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Abreicherung von CO, aus CO,-Hx-Gemischen mit aminfunktionalisierten Polymer-

membranen

Zusammenfassung

Zielsetzung der Arbeit ist die Eignung von Membranverfahren fir die Abreicherung
von CO; aus CO,-Hz-Mischungen zu untersuchen. Als Applikationsbeispiel wird ein
H.-Speicher auf Basis von Ameisensaure gewahlt. Bei der katalytischen Zersetzung
von Ameisensdure entsteht eine CO,-H,-Mischung bei Driicken von 1-3 MPa, aus
der CO; selektiv mit Membranen abgetrennt werden soll und H; unter Druck die
Trenneinheit verlaBt und ohne Komprimierung weiter verwendet werden kann. Die
untersuchten Carrier-Membranen enthalten fur den bevorzugten Transport von CO;
aminfunktionalisierte Gruppen.

Die Arbeit gibt einfiihrend einen Uberblick zum Stand der Technik bei der H,-
Speicherung und bei fur CO, bevorzugt permeablen Membranen.

Des weiteren wird ein makroskopisches Modell zur Beschreibung des Transports von
CO; in Carrier Membranen, unter Einbeziehung der Funktion von Wasser, entwickelt.
Als aminfunktionalisierte Polymere fir Membrantrennschichten werden kationen- und
anionenaustauschende Polymere synthetisiert. Als Gerlistpolymere verwendet wer-
den Polyetherketone, Polyvinylalkohol und Epichlorhydrinpolymere.

Die hergestellten Membranen werden beziglich ihrer druck- und temperaturabhangi-
gen Permeationseigenschaften im Bereich von 283-353 K und 0-4 MPa charakteri-
siert.

Es konnte gezeigt werden, dal} eine Abreicherung von CO; aus CO,-H,-Mischungen
durchfihrbar ist. Die erreichbaren Trennfaktoren sind sehr stark vom CO.-
Partialdruck im Feed abhéngig. Bei Partialdriicken < 0,5 MPa werden CO,/Ha-
Trennfaktoren bis zu 25 bei Permeabilitaten bis 1000 barrer gefunden. Bei héheren
CO,-Partialdriicken kommt es durch die Sattigung von Carrier-Positionen zu Selek-
tivitdtsverlusten, es sind nur noch Trennfaktoren von ca. 5 (allerdings auch in Anwe-
senheit von Wasser) erreichbar. Ein Hz-Speichersystem auf der Basis von Ameisen-
saure zur Herstellung von H, >95 Vol% unter Druck wére somit mit einem zweis-

tufigen Membransystem realisierbar.



Removal of carbon dioxide out of mixtures of carbon dioxide and hydrogen with

amino-functionalized polymeric membranes

Abstract

Aim of this work is to investigate the suitability of a membrane process for the re-
moval of carbon dioxide from carbon dioxide/ hydrogen - mixtures. As an example for
an application a hydrogen storage unit on the base of formic acid is selected. By
catalytic decomposition of formic acid a mixture of carbon dioxide and hydrogen at
pressures between 1-3 MPa is generated. Carbon dioxide is selectively separated by
membranes and hydrogen is generated under pressure for further use without the
need of compressing. The examined membranes contain amino functionalisations for
the facilated transport of carbon dioxide.

The work gives as an overview of the state of the art of hydrogen storage and pre-
ferred carbon dioxide permeable membranes.

Furthermore an macroscopic model for the description of the transport of carbon di-
oxide in carrier membranes including the function of water is developed.

As amino-functionalized polymers for membrane separation layers of cation- and an-
ion-exchange polymers are synthesised. As basic polymer polyetherketons, polyvinyl
alcohol and epichlorhydrin polymers are used.

The pressure and temperature dependent permeation rates in the range of 283-353
K and 0-4 MPa of the manufactured membranes are determined.

It was shown, that a the removal of carbon dioxide out of carbon dioxide hydrogen
mixtures is feasible. The reachable separation factors depend greatly from carbon
dioxide partial pressure in feed. At partial pressures < 0.5 MPa separation factors up
to 25 at permeabilities of 1000 barrers are found. At higher partial pressures satura-
tion of the carrier positions leads to reduced selectivity. Only separation factors of 5
(but also in the presence of water vapor) can be reached. A hydrogen storage unit
based on formic acid for the production of hydrogen >95 vol% under pressure can be

realised with an two stage membrane system.
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1 Einleitung

1.1 Einfihrung

CO; hat als energetisch stabilste Kohlenstoffverbindung eine Schlisselrolie im natlr-
lichen Kohlenstoffkreislauf. In der Atmosphare befinden sich ca. 2,7-10 "2 t CO,, da-
von sind jahrlich 8,1-10 " t im Umlauf. GroRere Reservoire fur CO, als die Atmo-
sphare sind die tiefen Ozeane mit 1,4-10 ™ t sowie Sedimente mit 2,410 ' t. Auf-
grund anthropogener Einwirkungen erhéht sich die in der Atmosphare vorhandene
Menge jahrlich durch Verbrennungsprozesse um 1,85-10 ' t, durch Wald- und Bo-
denzerstérung um weitere 7,410 ° t [1].

Da als Folge dieser raschen Anderung der Atmosphérenzusammensetzung Klima-
veranderungen mit erheblichen Auswirkungen erwartet werden, wird nach Wegen
gesucht, den CO,-Ausstol} zu reduzieren bzw. CO,-emissionsneutrale Prozesse ein-
zuftihren. Um z.B. bei der Nutzung fossiler Brennstoffe zu einem CO2-neutralen Pro-
zeld zu kommen, ist als Verfahrensschritt immer eine Abtrennung bzw. Aufkonzentrie-
rung von CO; notwendig. In weiteren Schritten mul} sich die Verwertung des er-
zeugten CO; anschlieBen. Die z.Zt. chemisch verwertbare CO,-Menge von 3,7-10 7 t
CO;, pro Jahr ist aber vergleichsweise gering. In Deutschland werden in der chemi-
schen Industrie nur 0,1% des insgesamt emittierten CO, benétigt [2].

Somit ist langfristig eine wesentliche Reduzierung der CO,-Emissionen hauptséchlich
nur durch die Bildung neuer Kreislaufsysteme, wie die Synthese von gasférmigen
oder fliissigen Energietragern aus CO,, in Kombination mit einer Wasserstofferzeu-
gung Uber regenerative Energien, machbar [3]. Die chemische Speicherung von
Wasserstoff ist dabei, wie auch die konventionelle Erzeugung von Wasserstoff, bei
den derzeit geplanten Konzepten immer mit C4-Chemie (Verbindungen mit einem C-
Atom) gekoppelt.

Wahrend solche komplexen und vielstufigen Kreislaufprozesse erst in den nachsten
Jahrzehnten realisiert werden kénnen, sind einfachere Verfahren, bei denen die Ab-
trennung von CO; zu einer direkten Wertschépfung fihrt, bereits technisch etabliert.
Bei der Aufarbeitung saurer Erdgase zu Pipeline-Qualitdt (CH4 mit < 2 mol% CO,)
sind Membranverfahren zur Abtrennung von CO, die 6konomischsten Verfahrensva-
rianten [4]. Die Uberpriifung der Implementierbarkeit von Membrantrennverfahren in

oben genannte Kreislaufsysteme erscheint daher sinnvoll.



1.2 Zielsetzung

In der vorliegenden Arbeit soll die Eignung von Membranverfahren zur Abreicherung
von CO; aus einem CO4/H,-Stoffgemisch untersucht werden, das aus einem chemi-
schen Wasserstoffspeichersystem auf der Basis von Ameisenséure (Prinzip vgl.
Abbildung 1) stammt. Zur Realisierung eines reversiblen Wasserstoffspeichers mit
Ameisensaure muf} ein Druckbehélter, der die Ameisenséure und einen Katalysator
enthalt, mit einer Trenneinheit fir CO, und H, gekoppelt werden. Beim Entladen
(Entspannen) des Systems zersetzt der Katalysator die Ameisensdure in CO, und
Ho. Um Ha, z.B. in Brennstoffzellen, nutzen zu kénnen, muf3 CO, aus dem anfallen-
den CO,/H,-Gemisch abgereichert werden. Beim Laden des Speichers (Druckerhd-
hung) mul} der Katalysator aus CO, und H, wieder Ameisenséure bilden. Ein direk-
tes Kreislaufsystem entsteht durch Verwendung des CO,-reichen Stoffstroms aus der
Trenneinheit. Eine Mdglichkeit, die Trennung zu realisieren, ist die Verwendung von
Membranen, die selektiv fir CO, permeabel sind. Die Trenneinheit liefert dann Was-
serstoff unter Systemdruck, dessen Reinheit vom Trennverm&gen der Membranen

abhangt.

H, CO,

—» Entladen

———+ Laden

H,+ CO, H,

_______ » /l Katalysator

HCOOH

CO,

Abbildung 1: Schema eines Wasserstoffspeichersystems mit Membranen die fir CO,

bevorzugt permeabel sind.




Die fur eine solche Trenneinheit erforderlichen Membranen fir die CO,-Anreicherung
sollen im Rahmen dieser Arbeit hergestellt werden. Weiterhin sind flir die Charakteri-
sierung der Membranen Untersuchungsmethoden fir die Bestimmung von Trans-
portparametern auszuarbeiten, bzw. bekannte Methoden den Rahmenbedingungen
der untersuchten Anwendungsbeispiele anzupassen.

Der konzeptioneller Ansatz dieser Arbeit ist es, aminfunktionalisierte Polymere als
Trennschicht fir Membranen zu verwenden. Solche Polymere reagieren reversibel
mit CO, und kénnen somit CO, bevorzugt permeieren lassen. Die unterschiedlichen
Effekte von kovalent gebundenen im Vergleich zu ionenausgetauschten Aminogrup-
pen sollen dabei untersucht werden. Im weiteren soll versucht werden, Membran-
chemie und Transportprozesse im Rahmen von Untersuchungen des Transportme-

chanismus miteinander zu korrelieren.

1.3 Stand der Technik - Hintergrund

Im folgenden werden technisch mdégliche Verfahrensalternativen zum Gesamtkon-
zept fur die Wasserstoffspeicherung (vgl. Abbildung 1) und dem ProzeRschritt der
Abtrennung von CO; besprochen. Anhand des Applikationsbeispiels Fahrzeugantrieb

mit H, werden Vor- und Nachteile der ProzeRRvarianten aufgezeigt.

1.3.1 Wasserstoffspeicherung

Bekannt sind Speicherverfahren wie Druckbehalter fir Wasserstoffgas in der Che-
mieindustrie und Kryotanks fir flissigen Wasserstoff in der Raumfahrt. In der Ent-
wicklungsphase befinden sich neue Speichermethoden wie Metallhydride und Kryo-

absorber, siehe dazu auch Tabelle 1 [5]:

Speichermethode  Ausflihrung Anwendung Betriebstemperatur/ °C
Flissigwasserstoff Isolierter Tank mobil, stationdr -252

Kryoabsorber Aktivkohle u.a. stationar -208

Metallhydrid FeTiu.a. mobil, stationar 40 bis 300
Druckbehalter Drucktank/ stationar frei wahlbar

Untertagespeicher

Tabelle 1: Speichermethoden fir Wasserstoff.

Bei chemischen Speichern wird Wasserstoff in Form einer wasserstoffreichen

Verbindung gelagert.



Enthaltenes Ha- Flissig  Energiespeicherdichte

Volumen von/bis  bei Lagertemperatur
(Lagertemperatur)
Nm3m™= °C kWh-m™ Speicher
Benzin (Heptan) 1182 (20 °C) -90/98 11000 [5]
Methanol 1100 (25 °C) -98 /64 4300 [5]
Ammoniak (fliissig) 1672 (-33 °C) -78 [-33 4207
Ameisenséure 594 (20 °C) 8/101 1937
Wasserstoff (100 bar) 100 (0 °C) - 300
Wasserstoff (flussig) 793 (< -252 °C) <-252 2380 [5]

Tabelle 2: Vergleich von Energiespeicherdichten fir Wasserstoff.

In Tabelle 2 sind erreichbare Energiespeicherdichten in Form der stéchiometrisch
enthaltenen Menge an Wasserstoff aufgefihrt, zum Vergleich sind die Verbren-
nungsenthalpien auf das Speichervolumen bezogen angegeben.

Es ist erkennbar, dal® die mit chemischen Verbindungen erreichbaren Speicherdich-
ten sowohl beziiglich der enthaltenen Wasserstoffmengen als auch der Verbren-
nungsenthalpien wesentlich Uber denen von Druck- oder Tieftemperaturspeichern

liegen.

