katalysator
% Aufstellen Vektor fr DGL
yO=zeros(5,1);
y0(1:4) = x(1:4); YMolanteil anfang!
m_pkt=(VOges*y0 (1)*1e5/(R*273.15)*M(1)...

+V0ges*y0(4)*1e5/(R*273.15)*M(4))*10"-3;

yo0(5) = TO; 7% Temperatur [K], 5. Zeile
mO=zeros(4,1); % Massenanteile Eingang
mmO=sum (y0 (1:4) .*M(1:4));
m0(1:4)=y0(1:4).%M(1:4)./(mm0);
y=linspace(0,y0(1),1000); % Molanteil MCH Ausgang
for i=1:length(y)
G(i)=CS(y(i));
end

a=find (G<0,1, 'first');
sol=y(a-1);

m=zeros (2,4);

[Soly,m(2,:),x_end]=CS(sol);
function [F,xm,xmal=CS(y)

kann

xx=(y0(1)-y)/(3%y0 (1) *y+y0(1)); %Berechnung Angenommener Umsatz

xm(1)=y;% Berechnung Molanteile ausgang
xm (2)=y0 (1) *xx/(1+3*y0 (1) *xx) ;

xm (3)=3*y0 (1) *xx/(1+3*y0 (1) *xx);
xm(4)=y0(4)/(1+3%y0 (1) *xx) ;

xmms=sum(xm(1:4)'.*M(1:4));%Unrechung in Massenanteile

xma (1:4)=xm(1:4)'.*M(1:4)./(xmms);

%Umrechnung in Konzentrationen! % Konzentrationen [mol/m3]
xms (1)=y*p/(R*xy0(5));% c_i = p_i/(R*T) = x_i*pG*(R*T)

xms (2)=xm (2) *p/ (R*y0(5));
xms (3)=xm (3) *p/ (R*y0(5));
xms (4)=xm (4)*p/ (R*y0(5));

ri=-Kinetik(xms',y0(5),p).*M*10"-3*%V; %kg/s

Fa=ri(1:4)-m_pkt*xma(1:4)'+m_pkt*m0(1:4);
F=Fa(1);
end
m(1,1:4)=y0(1:4);
m=m.*p./(R*xTO) ;
T=TO;

Vaus (1)=(VOges*y0 (1) x1e5/(R*273.15)+VOges*y0(4)*1e5/(R*273.15));

Vaus (2)=sum(m_pkt*x_end(1:4)'./(M(1:4)%107-3));
end

function [m,T,Vaus] = CSTRk(cat,x,p,TO,VOges)

%Einfacher isothermer CSTR als Kaskade Massenstrombezogen!

% Eingangstrme werden vorgegeben die Kinetik aus weiterer Funktion kann

%angepasst werden

global M

global R

Kaskaden=2; 7% Anzahl in Reihe geschalteter CSTRs

V=cat/Kaskaden; % Masse Katalysator

% Aufstellen Vektor fr DGL

yO=zeros(5,1);

yo0(1:4) = x(1:4); YMolanteil anfang!

m_pkt=(VOges*y0 (1)*1e5/(R*273.15)*M(1)...
+V0ges*y0(4)*1e5/(R*273.15)*M(4))*107-3;

% Temperatur [K], 5. Zeile

y0(5) = TO;
for j=1:Kaskaden
if j

mO=zeros(4,1); % Massenanteile Eingang
mmO=sum (y0 (1:4) .*M(1:4));
m0(1:4)=y0(1:4).%M(1:4)./(mm0) ;
ya=y0;

else
y=linspace (0,m(2,1),1000);
m0(1:4)=x_end; % Massenanteile Eingang
ya(1:4)=m(2,:);

end

for i=1:length(y)

G(i)=CS(y(i));

end

a=find (G<0,1,'first');

sol=y(a);

m=zeros (2,4);

[Soly,m(2,:),x_end]=CS(sol);

end

m(1,1:4)=y0(1:4);
T=TO0;

linspace(0,y0(1),1000); % Molanteil MCH Ausgang

Vaus (1)=(VOges*y0 (1) *1e5/(R*273.15)+V0ges*y0 (4)*1e5/(R*273.15));