1.3.2 Diskussion der Verfahrensvarianten am Beispiel Fahrzeugantriebe

Wie aus Kapitel 1.3.1 ersichtlich beinhalten chemische Wasserstoffspeicher die
héchsten Energiedichten. Eine hohe Energiedichte ist bei Fahrzeugen gewlinscht,
um mit dem vorhandenen Tankvolumen mdglichst groRe Reichweiten zu erzielen.
Bei konventionellen Verbrennungsmotoren ist die Verbrennungsenthalpie pro Volu-
men wesentlich, bei Brennstoffzellenfahrzeugen, die Wasserstoff durch Reforming-
prozesse erzeugen, die stéchiometrisch enthaltene Menge Wasserstoff, abziiglich
Reformingverlusten. Die Wasserstofferzeugung aus Methanol "on-board " von Fahr-
zeugen wird momentan zur Serienreife gebracht [6]. Methanol wird als Speicherform
fur automobile Anwendungen favorisiert, da nur geringfiigige Modifikationen der be-
stehenden Infrastruktur zur Verteilung von Kraftstoffen notwendig sind, eine relativ
hohe Energiespeicherdichte vorliegt und der Flussigtemperaturbereich von Methanol

dem konventioneller Kraftstoffe nahe kommt.
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Nachteilig ist, daf} beim Reformingprozel’ zur Erzeugung von Wasserstoff aus
Methanol CO entsteht (vgl. Gl. 1), welches bis auf Spuren (< 200 ppm) aufwendig
abgetrennt werden muf3, da Gbliche Anodenkatalysatoren von Brennstoffzellen durch

CO vergiftet werden.

CH40OH — CO + 2 H, (GI. 1)

Auch die Einbeziehung von Methanol in ein CO,-Kreislaufsystem (vgl. Kap. 1.2, [3])
hat den Nachteil zur Folge, dall aus dem stochiometrischen Verhéltnis der Edukte
(bei CO2: n(C)/n(O) = 2) und des Produktes Methanol (CH3zOH: n(C)/n(O) = 1)
zwangsléufig folgt, dal (vereinfacht) pro Methanol ein Aquivalent H, zu Wasser um-
gesetzt wird (vgl. Gl. 2).

CO, +3H, — CH30H +H,0 (Gl. 2)

Direkt-Brennstoffzellen z.B. fiir Methanol oder Formiat sind vielfach untersucht, aber
technisch oder in Serienprodukten noch nicht realisiert [7, 8], da bisher geeignete
billige, serientaugliche und CO-tolerante Elektrodenmaterialien fehlen.

Trotz der geringeren Energiespeicherdichte (vgl. Tabelle 2) von Ameisensaure ist
diese fiur ein CO,-Kreislaufsystem (vgl. Abbildung 1) und eine Verwertung in mobilen
Brennstoffzellensystemen interessant, da sie das einzige stéchiometrische Umset-
zungprodukt eines Molekiils Wasserstoff mit einem Molekll CO; (vgl. Gl. 3) ist und

bei der Zersetzung kein CO entsteht.
CO, +H, === HCOOH (Gl. 3)

Bei der Zersetzung von Ameisenséure fallt ein dquimolares Gemisch von CO, und H;
an. Um Wasserstoff unter Systemdruck zu erhalten und bei Folgeprozessen nicht
wieder Kompressionsenergie aufwenden zu miissen, ist eine Prozeflflihrung sinnvoll,
bei der selektiv CO, aus der Mischung abgetrennt wird.

Des weiteren hangt die elektromotorische Kraft einer Brennstoffzelleneinheit (Poten-
tial) u.a. vom Hy-Partialdruck ab (Nernstsche Gieichung), d.h. mit Erhéhung des Par-
tialdrucks steigt die erreichbare Zellspannung an. Fir eine Verwendung von H; in
Brennstoffzellen ist eine Anreicherung auf > 95% notwendig, da Inertgase aus dem
Zellsystem ausgeschleust werden miissen und dies immer zu Brennstoffverlusten
fuhrt. Beim Prozeld Ameisensaure-Trenneinheit-Brennstoffzelle (vgl. Abbildung 1) ist

es deshalb notwendig, CO, von H; zu trennen.



1.3.3 Verfahrensalternativen zur Abtrennung von CO,

Verfahren fur die Abtrennung von CO; sind Absorption, Kondensation, Druckwech-
seladsorption (PSA) und Membranverfahren.

Absorptionsverfahren zur Abtrennung von CO, verwenden als Sorbentien verschie-
dene Amine (Absorptionsprinzip: chemisch) oder Lésemittel, wie z.B. Polyethylengly-
koldimethylether oder Propylencarbonat (Absorptionsprinzip: physikalisch) [9].

Die Abtrennung von CO, mittels Kondensation ist als Verfahrensvariante interessant,
wenn die Mischung Uberwiegend aus CO, besteht. Voraussetzung dafir ist, daf} kei-
ne weiteren Substanzen die flussige Phase verunreinigen.

CO,/H-Mischungen, wie sie bei der Wasserstofferzeugung durch katalytische
Dampfspaltung von Kohlenwasserstoffen und anschlieBender Konvertierung mit
Wasser anfallen, werden Ublicherweise durch PSA getrennt [10]. Die neben Wasser-
stoff in wasserstoffhaltigen Feedgasen vorliegenden Komponenten werden bei hdhe-
ren Driicken (6-35 bar) mehr oder weniger stark an Adsorbentien (Molekularsiebe)
gebunden. Die maximale Beladung wird je nach Adsorbens bei 6-35 bar erreicht
(Sattigungsbereich, Langmuir-Charakteristik), eine weitere Druckerhéhung ist somit
fur den Prozefd nicht vorteilhaft. Mit der PSA lassen sich Produktireinheiten von tiber
99,99% erreichen. Das Produkt Wasserstoff fallt nahezu mit dem Eingangsdruck an.
Fir den Prozefschritt Druckaufbau ist aber jeweils die Kompressionsenergie einzu-
bringen. Technische Anlagen sind in der GréRenordnung von 50-100000 m>-h™' Was-
serstoff realisiert (MindestgréRe von 1-2 m®h™[11}).

Die Gastrennung mit Membranen nutzt die unterschiedlichen Permeabilititen von
Gasen durch Membranmaterialien. Triebkraft fir den Transport einer Komponente
durch die Membran ist deren Partialdruckdifferenz tiber die Membran. Membranver-
fahren flr die Abtrennung von CO; werden bei der Aufbereitung von Erdgas zu Pipe-
line-Qualitat, bei der Erdélgewinnung (Enhanced oil recovery), zur Kapazitdtserweite-
rung von Absorptionsanlagen und bei der Aufarbeitung von Deponie- und Biogas
eingesetzt [12]. Membranverfahren sind fir den ProzefRschritt der Abtrennung von
CO, aufgrund ihrer Kompaktheit, ihres modularen, einfachen Aufbaus und geringen
Gewichts bei mobilen Anwendungen anderen Verfahrensalternativen Giberlegen. Des
weiteren haben Membrananlagen nahezu keine Mindestgréfe, sind ohne Probleme
mit variablen Durchsatzen fahrbar, kommen ohne bewegte Teile aus und arbeiten
unabhangig von der Einbaulage. Im weiteren sollen daher Membranen und Mem-

branverfahren fir die selektive Abtrennung von CO; diskutiert werden.
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2 Gastrennung mit Membranen

Im folgenden Kapitel soli eine Einflhrung in den Aufbau von Membranen und Modu-
len gegeben werden. Wahrend in dieser Arbeit ein Schwerpunkt auf die Entwicklung
neuer Materialien fir Membrantrennschichten gelegt wird, zeigt diese Ubersicht auf,
daB fur die Ubertragung der Ergebnisse auf die technische Applikation weitergehen-
de Arbeiten erforderlich sind.

Die wesentlichen Grolien der Membrancharakterisierung - Permeabilitdt und Selekti-
vitét - werden definiert und der spezifische Energieverbrauch fiir die Trennung, auch

in Bezug auf den Wirkungsgrad von Energiespeichersystemen, wird diskutiert.

2.1 Aufbau von Membranen und Modulen

2.1.1 Membranmorphologie

Membranen kénnen prinzipiell als porése oder nicht porése Schichten vorliegen. Die
Transport- und Trennmechanismen in diesen Membrantypen unterscheiden sich
grundsatzlich (vgl. 4.1). Porése Schichten sind im allgemeinen um mehrere GréRen-
ordnungen permeabler fir Gase als dichte Polymerfilme.

Bei den nicht porésen Membranen kann man wiederum homogene und asymmetri-
sche Membranen unterscheiden. Da bei Membranen eine méglichst hohe Permeabi-
litdt pro Flache erwiinscht ist, miissen homogene Membranen méglichst diinn sein.
Dies widerspricht jedoch der Forderung nach mechanischer Stabilitdt. Daher werden
Membranen in der Regel als asymmetrische Membranen ausgeflhrt, bei denen sich
eine sehr dunne, dichte Trennschicht auf einer porésen Unterstruktur hoher Permea-
bilitdt befindet. Besteht diese Trennschicht aus dem gleichem Polymer wie die poro-
se Stitzschicht, spricht man von integral-asymmetrischen Membranen. Handelt es
sich bei der Trennschicht um ein anderes Material, spricht man von Komposit-
Membranen.

In Abbildung 2 ist der prinzipielle Aufbau einer Komposit-Membran gezeigt:

* Trennschicht 0,1-1 ym

. Porbse Stitzschicht ~ 100-300 pm

Textiles Stiitzviies 50-150 pm

Abbildung 2: Querschnitt durch eine Komposit-Membran.
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Auf ein textiles Stlitzvlies wird eine mikroporése Schicht aufgebracht, welche die ei-
gentliche Trennschicht unterstiitzt. Da kieine Defekte oder Poren in der Trennschicht
bereits zu groflen Verlusten in der Selektivitdt von Membranen flihren, wird die ei-
gentliche Trennschicht oftmals durch eine Schicht eines hochpermeablen Polymers
(meist Polydimethylsiloxan, PDMS) bedeckt, was die Poren verschliet und zusatz-
lich die diinne Schicht mechanisch schitzt [13, 14] Diese Erfindung verhalf der Gas-
trennung mit Membranen zum technischen Durchbruch.

Bei Gastrennmembranen gibt es prinzipiell zwei geometrische Gestaltungsmaéglich-
keiten: Flachmembranen (vgl. Abbildung 2) und Hohlfasermembranen.

Bei Hohlfasern wird die Trennschicht innen und/oder aufien auf die tragende, meist

pordse Faser aufgebracht.

2.1.2 Membranmodule

Die Trennapparate, in die Membranen eingebaut werden, bezeichnet man als Mem-
branmodule. Sie mussen die getrennte Fihrung von Feed- und Permeatstrom auf

den beiden Membranseiten erméglichen (Abbildung 3).

Feed Retentat

Z
g '
S Permeat

Membran

Abbildung 3: Verfahrensprinzip der Gastrennung mit Membranen.

Das Gasgemisch, das dem Trennapparat zugefihrt wird, wird als Feed bezeichnet.
Im Trennapparat wird dieser Stoffstrom geteilt, als Permeat wird der Strom bezeich-
net, der die Membran durchdringt, als Retentat der Teilstrom, der abgereichert die
Trenneinheit verldaRt. Fir die Gasfuhrung im Permeator sind verschiedene Stré-
mungsvarianten méglich. Bei der in Abbildung 3 gezeigten handelt es sich um eine
Kreuzstromfihrung. Wird der Permeatraum kontinuierlich mit einem Splilgas beauf-
schlagt, ist das entweder im Gegen- oder im Gleichstrom zur feedseitigen Stré-

mungsfihrung méglich.




Flachmembranen kénnen in Platten-, Taschen- oder Wickelmodule eingebaut wer-
den. Ahnlich einer Filterpresse ist ein Plattenmodul (vgl. Abbildung 4) konstruiert [15].
Je ein Paar Membranpaar wird, durch einen Abstandhalter (Feedspacer) getrennt,
mit der Trennschicht zueinander gestapelt. Zwischen jedem Paar wird als Abstand-
halter ein Permeatspacer eingelegt. Die Spacer sind in Rahmen eingebettet, die
gleichzeitig die Modulabdichtung und die Stoffihrung durch alternierend angeordnete

Kanale und Bohrungen ermdéglichen.

Permeat

Spacer

Abbildung 4: Plattenmodul.

In Abbildung 5 ist der Aufbau eines Wickelmoduls [16] gezeigt:

Feedspacer ~___ ,-" .-~ Zentralrohr

~. .
—————

, Membran

.
Permeatspacer — *._

e’b; ¢
() /
aq.a;’;/

Abbildung 5: Wickelmodul.



Eine Anordnungsmdglichkeit beim Wickelmodul ist, daR zwei Membranen mit der
Stltzschicht gegeneinander, getrennt durch den Permeatspacer, auf ein mit Bohrun-
gen versehenes Rohr gewickelt werden. Die Membranrickseiten und der Per-
meatspacer werden dabei miteinander am Rand verklebt. Die gesamte Anordnung
wird dann in ein Druckrohr eingebracht. Eine weitere Modulform fiir Flachmembranen
ist ein Membrantaschenmodul [17], bei dem verschweil3te Membrantaschen um ein
mit Bohrungen versehenes Rohr zu einem Wickel angeordnet sind.

In Abbildung 6 ist ein Hohlfasermodul gezeigt. Hohimembranen werden dazu bin-
delweise an den Enden in ein Kunstharz eingebettet. Permeatseitig sind die Hohlfa-
sern offen, bei der hier abgebildeten Modulvariante ist ein Ende der Hohlfasern ver-

schlossen.

Permeat « §_ —_¢ > Retentat

?
Feed

Abbildung 6: Hohlfasermodul.

Die vorgestellten Modulformen unterscheiden sich im wesentlichen durch die er-
reichbare Packungsdichte (Membranfliche pro Modulvolumen) und den Herstel-
lungspreis, der bei Plattenmodulen relativ hoch ist im Vergleich zu Spiral- und Hohl-

fasermodulen (vgl. Tabelle 3).

Modultyp  Flache pro Volumen

m2m
Platte 400-600
Spiral 800-1000
Hohlfaser 2000-5000

Tabelle 3: Vergleich von Membranmodulen [18].

Somit wird verstandlich, warum technische Anwendungen nahezu ausschlieRlich mit
Hohlfasermodulen (z.B. Membrankontaktoren [19]) ausgestattet werden. Flir Labor-
tests und Membranentwicklung wird jedoch wegen der leichteren Herstellbarkeit de-
fektfreier Flachmembranen und der einfachen Modulform diese Ausfithrungsform

gewahlt (vgl. Kap. 5.2).
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2.2 KenngréBen von Gastrennmembranen

Die wichtigsten Kenngréfen von Gastrennmembranen sind deren Permeabilitat und
Trennfaktoren. Aus diesen Eigenschaften ergeben sich die Trennleistung und der

Membranbedarf flr eine Trennaufgabe.

2.2.1 Permeabilitat

Durch ein Membranstick mit der Flache A stellt sich bei stationdren Bedingungen
unter der Triebkraft einer Partialdruckdifferenz fir ein Teilchen ein Flul J (Einheit: kg-
m? s7) ein. Die Permeabilitist P fir ein permeierendes Gas einer Membran wird
normiert als Gasvolumenstrom pro Membranflache, Zeit und Partialdruckdifferenz
angegeben (Einheit: Nm*(STP)m?h™.bar", STP: 0 °C, 101325 Pa, 22,414 | Molvo-
lumen). Sollen Membranmaterialien miteinander verglichen werden, ist eine Normie-
rung auf Membranflache, Partialdruckdifferenz und Membrandicke Ublich (Einheit:
"barrer" 10 '° . Nem*(STP) cm-cm2.s™.cmHg™", Umrechnungsfaktor zu obiger Einheit:
P .- Dicke Membran / cm - 2,0911 - 10 7).

Gewilinscht sind Membranen mit méglichst hoher Permeabilitat, da dies die notwen-
dige Membranflache fiir eine Trenneinheit verringert, weil eine membranabhéngige

minimale Dicke existiert, ab der erst defektfreie Membranen gefertigt werden kénnen.

2.2.2 Trennfaktor

Die Trennleistung eines Membranmaterials wird mittels des Trennfaktors o angege-

ben.

Q(Aj = —Fi-,fUrT,pF, ApF-P (Gl 4)
B Ps

Der Trennfaktor fir ein Gaspaar A, B ist definiert als das Verhaltnis der Gaspermea-
bilitdten P (vgl. Gl. 4). Der Trennfaktor ist eine von der Temperatur T, dem Feeddruck
pr und der Druckdifferenz Apgp Uber die Membran abhéngige Materialkonstante. Als
idealen Trennfaktor bezeichnet man das Verhalinis der Einzelgaspermeabilitaten (in
dieser Arbeit verwendete Definition). Werden die Permeationsmessungen mit Gas-
gemischen durchgefiuihrt und daraus die Permeabilititen der einzelnen Gase be-
stimmt, spricht man vom realen Trennfaktor. Dieser ist nur mit dem idealen Trenn-
faktor identisch, wenn weder die Gase miteinander noch die Gase mit der Mem-

branmatrix wechselwirken.
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Der Trennfaktor o entspricht der Selektivitdt S fir den Grenzfall, dal die Partialdriik-
ke der Komponenten A und B im Permeatraum gegen 0 gehen (manchmal wird auch
dieser Wert in der Literatur als idealer Trennfaktor bezeichnet). Die Selektivitat S ist
definiert als das Verhéltnis der Stoffmengenanteile xg(A,B) im Feed und Permeat
xp(A,B) fur die Gase A (schneller permeierend) und B (vgl. Gl. 5) [20].

Xp(A) 1_Xp(A) pp
B) xe(A) Py 4 _Xe(B) pp Py (B |
X (B) Xr(B) Pr

Die Bestimmung von Trennfaktoren wird meist bei niedrigen Dricken und niedrigen
Druckdifferenzen durchgefiihrt (vgl. Kap. 6.1.1). Dadurch werden Quellungseffekte
der Polymere, Komprimierung (hohe Dricke) und anisotropes Membranverhalten
(hohe Differenzdriicke) reduziert. Zum Vergleich von Materialien, die sich nur ge-
ringflgig unterscheiden (z.B. variierte Substituenten in der Polymerseitenkette) ist es
deshalb Gblich, Permeabilitidten und Selektivitaten extrapoliert auf einen Feeddruck
von 0 und auf eine Druckdifferenz von 0 anzugeben [vgl. 21, S. 24].

Trennfaktoren sind ndherungsweise nicht von der Membrandicke abhangig. Aus-
nahmen sind Membranen mit sehr dinnen Trennschichten (< 0,1 um) im Vergleich
zu isotropen Fiimen (100 um). Fromm, Pinnau und Koros fanden Abweichungen von
10-20% bzgl. der Selektivitdten und flhren diese u.a. auf die veradnderte Polymer-
morphologie sehr diinner Schichten zuriick [22]. Wie aus Gl. 5 ersichtlich ist, fUhrt ein
groRer Wert flr den Trennfaktor a zu groflen Produktreinheiten (Verhaltnis xp(A)/
xp(B)) der schneller permeierenden Komponente im Permeat.

Eine Berechnung der Zusammensetzung des Retentats ist (iber die Massebilanz des
Moduls mdéglich (vgl. Kap.6.1.3).

Ist aufgrund von Reinheitsanforderungen an das Produkt eine mehrstufige Anlagen-
ausfihrung (Verschaltungsméglichkeiten [23A]) notwendig, macht sich ein niedriger
Trennfaktor o der Membran insofern negativ bemerkbar, daf’ dann zurliickzufihren-
des Permeat (z.B. bei einer Serienschaltung) wieder komprimiert werden muf3 und
damit der spezifische Energieverbrauch des Verfahrens steigt. Der Trennfaktor o ist
auch fur die Produktausbeute neben der Partialdruckdifferenz die entscheidende
GroRe [23B]. Stellt z.B. das Retentat das Produkt der Trennanlage dar und soll das
Permeat verworfen werden (vgl. Abbildung 1), so ist der Verlust {iber das Permeat

um so geringer, je grofier der Trennfaktor « ist.
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2.3 Energieverbrauch der Gastrennung mit Membranen

Bei Prozessen der Energiespeicherung oder -gewinnung (vgl. Kap. 1.3.1) kommt
dem spezifischen Energieverbrauch der Gastrennung eine besondere Bedeutung zu,
da dadurch der Gesamtwirkungsgrad eines solchen Prozesses wesentlich bestimmt
wird und damit auch die Konkurrenzfahigkeit zu konventionellen Methoden.

Fir die Berechnung des minimalen Energieverbrauchs fiir die Zerlegung einer Gas-
mischung mit den Komponenten A und B kann man von folgender Modellvorstellung
ausgehen (vgl. [24], S. 92) : in einem Kolben befindet sich eine bindre Gasmischung
mit den Stoffmengenanteilen xa und xg, die durch das Zusammenfiihren zweier Kol-
ben getrennt wird. Die Kolben bestehen aus Membranen, die jeweils ideal selektiv fur
eine der Komponenten sind und dem Durchtritt der Komponenten keinen Widerstand
entgegensetzen. Die fir die Trennung aufzuwendende Arbeit entspricht der rever-
siblen Zerlegungsarbeit [25]. Fur ein mol Gas betrégt die minimale isotherme Zerle-

gungsarbeit W min (vgl. Gl. 6):

Wi, =—RT[xaln x4 +xgIn xg] (Gl. 6)

Der Betrag ist gleich der freien Mischungsenthalpie A Gy,. Die isotherme Zerlegun-
garbeit W min ist maximal fiir aquimolare Mischungen und betragt 1,7 kJ-mol ' (0,0213
kWh-Nm™ Mischung) bei 25 °C.

Die minimale Zerlegungsarbeit wird aber in jedem Falle Uberschritten, da keine ideal
selektiven Membranen existieren und eine Membran einer permeierenden Kompo-
nente immer einen gewissen Widerstand entgegensetzt. Im realen Fall ist fur die
Gastrennung mit nicht porésen Membranen die Kompressionsenergie fur den
Feedstrom aufzubringen. Die fur die adiabatische Kompression notwendige Arbeit ist
in Gl. 7 angegeben [25].

¥—1

- Y RT [E&JT_1 (GL.7)
n-(y-10 |\P

Dabei ist 1 der Wirkungsgrad des Kompressors, v das Verhéltnis der Warmekapazi-
taten cy/cy und q die Anzahl mol Gas, die pro Sekunde komprimiert wird. Durch das
Entspannen des Retentats liber eine Turbine kann jedoch Kompressionsenergie zu-

rickgewonnen werden.
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Fur eine energetische Betrachtung des Prozesses sind noch der Energieverbrauch
einer permeatseitig evtl. installierten Vakuumpumpe, Druckverluste im Modul und der
Transportwiderstand Uber die Membran hinzuzurechnen. Mulder [25] gibt fur das
Beispiel einer Anlage zur Gewinnung von 35%igem Sauerstoff aus Luft (10 t-h™") die

in Tabelle 4 aufgelisteten Energieverbrauchswerte an.

Prozel} Produktreinheit Energieverbrauch
02/% kWh

Reversibel isotherm 100 6,0

Kryogen 99,5 62,7

PSA 90 77,2

Membranen 35 50,9

Tabelle 4: Energieverbrauch fir die Herstellung sauerstoffangereicherter Luft.

Die Werte aus obiger Tabelle zeigen, dal} der tatsachliche Energieverbrauch in die-
sem Fall beim 8,5fachen des theoretischen Minimalwertes liegt.

Fur ein Wasserstoffspeichersystem auf Basis von Ameisensdure (vgl. Abbildung 1)
&Rt sich analog folgendes berechnen: Die Verbrennungsenthalpie eines Norm-
kubikmeters dquimolarer CO,/H,-Mischung betragt 1,529 kWh. Nach Gl. 6 ergibt sich
die minimale Zerlegungsarbeit zu 0,0213 kWh-Nm™, das sind 0,0174 kWh pro kWh
(mn = 80%, Brennstoffzelle) elektrische Leistung. Mit den Vergieichswerten aus
Tabelle 4 sind somit bei 25 °C ca. 14% der erzeugten elektrischen Energie fir die
Abtrennung von CO, notwendig.