Vaus (2) =sum (m_pkt*x_end(1:4)'./(M(1:4)*107-3));

function[F,xm,xmal=CS(y)

xx=(ya(1)-y)/(3*ya(1)*y+ya(1)); %Berechnung Angenommener Umsatz
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xm(1)=y;% Berechnung Molanteile ausgang
xm(2)=(ya(2)+ya (1) *xx)/(1+3xya (1) *xx);
xm (3)=(ya(38)+3*ya(1)*xx)/(1+3*ya (1) *xx);
xm(4)=ya(4)/(1+3*ya (1) *xx);
xmms=sum (xm(1:4) '.*M(1:4));%Unrechung in Massenanteile !
xma (1:4)=xm(1:4) ' . *xM(1:4)./(xmms) ;
%Umrechnung in Konzentrationen! % Konzentrationen [mol/m3]
xms (1)=y*p/(R*ya(5)); % c_i = p_i/(R*T) = x_i*pG*(R*T)
xms (2)=xm (2)*p/ (R*ya(5));
xms (3)=xm (3) *p/(R*xya(5));
xms (4)=xm (4)*p/(R*xya(56));
ri=-Kinetik(xms',ya(5),p).*M*x10"-3*V; %kg/s
Fa=ri(1:4)-m_pkt*xma(1:4) '+m_pkt*m0(1:4);
F=Fa(1);
end
end

8.4.1.4 Membransimulation

function [m,T,u,perm] = Memtren(l,b,h,x,p,T0,VOges,Q0,Ea,factor)
% Eingangstrme werden vorgegeben

global M

global R

% Aufstellen Vektor fr DGL
yO=zeros (7,1);
% Konzentrationen [mol/m3] c_i = p_i/(R*T) = x_i*pG*(R*T)
y0(1:4) = xxp/(R*xT0); %Eingangskonzentrationen [mol/m~3]
yo0(6) = TO;% Temperatur [K], 6. Zeile
% Strmungsgeschwindigkeit [m/s], 7. Zeile
%Gesamtvolumenstrom bei p,T im Reaktor [m~3/s]

gf =VOges*T0/273.15%(1%x1075/p);

qsf = hx*b; % Strmungsquerschnittsflche [m2]
u0 = gf/qsf; % u [m/s]
yo(7) = u0;

% Membranabtrennung

Q=Q0*exp (-Ea/R/TO0); ’%Permeanz[mol/s m~2 Pa"n]
nexp=0.5; % exponent Sieverts

S=1;

pp=1%10"5; % Retentatdruck [Pa]

tspan=linspace(0,1,1000);
options=odeset('AbsTol',1e—9,'Re1Tol‘,1e—7);
[t,xal=ode45 (Qpf,tspan,y0,options);
function dndt=pf(t,n)
Mem=-Membrankin(n(1:5),T0,Q,nexp,S,pp,factor);%[mol/m~2 s]
dudz=R*n(6)/p*( Mem(3)/h); %[1/s]
dndt=[1/n(7)*(Mem/h - n(1:5).%dudz); % [mol/m"3 sl

0
R*n(6)/p*(Mem(3)/h) ;% nderung der Strmungsgeschwindigkeit[1/s]

1
dndt (5)=Mem (5) *b;

end
u=xa(:,7);
T=xa(:,6);

m=xa(l:end,1:4);
perm=xa(l:end,5); % Permeatstrom mol/s
end

8.5 Anhang C Katalysatorpraparation

8.5.1 Synthese SiO,-Al,O3 Tragers

Fur diesen Trager wird zunéchst Aluminiumsec-butyl mit Tetraorthosilikat, dass je-
weils mit Isopropanol als Losungsmittel verriihrt wurde, gemischt. Daraus ergibt sich
ein 1/2 Verhéltnis von Aluminium zu Silizium. Das Sol wurde anschlieend mit Salpe-
tersdure (60 %ig.) sauer geféllt und anschlieflend getrocknet. Dazu wurde die Losung
zunachst bei 50 °C mehrere Stunden geriihrt und der Feststoff bei 50 °C anschlielend
im Trockenschrank 1 Woche lang getrocknet. Das getrocknete Substrat wurde im An-
schluss bei 550 °C fiir 5 h kalziniert. Die Entstehenden Partikel wurden gemahlen und
entsprechend der benétigten Partikelgrosse fraktioniert.
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