Beim mobilen Einsatz eines solchen Systems ist davon auszugehen, dal CO, nicht
zwischengespeichert, sondern an die Umwelt abgegeben wird. Fur die Realisierung
eines COg-neutralen Prozesses (vgl. Kap. 1.2), muRR CO, fur die Ameisensdureher-
stellung daher unter Wirkungsgradverlust einem Abgasstrom (z.B. Kohlekraftwerk,
s.u.) entnommen werden. Geht man von einem durchschnittichen CO,-Gehalt der
Abgase von 13% aus [26], so berechnet sich mit Gl. 6 (Verbrennungsenthalpie Kohle
33 MJ-kg ™!, m = 45%, 0,88 kg CO> pro kWh elektrische Energie) die Zerlegungsarbeit
bei 25 °C zu 957 kJ-mol™ CO,, dalk entspricht pro kWh elektrischer Energie 0,0053
kWh Zerlegungsarbeit (200 °C 0,0084 kWh). Vergleicht man technisch Ubliche reale
und minimaie Zerlegungsarbeit (Tabelie 4), so ist zu erwarten, dal’} ca. 4% (bei 200
°C Abgastemperatur: 7%) der im Kraftwerk erzeugten elektrischen Energie fir die
Abtrennung von CO, notwendig sind (PSA: 10-20% [27]).
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3 Gastrennmembranen zur Abtrennung von CO,

Bei der Verwendung von Gastrennmembranen bestehen prinzipiell zwei Mogtichkei-
ten fur die Abtrennung von CO; (vgl. Abbildung 3). Permeiert CO, bevorzugt die
Membran, fallt ein CO, reiches Permeat an, das Retentat ist CO,-abgereichert. Im
anderen Fall erhdlt man ein CO,-reiches Retentat und ein CO,- abgereichertes Per-
meat.

Fur die optimale Verfahrensauswahl bezilglich des Kriteriums Energieverbrauch sind
drei Félle zu bericksichtigen:

1) Werden sowohl CO, als auch die anderen Komponenten des Gemisches als Pro-
dukte unter Druck gebraucht, sind fir die Auswahl der Variante allein die Eigen-
schaften (Trennfaktor, Permeabilitdt; vgl. Kap. 2.2) der verfigbaren Membranen
mafigeblich. 7

2) Wird nur CO; als Produkt bendtigt, werden Membranen verwendet, die méglichst
kein CO2 permeieren lassen, so dall CO, im Retentat angereichert wird und nicht
mehr komprimiert werden muf3.

3) In einem Wasserstoffspeichersystem, wie in Abbildung 1 gezeigt, werden bevor-
zugt fur CO, permeable Membranen eingesetzt, da dadurch das gewiinschte Produkt
H, unter Druck anféllt und nicht mehr komprimiert werden muf. Bei mehrstufigen
Membrananlagen ist es gunstiger eine weniger permeable Gaskomponente im Re-
tentat als die leichter durchdringende im Permeat anzureichern [23C].

Entscheidend fur die Auswahl der entsprechenden Variante ist aber die Verfligbarkeit
von Membranen mit hoher Selektivitat fur die jeweilige Trennaufgabe. Ist diese auf-
grund der gewiinschten Trennleistung nicht gegeben, so muR u.U. die energetisch
unguinstigere Variante durchgefihrt werden. Im Falle der Aufarbeitung eines H-
haltigen Gemisches flir Brennstoffzellen ("on board-reforming”, vgl. Kap. 1.3.2) kann
die notwendige Hy-Reinheit z.Zt. nur mit fur Hy hochselektiven Pd-Ag-Membranen
erreicht werden.

Fur die Auftrennung COp-haltiger Stoffstrdme wurde eine Vielzahl von Materialien
und Membranarten untersucht, deren chemische Grundiagen nun im folgenden dis-

kutiert werden solien.
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3.1.1 Siliciumorganische Polymere

In Tabelle 7 sind Beispiele fiir siliciumorganische Polymere aufgefiihrt. Polyacetylene
und Silicone weisen im Vergleich zu anderen Polymeren um Gréfenordnungen hé-
here Permeabilitdten fir Gase auf (vgl. [20], S. 24; [22], S. 85; [28]).

Membranmaterial T/  Permeabilitdtskonstante/
°C Dbarrer
O, N2 CO;, CHs; Hy
Poly[1-(trimethylsilyl)-1-propin] (PTMSP) 25 4000 2000 18000 4200 6900
Polydimethylsiloxan (PDMS) 25 500 250 2700 800 550

Tabelle 5: Permeabilitdten von siliciumorganischen Polymeren.

PTMSP [-CH3C=CSi(CHs3)s-1x ist das Polymer mit der z.Zt. h6chsten bekannten Per-
meabilitidt fur Gase. Bei Polyacetylen handelt sich um ein kristallines Polymer mit ei-
ner Glastemperatur von ca. 200 °C (vgl. [29], S. 51). Dieses Polymer weicht von der
Tendenz ab, dal} glasartige Polymere allgemein eine geringere Gaspermeabilitat als
gummiartige Polymere besitzen. Als Ursache fiir diese hohe Permeabilitdt wird das
grof3e freie Volumen [30] seiner Polymerstruktur angenommen.

Das Siliconpolymer PDMS [-Si-(CHs),-O-]x besitzt eine Glastemperatur von -123 °C
und ist damit im Temperaturbereich der Anwendung als Membranmaterial immer
gummiartig.

Die Verwendung von PTMSP ist in zahireichen Laboruntersuchungen publiziert, einer
technischen Verwendung des Polymers steht allerdings dessen Alterung unter Ver-
lust der Permeabilitat bei Druckbelastung entgegen. PDMS ist ein vielfaltig einge-
setztes Membranmaterial. Es wird aufgrund seiner hohen Permeabilitat und seiner
mechanischen, chemischen und thermischen Stabilitdt u.a. als Schutzschicht und

Porenfiller (vgl. Kap. 2.1.1) auf anderen Polymermaterialien eingesetzt.

3.1.2 Flissigmembranen

Bei Flissigmembranen handelt es sich um dinne Filme, die z.B. durch impréagnieren
einer benetzbaren, mikroporésen Membran mit einer FlUssigkeit hergestellt werden

(ILM = "immobilized liquid membrane").
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Fur die Abtrennung von CO, kommen Flussigkeiten in Frage, die aus der konventio-
nellen Absorptionstechnologie bekannt sind (vgl. Kap. 1.3.3). Es werden walrige L6-
sungen von Carbonaten, Aminen und Polyethylenglykol [31, 32] oder niedrigschmel-
zende Salzhydrate (vgl. Literaturzitat Nr. 6-11 in [33]) verwendet. Vorteil der Flissig-
membranen ist, dal3 gleichzeitig hohe Selektivitdten und Permeabilititen erreichbar
sind. Verglichen mit den Diffusionskoeffizienten D in Polymeren von 10 7 bis 10 “"°
cm?s™ sind diese in Flussigkeiten mit 10 ° bis 10 ® cm?s™ um einige GréRenord-
nungen héher (vgl. Kap. 4.1), was bei [LM auch vergleichsweise hohe Permeabilita-
ten zur Folge hat. Die erreichbaren Selektivitdten entsprechen denen der Absorpti-
onsprozesse.

Limitierend flur den Einsatz von ILM sind die Schwierigkeiten, diinne Trennschichten
mechanisch stabil zu erzeugen und die Alterung der Membranen durch Flissigkeits-
verlust. Weiterhin sind die Membranen nur fir geringe transmembrane Druckdiffe-

renzen geeignet, da sonst Flussigkeit aus den Poren gedriickt wird (vgl. Kap. 6.2.1).

3.1.3 Aminfunktionalisierte Polymere

Die bei den ILM auftretende Schwierigkeit der Membranalterung durch Flissigkeits-
verlust kann man dadurch umgehen, dal® man reversibel mit CO, reagierende Sub-
stanzen an das polymere Geriist anbindet.

Im wesentlichen kommen dafiir aminfunktionalisierte Verbindungen in Betracht (zum
Mechanismus vgl. Kap. 4.3).

Prinzipiell existieren zwei Konzepte zur Fixierung des Amins, entweder als geladenes
Teilchen durch lonenaustausch an die polymere Matrix (vgl. Kap. 3.1.3.1) oder durch

kovalente Bindung an die Polymerkette (vgl. Kap. 3.1.3.2).

3.1.3.1 Kationenaustauscher

Bei der ersten Variante werden als polymere Matrix Kationenaustauscher, als Amin-
verbindungen monoprotonierte Diamine, Triamine u.s.w. oder als polymere Matrix
Anionenaustauscher und Aminoséuresalze (z.B. Glycinat, vgl. [34], S. 340) verwen-
det. Die Carriersubstanzen werden dann durch elektrostatische Kréfte in der Poly-
mermatrix gehalten. Bei der Verwendung von ionischen Polymeren wird fast immer
mit wasserdampffeuchten Gasen gearbeitet, entsprechend sind auch die Polymere in

Wasser gequolien.

17



Variabel bei der Auswahl eines Kationenaustauschers sind das Gerustpolymer, die
Austauschergruppe (Uberwiegend Sulfonsduregruppe oder Carbonsduregruppe),
Austauscherkapazitat und deren Beladung sowie das Diamin.

Denkbar ist auch die weitere teilweise oder vollstdndige Quaternisierung der zweiten
oder weiterer Amingruppen (z.B. Protonierung und Einfiihrung eines Gegenions) zur
Einstellung des pH-Wertes der Polymermatrix (siehe dazu Kap. 3.1.3.2).

Als Kationenaustauscher wurden mit sulfoniertem Polystyrol gepropftes PTFE, sulfo-
niertes Polyphenylenoxid (PPO) (vgl. [35], S. 339), Nafion [35, 36, 37] (vgl. Formel 1)
und sulfoniertes Styrol-Divinylbenzolpolymer in fluorierter Matrix [38] untersucht.

—(CF2—CF2)n-(I3F-CF2—
(O-CF »-C(CF3)F-)mOCF2-CF2-SO3-H

Formel 1: Nafion, Copolymer des Tetrafluorethylens.

Way und Kollegen [35, 36] verwendeten als Amin u.a. monoprotoniertes Ethylendia-
min (EDAH"). Sie untersuchten die Abtrennung von CO; aus Mischungen mit CH,
und ternaren Gemischen von CO,, CH4 und H,S. Matsuyama et al. haben verschie-
dene Kationenaustauschermembranen, die durch Plasmapolymerization von Acryl-
saure auf polymeren mikropordsen Substraten erzeugt wurden mit Aminen umge-
setzt und deren Permeationseigenschaften fir Gase vermessen [39, 40]. Vorteilhaft

bei Plasmapolymerisaten ist die Erzeugbarkeit sehr diinner defektfreier Schichten.

3.1.3.2 Polymere mit kovalent gebundenen Aminen

Bei aminfunktionalisierten Polymeren sind das Gerustpolymer, der Amingehalt bzw.
die Anionenaustauscherkapazitat und das polymer angebundene Amin variabel. Va-
riabel ist weiterhin die Quarternisierung der Aminfunktionen (pH-abh&ngig) und das
Gegenion quartarer Ammoniumsalze.

Yoshikawa et al. untersuchten die Wechselwirkungen von CO, mit polymeren Mem-
branen, die Pyridin als fixierte Carriergruppe enthaiten [41]. Als Monomere fir die
Herstellung von Anionenaustauschern durch Plasmapolymerisation wurden 2-(N,N-
dimethyl)aminoethylmethacrylate (DAMA) und Diisopropylamin (DIPA) eingesetzt
[42, 43]. Yamaguchi et al. verwendeten Membranen mit Trennschichten aus dem
primaren Amin Polyallylamin (-(CH2-C(-CH2-NH2H),-) und Umsetzungsprodukten von
Polyallylamin mit 2-Brompropan (vgl. [37], S. 4073).
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Membranen aus aminfunktionaliserten Polyimiden wurden aus 3,3'.4,4'-Biphenyl-
tetracarboxyldianhydrid und 2,4,6-Trimethyl-1,4-phenylendiamin durch bromieren der
Methylseitengruppen und die Umsetzung mit verschiedenen Aminen hergestelit [44].

Von Yoshikawa [45, 46] et al. und Ballhorn [47] et al. wurden aminfunktionalisierte
Polymethacrylathomopolymere (vgl. Formel 2) und Copolymere mit Acrylnitril beziig-

lich ihrer Gaspermeabilitdten untersucht.
O o)
go 0

R R

Formel 2: Polymethacrylathomopolymer und Copolymer mit Acryinitril.

Polymere mit ionischen Gruppen, deren Zahl so grof} ist, dalR diese wasserldslich
werden, bezeichnet man als Polyelektrolyte [48]. Quinn et al. haben die Verwendung
von Membranen aus Polyelektrolyten fir die Abtrennung von sauren Gasen aus
Gasmischungen untersucht [33, 49]. Sie sind bevorzugt durchléssig fiir CO2, H,S,
COS, SO, und NOx gegeniiber Gasen wie Hz, CHa, N2, O, und CO. Die Membranen
bestehen aus einer pordsen Unterstruktur, auf der sich eine Polyelektrolytschicht
zwischen zwei Schichten aus PDMS oder PTMSP befindet. Es werden quartare
Ammoniumsalze mit Acetat und Fiuorid als Gegenion verwendet. Formel 3 zeigt als
Beispiele Polyvinylbenzyltrimethylammoniumfluorid (PVBTAF,1) und Poly-N,N-
dimethylethyleniminacetat (PDEIAC, 2):

n
I\I/Ie
! /E\/ N:\:I\AC 2
- Me— N
N*(Me)s

Formel 3: Polyelektrolyte.
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Der Gehalt an funktionellen Gruppen der Polyelektrolyte ist verglichen mit Gblichen
lonenaustauschern hoch. Die lonenaustauscherkapazitat (IEC) von PVBTAF betragt
5,12 Milliaquivalente pro g (meq-g™'), die von PDEIAC 7,62 meq-g™, in der F* Form
sogar 10,97 meq g™

PVBTAF weist mit Trennfaktoren o von bis zu 100 (vgl. [33], S. 56) den héchsten

bisher bekannten Trennfaktor eines polymeren Materials fir CO,/H, Mischungen auf.

3.1.4 Hydrogele
Bei Hydrogelen handelt es sich um wassergequollene, vernetzte Polymere, die hy-
drophil, aber nicht wasserléslich sind. Am Research Institute of Innovative Technolo-
gy for the Earth (RITE) werden Hydrogelfilme aus vernetzten Vinylalkohol-Acryi-
sauresalzen-Copolymeren untersucht, die in walRrigen CO,-Carrierldsungen gequol-
len sind [3, 50, 51].
Als Carrier werden dabei Alkalimetallcarbonate oder -bicarbonate eingesetzt, als Ad-
ditive u.a. aminfunktionalisierte mehrzahnige Komplexliganden fur Alkalimetalle (vgl.
Formel 4).

oA )

(™ S
Lo Lo
1 2

Formel 4: Komplexliganden fir Alkalimetalle.

Bereits die Zugabe geringer Mengen Additive (Abschatzung: < 0,1 meq Amin-g'1 Po-
lymer trocken) hat erhebliche Effekte auf die Permeabilitat fur CO-.

Es ist bekannt, da die Ethylenoxidstruktiur eine starke Affinitdt zu CO, besitzt (vgl.
Literaturzitat Nr. 1-3 in [52]). Deshalb werden vielfach Hydrogele aus Polyethylenoxi-
den als Membranmaterialien fiir die CO»-Abtrennung hergestellt. Untersucht sind
Polyetherimidcopolymere mit Polyethylenoxid (PEO, wiederholende Einheit Ethylen-
oxid n = 52) [63], Hydrogele aus plasmavernetzten Polyethylenglykol [3] und UV-
vernetzten Polyethylenglykoldimethacrylat und -diacrylaten (n = 23) [52, 54].

3.1.5 Polyimide

Der Zusammenhang zwischen Polymerstruktur und Gaspermeabilitaten ist gut unter-
sucht [20]. Polyimide besitzen hohe Glastemperaturen (meist > 200 °C).
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Die Selektivitdt dieser Polymere wird weitgehend durch die Diffusion der Gase und
nicht durch deren Léslichkeit bestimmt. Im allgemeinen folgt die Permeabilitat ver-
schiedener Gase durch Polyimide dem kinetischen Durchmesser (vgl. [20], S. 35,
[55], S. 22), d.h. die Permeabilitdt nimmt in folgender Reihenfolge ab: H, > CO, > Na.
Somit lalkt sich CO, mit Polymeren dieses Typs zwar aus CO2/Nz-Mischungen ab-
trennen, bei CO./H,-Mischungen ist aber H, die wesentlich permeablere Kompo-
nente.Kommerzielle Membranen aus Polyimiden haben typische Trennfaktoren
COy/Hz von 0,1 und CO,/N2 von 40 [56].

Konzepte fir die Verbesserung der CO,-Permeabilitat von Polyimiden sind die Co-
polymerisation mit PEO (vgl. Kap. 3.1.4), die Einfihrung von Amingruppen (vgl. Kap.
3.1.3), die Einfihrung von Gruppen mit mdglichst wenigen Rotationsfreiheitsgraden
zur Versteifung der Polymerhauptkette (z.B. Bisphenylfluorene, verbunden mit einer

VergrolRerung des freien Volumens) oder das Quellen in Aminlésungen [3, 51].

3.1.6 Sonstige verwendete Membranmaterialien

Polymere, die in konventionellen Modulen verwendet werden, sind: Polyphenylen-
oxid, Celluloseacetat, Polysulfon, Polybutadien und Polyisopren. Nur die beiden
letztgenannten, gummiartigen Polymere zeigen gleichzeitig CO,-Selektivitat im Ver-
gleich zu Wasserstoff und Stickstoff.

Héartl, Rompf und Puschel haben die Trennung von CO,/H,-Mischungen bei Driicken
bis 400 bar mit Folien aus Polyethylenterephthalat (PET) und Polyamid (PA) unter-
sucht [57,58]. Wasserstoff ist bei diesen Polymeren die bevorzugt permeierende
Komponente.

Sartorelli, Kuicke und Brunner haben bevorzugt CO,-permeable Membranen unter
Uberkritischen Bedingungen eingesetzt. Dabei konnte gezeigt werden, dal’ Polymer-
membranen mit Trennschichten aus fluorierten Polymerfilmen bei Driicken von 240
bar und Temperaturen bis 50 °C zur selektiven Abtrennung von CO; eingesetzt wer-
den kénnen [59].

Anorganische Membranmaterialien werden fir die Trennung COo-haltiger Mi-
schungen dort eingesetzt, wo erhhte Betriebstemperaturen (> 200 °C) vorliegen.
Dabei kommen Silikate, Zeolithe, Kohlenstoff oder Aluminiumoxide zum Einsatz [60,

61]. Die Membranen sind immer bevorzugt fiir Wasserstoff permeabel.
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3.1.7 Zusammenfassende Beurteilung

Eine Auftragung von Literaturwerten fir Permeabilitditen und CO,/N,-Selektivitaten
der in Kap. 4.4.1- 4.4.6 besprochenen Polymere ist in Abbildung 7 (Legende vgl.
Tabelle 6) gezeigt.
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Abbildung 7: CO2-Permeabilitdten und CO,/N,-Trennfaktoren im Vergleich.

Mit trockenen Membranmaterialien liegen alle Trennfaktoren im Bereich kleiner 70.
Werden wassergequollene Membranmaterialien und wasserdampfhaltige Gase ein-
gesetzt, sind um GréRenordnungen hdhere Trennfaktoren erreichbar. Herausragend
bezuglich Trenneigenschaften sind die Acrylsaurepolymere (Nr. 3, 15, vgl. Abbildung
7).

Dabei handelt es sich um Hydrogele mit hohen Wassergehalten (Nr. 3, 80%). Nr. 15
enthalt Kaliumcarbonatlésung als CO»-Carrier und geringe Mengen eines Amins (vgl.
Formel 4, Nr. 2).

Nr. 3 besitzt eine sehr hohe IEC (13,1-meq-g” trockene Membran) und befindet sich
in der EDAH"-Form, welches von verschiedenen Autoren unabhéngig als effektivstes
COo-Carrier-Amin in Kationenaustauschermembranen beschrieben ist [37]. Bei Nr. 3
und 15 sind die CO»-Carrier in der Membran frei beweglich, dies flihrt zu besseren
Trenneigenschaften als bei Nr. 6,7,13,14, bei denen die CO2-Carrier (Amine) an das
polymere Gerust fixiert sind. Diese werden jedoch als langzeitstabiler eingestuft, da

hier der Carrier nicht aus der Membran "ausbluten" kann.
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Die angegebenen Permeabilititen und Trennfaktoren nehmen bei Carrier-
Membranen mit zunehmendem CO»-Partialdruck im Feed schnell ab (vgl. Kap. 4.3),
da bei den Carriern Sattigungsphanomene eintreten. Diese Membranen sind deshalb

nur im Bereich niedriger CO,-Partialdriicke (vgl. Tabelle 6) effektiv.
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Abbildung 8: CO,-Permeabilitdten und CO,/Ho-Trennfaktoren im Vergleich.

In Abbildung 8 sind die Permeabilitdten und CO./H,-Selektivitdten der beschriebenen
Polymere (Legende vgl. Tabelle 6) gezeigt.

Die Trennung von CO; und H, mit Membranen ist bisher vergleichsweise wenig un-
tersucht. Die Trennaufgabe ist schwierig, da sowohl H; als auch CO; durch Polymere
gut permeieren, CO, aufgrund seiner hohen Léslichkeit in den meisten Polymeren,
H, aufgrund seiner schnellen Diffusion. Trennfaktoren, wie bei CO./Ny, sind daher
nicht erreichbar.

Glasartige Polymere (vgl. Abbildung 8, Nr.19, 21, 22, 23, 26) sind fur H, besser per-
meabel als fir CO,. Gummiartige Polymere wie Polybutadien und Polysiopren (Nr.
24,25) trennen CO; aus trockenen CO,/Hy-Mischungen mit moderaten Trennfaktoren
ab.

PDMS (Nr. 2) ist das Polymer der Wahl zur Abtrennung von CO; aus trockenen
CO,/H,, besitzt aber nur einen idealen Trennfaktor von o = 5. Reale Trennfaktoren
und Permeabilitdten fir Gasgemische sind noch unginstiger. Angegeben wird ein o
(CO4/H3) von 4 bei 1,7 bar Feeddruck (25% CO3) und eine Permeabilitat P(CO2) von
762 barrer (vgl.[49], Beispiel 14) oder aber auch "keine Selektivitat" (Prism-Modul)
(vgl. [62], S. 3).
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Ein literaturbekanntes Beispiel fur CO,/Hy-Trennfaktoren > 10 sind Polyelektrolyte
(vgl. Nr. 14 und 13, Abbildung 8). Die Trennfaktoren sind jedoch sehr stark von ei-
nem definierten Wassergehalt der Membranen abhéngig und nehmen bei zuneh-

menden CO,-Partialdruck stark ab.

Nr  Polymer T p(CO2) Einzelgas/ Feucht/
Feed Gemisch  Trocken
/°C  /bar
1 PTMSP 25 < 1bar E T
2 PDMS 25 1 E T
3 Plasma Acrylsadure/EDAH" 25 0,047 G F
4 Polyvinylpyridincopolymer 30 - - T
5 DAMA 25 0,047 - T
6 DAMA 25 0,047 - F
7 Aminfunktionalisiertes Polyimid 25 0,36 G F
8 Aminf. Polymethacrylatcopolymer 35:65 30 - E T
9 Aminf. Polymethacrylatcopolymer 20:80 30 - E T
10  Dimethylaminf. Polymethacrylat 30 - E T
11 Diethylaminf. Polymethacrylat 30 - E T
12  Polymethacrylat 30 - E T
13 PVBATF 23 0,11 G F
14 PVBATF 23 0,84 G F
15  Hydrogel Acrylsdurecop. +K,COs+Additiv 25 0,1 G F
16  Hydrogel Acrylsdurecopolymer + K;CO; 25 0,1 G F
17  Polyetherimid-PEO-Copolymer 35 - - T
18  Polyethylenglykolmethacrylat 50 - - T
19  Polyimid 25 - - T
20 Bisphenylfluoren-Polyimid 20 - - T
21  Polyphenylenoxid 25 - - T
22  Celluloseacetat 25 - - T
23  Polysulfon 25 - - T
24  Polybutadien 25 - - T
25 Polyisopren 25 - - T
26 PET 10 50 G T

Tabelle 6: Legende zu Abbildung 7 und Abbildung 8.

Far die Realisierung eines Wasserstoffspeichersystems nach Abbildung 1 sind somit
noch grundlegende Entwicklungen im Membranbereich notwendig. Reale Trennfakto-
ren fir CO,/H, im Druckbereich von 10-30 bar (Arbeitsbereich des Speichersystems)
mit COz-selektiven Membranen sind zu messen und Membranen entsprechend zu
optimieren.

Schliissel fur die Membranentwicklung ist das Verstadndnis der Transport-
mechanismen fir CO; in der Membran und vor allem dessen Zusammenhang mit der
Wasserbilanz im System Membran-Gasphase.

Aussichtsreiche Untersuchungsmaterialien kdnnten gummiartige, aminfunktionali-

sierte, hygroskopische Polymere sein.
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4 Transport in Membranen

Im folgenden Kapitel soll fir die in dieser Arbeit untersuchten aminfunktionalisierten
Carrier-Membranen ein makroskopisches Transportmodell entwickelt werden, wel-
ches auch die Rolle von Wasser in der Membran beriicksichtigt. Der Transport durch
Membranen kann als quasi eindimensionaler Prozel} hinreichend genau beschrieben
werden, da jedes Flachenelement der Membran ndherungsweise die gleichen Eigen-
schaften und normierten Permeabilitdten besitzt und die Transportrichtung durch eine
treibende Kraft senkrecht zur Membranebene (Partialdruckdifferenz) vorgegeben ist.
Eine genauere Betrachtung des Transportprozesses macht es erforderlich, die Teil-
prozesse a) Transport zur Grenzflache und Aufnahme in die Membranmatrix, b) Dif-
fusion durch die Membran und c) Desorption und Wegtransport von der Membran-
ruckseite einzeln zu diskutieren. Fir den Teilschritt Transport durch die Membran
wurden flr porése und dichte Membranen (vgl. Kap. 2.1.1) unterschiedliche Modelle
fur die Beschreibung entwickelt. Wahrend bei porésen Membranen Geometrie und
Oberflachenvorgange in den Poren entscheidend sind, werden bei dichten Membra-
nen molekulare Vorgange in der Membranmatrix ausschlaggebend. Eine Besonder-
heit stellen Carrier-Membranen dar, bei denen Transportprozesse mit chemischen

Reaktionen gekoppelt sind.

41 Transport in pordésen und dichten Strukturen

Abhangig von der Porengréfe r (vgl. Abbildung 9) und der Membranstruktur liegen

unterschiedliche Transport- und Trennmechanismen vor.

® o Feedseite

N\

— ; ®

r Permeatseite
Freie Knudsen- Molekularsieb Loésungs-
Diffusion Diffusion Diffusions-

Membran

Abbildung 9: PorengréRen von Membranen.
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In Tabelle 7 sind Porengréfenbereiche fir die oben gezeigten Membranstrukturen

angegeben.
Freie  ‘Knudsen-  Molekularsieb - Lésungs-
LDif"fUSi""‘."5 :f‘:j Diffusion  Diffusions-Membran |
rm  |>10" — 107-10° <10°% <107 '
Dim%s __ |[10°10° 107 107 709
Trenhung" keine M1 %% M.%°  Oberfléchen- Sorption
o diffusion Diffusion
Sorption
7 Diffusion in Poren
| Defekte COu/H; C-Membranen [63]  Trennschichten (fast)
in =0,21 aller kommerzieller
- |Membranen Membranen

Tabelle 7: Vergleich von porésen und dichten Membranen.

Je dichter die Membranstrukturen werden, um so mehr nimmt der Diffusionskoef-
fizient D von Gasen ab. Im Bereich der Knudsen-Diffusion korreliert der Trennfaktor
mit der Wurzel der Molmassen M der Gase [64]. Bei der Porengréfie von Molekular-
siebmembranen gewinnen Oberflacheneffekie an Bedeutung. Extremfall ist z.B. die
Abtrennung von Alkanen aus Alkan-Wasserstoffmischungen, wobei angenommen
wird, dal® Alkane die Membran entlang der inneren Oberflaiche durchwandern und
gleichzeitig die Poren flur Wasserstoff blockieren [65].

Lésungs-Diffusions-Membranen haben keine kontinuierlichen Passagemdglichkeiten.
Die Gase diffundieren durch voriibergehende Lécher der Polymermatrix, die durch
die thermisch induzierten Bewegungen von Kettensegmenten des Polymers entste-

hen.

4.2 Transport in Losungs-Diffusions-Membranen

4.2.1 Modellierungsansatze

Fur die Beschreibung von Transportvorgdngen in Losungs-Diffusions-Membranen
existiert eine Vielzahl von Modellen (einen Uberblick gibt [20], S. 3-11).
Molekulare Modelle (MD-Simulationen) haben zu einem weitergehenden Verstandnis

der Transportmechanismen von Gasen in Polymeren beigetragen.
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Es konnte gezeigt werden, dald die Diffusion von Gasen in einer Polymermatrix als
"hopping" von einer Lochstelle zur nachsten erfolgt [66].

Mikroskopische Modelle (z.B. "free volume") werden zur Struktur-Permeabilitats-
Korrelation experimenteller Ergebnisse verwendet, haben aber keinen Vorher-
sagecharakter, da Modellparameter nicht direkt mit der chemischen Struktur der Po-
lymere zusammenhéangen.

Die einfache makroskopische Beschreibung erméglicht es, die Beitrage von Diffusion

und Léslichkeiten von Gasen fiir die Permeabilitdt zu separieren.

4.2.2 Makroskopische Beschreibung: Losungs-Diffusions-Modell nach Gra-

ham

Nach dem von Graham bereits 1866 entwickelten Modell (vgl. [67], S. 269) wird die
Gaspermeation durch die Diffusion in der Membranmatrix kontrolliert. Der Transport-
prozess beginnt mit der Adsorption an die Membranoberflache und der geschwindig-
keitsbestimmenden Absorption in die Membranphase.

Es wird dabei von einem L&sungsgleichgewicht ausgegangen, was sich zwischen
einem Gasmolekdl in Kontakt mit der Membranoberflache und einem in der Membran
nahe der Oberflache befindlichen gelésten Gasmolekil einstellt. Fir Gase wie He,
H2, Oz und N, gilt fur einen weiten Temperatur- und Druckbereich das Henrysche
Gesetz (vgl. Gl. 8).

pr =H, -Cf (Gl. 8)

PF: Partialdruck Feed

He:  Henryscher Koeffizient (cm® bar- Nem™)

ce.  Konzentration in der Membranphase, feedseitig (Ncm® cm  Polymer)

Fur CH;s und CO; gilt diese Beziehung nur fir moderate Temperaturen und Drlcke,
for noch leichter kondensierbare Gase, wie z.B. Wasser oder Butan, liegt eine starke
Druckabhéngigkeit der Lslichkeit vor (Beschreibung mit dem "Dual sorption"-Modell,
vgl. [68], S. 4971).

Die anschliefiende Diffusion durch die Membran ist, sofern keine starken Polymer-
Gas-Wechselwirkungen vorliegen (Quellung, vgl. Literaturzitate 11, 12 ,15 in [20])
durch das erste Ficksche Gesetz beschreibbar (vgl. Gl. 9).

J=-p.3¢ (Gl. 9)
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Fur die Desorption gilt analog das Henrysche Gesetz.
Die Gleichgewichtskonzentration (L&slichkeit) ¢ eines Gases in der gesamten Mem-

branmatrix ist eine Funktion der Loslichkeit und des Partialdrucks (vgl. Gl. 10).
c=S(p,c)-p (Gl. 10)

S:  Loslichkeitskoeffizient (Nem® cm™.bar™)
Fur kieine c¢ ist S unabhéngig von p und c. Durch Koeffizientenvergleich erhdlt man
dann aus Gl. 8 und GlI. 10:

S=H (Gl. 11)
Aus Gl. 9 und GI. 10 erhélt man:

J=—D-S-d—p (Gl. 12)
dx

Integration lber die Membrandicke ergibt:

J=—D-S-pF—;pP— (Gl. 13)

Somit ergibt sich normiert auf die Partialdruckdifferenz (vgl. Kap. 2.2.1.) die Permea-
bilitat, mit den genannten Einschrankungen, als Produkt aus Diffusions- und Léslich-

keitskoeffizient:
P=D-S (Gl. 14)

Die Permeabilitdt hangt somit von einem kinetischen (D) und einem thermodynami-
schen Faktor (S) ab. Die Gasgeschwindigkeit in Polymeren nimmt im allgemeinen in
der Reihenfolge: H20 > H; > He > HyS > CO2 > Oz > Ar > CO > CHy4 > N3 ab. Somit
ist eine Membran, die CO; gegeniiber H, bevorzugt durchlafyt, nur Gber Loslichkeits-

selektivitat zu realisieren !

4.3 Transport in Carrier-Membranen

Carrier-Membranen sind ein Spezialfall von Lésungs-Diffusions-Membranen. Sie sind
porenfrei bzw. die Poren der Membranen sind mit Flussigkeit gefillt. Sie enthalten

sogenannte Carrier als stoffspezifische Tragersubstanzen.

4.3.1 Carrier-Systeme fiir CO,

Carrier besorgen den spezifischen Transport von Substanzen oder einer Substanzf

gruppe, mit der sie selektiv, schnell und reversibel reagieren.
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Bekannte Beispiele flr Carrier aus biologischen Systemen sind das Hamoglobin flr
Sauerstoff, Enzyme in den Mesophylizellen von C4-Pflanzen, die beim CO,-
Pumpzyklus im ersten Schritt fur die Fixierung von CO; sorgen [69] oder Kohlens&u-
re-Anhydrase, die die Bildungsgeschwindigkeit von Hydrogencarbonat aus Kohlendi-
oxid stark beschleunigt [70, 71].

In synthetischen Membranen finden als Carrier fir CO, Carbonatlésungen und Ami-
ne Verwendung.

Die Bildung von Hydrogencarbonat aus reinem Wasser und CO; ist langsam (k =
4,36:107 mol-I"!, 25 °C [72] ) und das Gleichgewicht liegt auf der Seite von Kohlendi-
oxid. CO; liegt zu 99,8% physikalisch gel6st vor. In Carbonatlésungen bildet sich Hy-
drogencarbonat vergleichsweise schnell (pH-Abhangigkeit, siehe dazu Gl. 29-30) aus
Carbonat, CO, und Wasser (vgl. Gl. 15)[73].

2 HCO3 (Gl. 15)

CO5%+H,0+CO,

Der Transport von CO; in Richtung eines Konzentrationsgradienten kann somit in
Form von geléstem CO, und zusatzlich in Form von Hydrogencarbonat erfolgen.
Folglich ergeben sich insgesamt héhere Permeabilitaten fir CO, [74,75]. Die Bildung
von Hydrogencarbonat kann durch Additive wie Arsenit, das sowohl als Hydrolyse-
katalysator als auch als Puffer zur Einstellung eines optimalen pH-Wertes flir die Re-
aktion wirkt [72] oder Komplexbildner (vgl. Kap. 3.1.4) beschleunigt werden.

Analog zu Carbonatldsungen verhalten sich Anionenaustauscher in Carbonatform,
wobei die Anionenaustauschergruppen meist polymer fixierte Amine (vgl. unten) sind
[vgl.[34], S. 340].

Far die Carrierwirkung von Aminen fir CO; (vgl. Kap. 3.1.3) sind drei prinzipielle
Maoglichkeiten nachgewiesen. Die Bildung von Carbamaten (Beispiel Formel 5) und
die Entstehung von Hydrogencarbonat, vor allem durch Basenkatalyse (Beispiel
Formel 6). Des weiteren ist bei Aminoalkoholen die Bildung von Monoalkyicarbona-
ten (siehe [38], S. 54, [76]) bekannt.

? o

RNH —> RNCOOH

Formel 5: Carbamatbildung an polymer fixiertem sekunddren Amin.
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-
R,N H—O—H
CO, — R,NH" + HCO;

Formel 6: Basenkatalysierte Bildung von Hydrogencarbonat an polymer fixierten

tertiaren Amin.

Die Carbamatbildung ist nur bei primdren und sekundaren Aminen mdglich, die ge-
bildeten Carbamate dissoziieren sofort und entstehende Protonen werden von weite-

ren Aminen aufgenommen [77].
Die Bildung von Hydrogencarbonat setzt die Anwesenheit von Wasser voraus, und

wird durch Amine oder Ammoniumsalze katalysiert.

4.3.2 Beschreibung durch ein makroskopisches Modell

Der Transport in Carrier-Membranen (vgl. Kap. 4.4.2-3) erfolgt zusatzlich zum diffusi-
ven Mechanismus (vgl. Kap. 4.2.2) durch reaktiven Transport (vgl. [62], S. 5), der
sich analog dem L&sungs-Diffusions-Mechanismus aus mehreren Teilschritten zu-
sammensetzt. Der Transport beginnt mit der Adsorption an die Membranoberflache
und anschlieBender chemischer Reaktion eines CO,-Molekils mit einem Carrier. Flr
den Transport durch die Membran gibt es zwei prinzipielle Mdglichkeiten:

1.) Ist der Carrier in der Membranmatrix mobil, diffundiert der Carrier-CO2-Komplex
nach dem Konzentrationsgradienten in Richtung Permeatseite und der Carrier ent-

gegengesetzt in Richtung Feedseite.

Feed Membran Permeat

/ Carrier v\
CO, \ / » CO,
Carrier+CO,

Diffusion ohne Carrier

v

Co, Co,

Abbildung 10: Modell fiir den Transport von CO; in einer Carrier-Membran.
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Der Carrier-CO2-Komplex kann an jeder Stelle der Membran zerfallen (Gleichge-
wichtsreaktion) und CO; rein diffusiv weiter transportiert werden oder bisher diffusiv
transportiertes CO; von freiem Carrier aufgenommen werden (vgl. Abbildung 10).

2.) Ist der Carrier an der Membranmatrix fixiert und somit nicht mobil ("fixed site car-
rier") ist fur den Transport durch die Membran an jeder Carrierstelle die Komplexbil-
dung und der Zerfall notwendig. Der Transport erfolgt dann durch eine Art "hopping"
von einer Carrierstelle zur nédchsten. Diese Situation ahnelt der bei mobilen Carriern,
wenn die Bildung und der Zerfall des Komplexes schnell ist im Vergleich zur Diffusion
des Carrier-CO2-Komplexes. Permeatseitig kommt es zum Zerfall des Carrier-CO.-
Komplexes und zur Desorption von CO..

Die Permeabilitat Pcy einer Carrier-Membran 1Rt sich analog den Uberlegungen in
Kap. 4.2.2 durch eine Erweiterung des Lésungs-Diffusions-Modells beschreiben, wo-
bei die Beitrage beider Transportwege zur Permeation aufsummiert werden. (vgl. Gl.
16)

Pcm =(D+Dgp)-(S+S¢) (Gl. 16)

Mit Drp als Diffusionskoeffizient fir die reaktive Diffusion und S¢ als Léslichkeit, die
durch Carriergruppen verursacht wird.

Der FluR J eines Gases durch eine Membran (vgl. Kap. 2.2.1) ergibt sich gemaf Gl.
17 aus der Permeabilitat, dem Partialdruckunterschied dieses Gases zwischen Feed
und Permeatseite und der Membrandicke .

J=¥ (Gl. 17)

Bei einer Losungs-Diffusions-Membran ist P unabhéngig vom Feeddruck (vgl. Gl. 11
und dort angegebene Ndherungen), bei zunehmenden Feeddruck und konstantem
Permeatdruck und somit resultierender zunehmender Partialdruckdifferenz steigt der
Flu® J linear mit Ap an.

Bei der reaktiven Diffusion kommt es zur Sattigung des Carriers bei hohen Par-
tialdrliicken der reaktiven Komponente im Feed (Langmuir-Charakteristik), da die An-

zahl der Carrierstellen an der Membranoberflache begrenzt ist (vgl. Gl. 18).

K. PE - C .
CF(Carten =~ K pe) (GI. 18)
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Die carrierbedingte, feedseitige Konzentration in der Membranphase cr(carmier) iSt ab-
hangig von der Konzentration der Carrierstellen in der Polymermatrix Ccarier, der
Gleichgewichtskonstante K = ka/kq und dem Verhéltnis der Geschwindigkeiten der
Carrier-Komplexbildungs zur Komplexdissoziationsreaktion.

Die Loslichkeit Sc und somit die Permeabilitét (vgl. Gl. 16) wird dadurch zu einer
Funktion des Partialdrucks der mit dem Carrier reagierenden Komponente im Feed.
Aus GI. 18 geht hervor, dal} bei geringen Partialdricken der reaktiven Komponente
im Feed eine schnelle Komplexbildung und die Konzentration der Carrierstellen in
der Membranmatrix flr das Erreichen einer hohen Lslichkeit und somit hoher Per-
meabilitdten mafgeblich ist. Der Anteil besetzter Carrierpositionen nimmt bei glei-
chem Partialdruck um so mehr zu, je schneller die Komplexbildungsreaktion im Ver-
gleich zur Komplexdissoziationsreaktion ist. Bei hohen Partialdriicken (K:pr =
1+(K-pg)) ist ndherungsweise nur noch die Konzentration der Carrierstellen (Crcarrier)
= Ccarrier) in der Membran fir eine hohe Léslichkeit entscheidend.

Fur einen konstanten Permeatdruck zeigt der FIuR Uber eine Carrier-Membran die in

Abbildung 11 schematisch gezeigte Abhéngigkeit vom Feeddruck [78].

Gesamttransport

Lésungs-Diffusion .-~

Flui J

Reaktive Diffusion

I I ] 1

p(Feed)

Abbildung 11: Feeddruckabhéngigkeit des Transports durch Carrier-Membranen.

Carrier-Membranen weisen bei kleinen Feeddriicken keine lineare Abh&ngigkeit der

Flisse mit der treibenden Kraft auf.
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Die auf die Partialdruckdifferenz normierte Permeabilitdt der mit dem Carrier reagie-
renden Substanz nimmt mit zunehmenden Feeddruck erst stark ab und wird dann

naherungsweise konstant (P = J/Ap, vgl. Abbildung 12).

Mit Carrier
reagierendes Gas

Mit Carrier
nicht reagierendes Gas

Permeabilitat P

I 1 I L

p(Feed)

Abbildung 12: Abhangigkeit der Permeabilitdt vom Feeddruck.

Analog verhalten sich die Trennfaktoren (vgl. Gl. 4), da die Permeabilitdten der nicht
mit dem Carrier reagierenden Gase bei zunehmenden Feeddruck in etwa konstant
bleiben.

4.3.3 Erweiterung des Modells: Analyse der Reaktionskinetik der Carrier und

der Diffusionskoeffizienten

Um zu einer mikroskopischen Modellierung der Vorgdnge beim reaktiven Transport
durch eine Carrier-Membran zu kommen, sind sowohl die Kinetik der Reaktionen des
Carrier mit CO,, als auch die dabei auftretenden Teilchen und deren Transport in der
Membranmatrix zu diskutieren.

In Abbildung 13 sind die fiir ein einseitig an die Gasphase (Feed) angrenzendes Vo-
lumenelement der Membranmatrix prinzipiell auftretenden Stoffstréme in und aus
dem Volumenelement und die im Volumenelement fiir die Beschreibung des Trans-
ports relevanten Teilchen aufgefiihrt. Solvens und Gegenionen sind dabei nicht be-

ricksichtigt. Die Carriergruppen sind durch ein A symbolisiert.
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Co,

R,NCOO
HCO,

Abbildung 13: Einseitig an Gasphase (Feed) angrenzendes Volumenelement der

Membranmatrix und darin enthaltene Teilchen.

Im stationdren Zustand sind die Konzentrationen aller Teilchen im Volumenelement
konstant. Die Konzentration an physikalisch geléstem CO; ergibt sich gemaR dem

Loésungs-Diffusions-Modell (vgl. Gl. 10):
[CO2]=S(p,c)-p(CO,) (Gl. 19)

Fur die CO2,-Massebilanz des Volumenelements gilt (Gl. 20):

i . out . out out
m (COz)=m (CO,)+m (R,;NCOO™)- m(CO,) +m (HCO;7)- m(CO,)
m(RzNCOO_) m(HCO3_)

Der dem Volumenelement zuflieRende Stoffstrom an CO; (in) veriaBt das
Volumenelement (out) als CO,, Carbamat und Hydrogencarbonat. Die Bildung von
Hydrogencarbonat setzt die Anwesenheit von Wasser voraus. Liegt der Carrier an
der Polymermatrix fixiert vor, kann Carbamat das Volumenelement nicht tatsachlich
verlassen, der Massenstrom bezieht sich dann auf das als Carbamat durchgereichte
CO,. Analog verlassen bei jedem vollstédndig in der Membranmatrix liegendem
Volumenelement die genannten Stoffstrome das Volumenelement und flieBen dem
benachbarten Element zu. Das permeatseitig an die Gasphase grenzende
Volumenelement verld3t nur ein CO,-Stoffstrom, d.h., dort missen die Ruick-
reaktionen der in Kap. 4.3.1 beschriebenen CO,-Carrier-Reaktionen, die Freisetzung
von CO, aus Carbamat und Hydrogencarbonat, ablaufen. Damit diese Reaktion

ablauft, diirffen die CO,-Carrier-Komplexe nicht zu stabil sein [79].
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Fur eine Modellierung des Transportes ist es notwendig zu beschreiben, in welchen
Konzentrationen Carbamat und Hydrogencarbonat abhéngig von der CO»-
Konzentration im Volumenelement vorliegen und wie schnell sich CO2 mittels der
verschiedenen Transportmechanismen bewegt.

Unter der Voraussetzung, dall die CO»-Carrier-Reaktionen schnell sind im Vergleich
zur Diffusion, wie es in der Membranmatrix im allgemeinen der Fall ist, stellen sich in
jedem Volumenelement die chemischen Gleichgewichte ein.

Way et al. (vgl. [35], S. 483) haben fiir Nafion-EDAH*-Membranen Damkéhler Zahien
(Verhaltnis von Diffusionskoeffizient zu Reaktionsgeschwindigkeit) von 7,19-10 3 ge-
funden, d.h. der Stofftransport ist durch die Diffusion limitiert.

Der Prozef der Carbamatbildung aus CO, und Aminen und gekoppelten Transport-
prozessen ist ausfihrlich experimentell untersucht und modelliert [38, 77, 80].

Die ablaufende Reaktionsfolge lautet:

R2NH+CO, R,NCOO™ + HY (Gl. 21)

Ro,NH + HY === RNH,’ (G, 22)

Fir die Carbamatbildung mit anschiieBender Dissoziation und Protonierung eines

weiteren Amins ergibt sich die Gleichgewichtskonstante Kca dann wie folgt :

_ [R,NCOO™]-[HF]

Gl 23
[RoNH]? -[CO,] ( :

Fur die Bindung eines mols CO; werden 2 mol Carrier gebraucht. Es konnte gezeigt
werden, dal} die Hydrolyse des gebildeten Carbamats zu Hydrogencarbonat ver-
nachlassigbar ist (vgl. [76], S. 262).

Als Parallelreaktion zur Carbamatbildung lauft die Hydrogencarbonatbildung ab. Fur
die Reaktion sind zwei Mechanismen bekannt [76, 81, 82]:

1) Aligemeine Basenkatalyse durch das freie Elektronenpaar von Aminen (vgl. Gl.
23-26). Der Schritt der Hydrogencarbonatbildung ist geschwindigkeitsbestimmend:

Kat.

- +
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Mit der Gleichgewichtskonstante Kyc:

-
ho =109 I I (Gl. 25)
[CO,]
Der sich anschlieRende Protonentransfer ist schnell:
RsN + H* RsNH* (Gl. 26)

Die Geschwindigkeit der Hydrogencarbonatbildung ist proportional der Konzentration
nicht protonierter Amine. Die Effektivitdit von Aminen flir die Basenkatalyse nimmt
von tertidren zu primaren Aminen hin ab (vgl. [76], S. 264). Die Geschwindigkeits-
konstanten flir die aminkatalysierte Reaktion von CO; in waRrigen Losungen steigt
mit steigender Basizitat des Amins (vgl. [81], S. 3408).

2) Hydrogencarbonat entsteht aus CO, und Hydroxylionen, die in walirigen Ldsun-
gen von Aminen aufgrund deren basischer Eigenschaften vorliegen (vgl. Gl. 27-29).

R3N + H,0 ——= R3NH"+ OH

(Gl. 27)

Mit der Gleichgewichtskonstante Kga:

[RgNH*]-[OH]
Kga = Gl. 28
BA [R3N] ( )

Die entstehenden OH™-lonen reagieren mit gelésten CO; relativ schnell zu Hydrogen-

carbonat:

COy, +OH° —/——= HCOg3’ (@1, 29)

Die Gesamtreaktion flr die Hydrogencarbonatbildung ist bei beiden Reaktionswegen
identisch:

CO, +R3N + Hy0 ——= R3NH" + HCOj3 (Gl. 30)

Gebildetes Hydrogencarbonat hat als Gegenion jeweils ein protoniertes Amin, fur die
Bindung eines mols CO- ist somit 1 mol Carrier notwendig.

Das Modell ist auch Ubertragbar auf Situationen, in denen Hydroxylionen aus Wasser
durch andere schwache Basen (z.B. F’) erzeugt werden (vgl. Formel 3, 1 PVBTAF).
Die Weiterreaktion von Hydrogencarbonat zu Carbonat ist pH-, druck- und tempera-

turabhangig.
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Im Bereich pH < 8 liegt praktisch kein Carbonat vor, im Bereich pH > 10 ist die Car-
bonatbildung aus Hydrogencarbonat schnell. Im Bereich pH 8-10 sind beide Anionen
in relevanten Mengen im Gleichgewicht vorhanden.

Im oben stehenden Abschnitt sind die auftretenden Teilchen und die Kinetik ihrer Bil-
dung diskutiert worden, im weiteren sollen die Diffusionsgeschwindigkeiten der auf-

tretenden Teilchen behandelt werden.

Teilchen D/ Membranmatrix Literatur

cm? sec™ 10°

CO, 56 Nafion [38], S. 61

CO, 8,4 Polyallylamin ~ [37], S. 4073

HCOs 4,75 Nafion berechnet, nach [62; 11, S. 955]
EDAH® 1,7 Nafion [38], S. 61

EDAH," 0,8 Nafion [38], S. 61

EDACO, 1,25 Nafion [38], S. 61

Tabelle 8: Diffusionskoeffizienten in Carrier-Membranen.

Die Diffusionsgeschwindigkeiten in freier Losung sind immer héher als in einer poly-
meren Membranmatrix. Die Diffusionsgeschwindigkeit von CO, in Wasser betragt
1,92.10°.cm%sec(25 °C, 1atm) [83]. In Tabelle 8 sind experimentell bestimmte Dif-
fusionskoeffizienten von Teilchen in CO2-Carrier-Membranen aufgelistet. Fir gelade-
ne Teilchen sind sie durch Leitfahigkeitsmessungen zuganglich. Die Diffusionskoeffi-
zienten sind abhéngig von der Art der Membranmatrix. Die oben gezeigten Diffusi-
onskoeffizienten sind hoch im Vergleich zu den ansonsten in Polymeren (blichen
(vgl. Tabelle 7). Ursache daflr ist, dal® es sich bei den verwendeten Membranen um
wassergequollene Gele handelt, die Eigenschaften zwischen freier Lésung und Po-
lymer zeigen (vgl. Kap. 4.3.4). Mit zunehmender Molmasse der Teilchen sinken die
Diffusionsgeschwindigkeiten, deshalb ist es sinnvoll, bei mobilen Carriern méglichst
Amine geringer Molmasse einzusetzen (vgl. [40], S. 258) und die Membranmatrix der

Grolke der zu transportierenden Teilchen anzupassen [84].
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4.3.4 Erweiterung des Modells: Analyse der Funktion von Wasser

Wie oben stehende Diffusionsgeschwindigkeiten und die Betrachtungen in Kap. 3.1.7
zeigen, kommt Wasser beim Transport in Carrier-Membranen eine besondere Be-
deutung zu. Der Einflull des Wassers auf den Gastransport durch Polymere beruht
auf verschiedenen Effekten.

Bei Membranen, die mobile Carrier enthalten, dient Wasser als L&semittel und
Transportmedium fur Carrier-Reaktand-Komplexe.

Wasser quillt eine hydrophile vernetzte Polymermatrix zu einem Gel auf, es liegen
vom Wassergehalt des Gels abh&ngige Strukturen vor.

Durch die Quellung werden funktionelle Gruppen im Polymer, die im trockenen Po-
lymer fur Reaktanden nicht erreichbar sind, z.T. erst als Reaktionsstellen verfligbar.
Es entstehen in der Polymermatrix mit Wasser befilllte Kanéle, in denen lonen &hn-
lich wie in einer Flussigkeit wandern kénnen (vgl. [77], S. 4783). Je héher der Was-
sergehalt eines solchen Gels ist, um so mehr dhneln dessen Eigenschaften denen
der freien Lésung.

Wasser an sich besitzt schon eine Lésungs-Diffusions-Selektivitat fiir Gase. Tabelle
9 zeigt die Verhaltnisse von Diffusionskoeffizienten, Loslichkeiten [39, 83] und daraus
anhand dem L&sungs-Diffusions-Modell (vgl. Gl. 14) berechneten Trennfaktoren fiir

reines Wasser.

Gaspaar D/D SIS o=P/P
COH, 0,56 37,8 21
COz/N, 1,06 53,8 57
CO,/CHs 1,12 27,8 31

Tabelle 9: Berechnete Trennfaktoren von reinem Wasser fur Gase bei 25 °C und

Normaldruck.

In Salzlésungen und ionischen Polymeren sind die L&slichkeiten nichtpolarer Gase
niedriger [85] und somit die theoretisch mdéglichen Trennfaktoren z.B. flir CO2/H,
oder CO2/N; héher.

Kleinere Defekte in der Membranmatrix werden ebenfalls durch die Benetzung mit
Wasser ausgeglichen, die Membranen sind quasi defekt- und porenfrei und weisen
somit im Idealfall im Vergleich zum eigentlichen Polymermateriai kaum Selektivitats-

verluste auf.
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Fir das Funktionieren von Carrier-Membranen auf der Basis von kovalent gebunde-
nen oder ionenausgetauschten fertidren und quartdren Aminen ist die Anwesenheit
von Wasser als Reaktionspartner notwendig. Der Transport von CO; und H,0 ist
dann miteinander gekoppelt. In Abbildung 14 ist ein Modeli fir den Stofftransport in

solchen Membranen gezeigt.

Feed

1]
W
H,0 + CO, — HCO, +H'

Membran “ l lWHﬁ 1WHﬁ

H,0 + CO, «— HCO, +H'
4| |

o

Permeat

Abbildung 14: Kopplung von Wasser und CO, Transport in Carrier-Membranen.

Die Transportrichtung fiir CO, und HCO3 " ist aufgrund der CO, Partialdruckdifferenz
Feed-Permeat vorgegeben.

Der ungekoppelte Transport von H20 durch die Membran erfolgt ebenfalls in Richtung
des niedrigeren H,0-Partialdrucks, dieser kann sowohl im Feed als auch im Permeat
vorliegen.

Hydrogencarbonat und Protonen wandern als Hydrate in der Membranmatrix. Pro
mol fihren sie 6-12 mol H,0 mit [86]. Der Effekt ist aber in der Wasserbilanz na-
herungsweise vernachlassigbar, da aufgrund der Elektroneutralitit gleiche Stoffmen-
gen gegenlaufig wandern.

Durch die Hydrogencarbonatbildung wird auf der Feedseite Wasser gebunden, auf
der Permeatseite Wasser freigesetzt. Pro mol CO,, das als Hydrogencarbonat durch
die Membran wandert, wird aufgrund dieser Mechanismen ein mol Wasser transpor-
tiert. Auf der Permeatseite frei werdendes Wasser wandert dann gemaR Par-
tialdruckgefalle. Konzentrationspolarisationsphanomene sind dabei fir Wasser nicht

zu erwarten, da Wasser mobiler als CO; ist.
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Vorstellbar ist aber, dal3 ein simultaner Austritt von Wasser und CO, auf der Per-
meatseite den Zerfall von Hydrogencarbonat beschleunigt, d.h. evtl. ein trockener
Spulgasstrom im Permeatraum die Permeation beschleunigt und ein wasserdampf-
haltiger die Permeation verlangsamt. Hinzu kommt die mégliche Bildung eines Kon-
densatfilms an der Permeatseite der Membran bei Verwendung eines vollstindig mit
Wasserdampf gesattigten Spllgases.

Ein trockener Permeatgasspulstrom kdnnte aber auch zu einer teilweisen Mem-
branaustrocknung,mit den oben beschriebenen Nachteilen fiihren, wenn der Was-
sertransport von der Feedseite nicht ausreichend schnell erfolgt.

In einer Membran stellt sich im station&dren oder Gleichgewichtszustand ein konstan-
ter Wassergehalt ein, der eine Funktion des Partialdrucks von Wasser, des Druckes
und der Temperatur ist. Sind in der Membranmatrix nur geringe Wasserkonzentratio-
nen vorhanden, gehen diese in die Kinetik ein (Anderung der K-Werte, vgl. Kap.
4.3.3) und kénnen nicht mehr wie in freier L&sung vernachlassigt werden. Eine einfa-
che Abhangigkeit (Erhdhung der Wasserkonzentration fuhrt zu Erhéhung der Fiuf3-
raten) ist aber nicht bekannt. So verlauft die CO,-Permeabilitdt bei PVBTAF (vgl.
Formel 3/1) durch ein Maximum bei ca. 50% relativer Feuchte der Gasstréme, der
Trennfaktor CO,/H, steigt mit zunehmender Feuchte und bleibt ab 60% etwa kon-
stant. Aminfunktionalisierte Polyimide (vgl. [44]) zeigen bei den Trennfaktoren analo-
ges Verhalten, die Permeabilititen sinken aber kontinuierlich mit zunehmender
Feuchte der Gasstréme.

Dieses Verhalten deutet bei den aufgefiihrten unvernetzten Polymeren auf die Domi-
nanz eines Quellungseffekt fir die sich ergebenden Permeationseigenschaften hin.
Die Membranmatrix quillt bei zunehmender Wasserkonzentration zu, was sie fur CO,
und um so mehr fiir Stickstoff undurchlassig macht.

Nur bei Membranen, die primare und sekunddre Amine kovalent oder durch Katio-
nenaustausch gebunden enthalten, ist Wasser fir das Funktionieren der Membranen
nicht zwingend notwendig; solche Membranen weisen aber um Gré3enordnungen

schlechtere Permeabilitdten auf als wasserhaltige.

4.4 Zusammenfassende Beurteilung

Aus den beschriebenen Transportmodellen geht hervor, da3 der Transport in Carrier-
Membranen durch die Verfugbarkeit von parallelen Transportmdglichkeiten h&here

Permeabilitdten und Trennfaktoren erméglicht als in sonstigen Membran-Systemen.
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Aufgrund der auftretenden Langmuir-Charakteristik sind nur Membranen mit hohen
Carrierkonzentrationen (lonenaustauscherkapazitat) fir Trennungen bei hoheren
CO,-Partialdriicken geeignet (vgl. Kap. 4.4.7). Auch die maximal in der Membran
mdgliche Hydrogencarbonat- oder Carbamatkonzentration ist durch die Konzentrati-
on reaktiver Stellen limitiert.

In der Carrier-Membran mufl} die Geschwindigkeit Komplexbildung > Zerfall des
Komplexes >= Transport sein.

Die in der Membran zu transportierenden Teilchen soliten méglichst geringe Mol-
massen haben und die Struktur der Membranmatrix sollte diesen Molmassen ange-
pafdt sein.

Membranen hoher Selektivitat und Permeabilitét sind nur als wassergequollene Po-
lymergele realisierbar. Fur die Membransynthese ergibt sich die Aufgabenstellung,

den Wassergehalt und die Quellung der Membranen optimal einzustellen.
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5 Membranherstellung - Synthese und Charakterisierung von
Trennschichtpolymeren

Als Untersuchungsmaterialien werden in dieser Arbeit Composit-Flachmembranen
aus Polymeren verwendet (vgl. Kap 2.1.1). Diese bestehen aus einer pordsen Tra-
gerschicht und einer darauf befindlichen Trennschicht. Fur die Trennschichten wer-
den Kationenaustauscher, die durch lonenaustausch gebundene Amine enthalten
und Anionenaustauscherpolymere eingesetzt (vgl. Kap. 3).

Im folgenden wird das Prinzip der Herstellung der Tragerschichten, deren Beschich-
tung und die experimentellen Methoden der Polymercharakterisierung vorgestellt. Im
Anschlufd werden die Methoden fir die Herstellung und die Ergebnisse der Charakte-
risierung von Trennschichtpolymeren sowie der Membranherstellung nach Polymer-

system geordnet diskutiert.

5.1 Herstellung der Tragerschichten

Die Herstellung einer Tragerschicht als Phaseninversionsmembran soll beispielhaft
anhand der folgenden Synthesevorschrift fur die manuelle Musterherstellung aufge-
zeigt werden.

Auf eine Glasplatte der GrolRe 150x150 mm wird ein 190x150 mm grofRes Polypro-
pylenviies (Freudenberg Typ H3006, Dicke 0,13 mm) aufgespannt, umgeschlagen
und der Uberstand auf der Riickseite der Glasplatte fixiert. Die Rénder werden mit
Klebstreifen fllissigkeitsdicht abgeklebt.

15 g Polyacrylnitril (Bayer) werden in 85 g Dimethylformamid gel6st, die Lésung 2 h
bei 10 mbar/ Raumtemperatur entgast und filtriert (2 um) und vor Verwendung auf 75
°C temperiert. 10 ml der Lésung wird in Form eines Streifens am Rand des Vlieses
aufgebracht und mit einer Rakel mit 0,2 mm Spaltweite ausgestrichen. Der ausgestri-
chene Film wird sofort mit Platte und Vlies in auf 5 °C temperiertes, filtriertes, destil-
liertes Wasser eingetaucht (ca. 5 I). Die Polymerfallung setzt nach wenigen Sekun-
den sichtbar ein. Die Platte wird nach 30 min entnommen, 1 h bei Raumtemperatur
in destilliertem Wasser gelagert und dann bei 60 °C in einem weiteren Bad mit destil-
liertem Wasser 12 h aufbewahrt. Im gespannten Zustand wird der Film bei 50 °C 24
h getrocknet. Die entstandene mikroporése Trégerschicht besitzt eine Dicke von

0,055 mm zuzlglich des Vlieses.
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Die Pordsitat betragt ca. 45% (theoretische Dicke des dichten Films ca. 0,03 mm).
Die entstandene Tragermembran wird dann mit der eigentlichen Trennschicht verse-

hen.
5.2 Beschichtung der Tragermembran mit Trennschichten

Die Herstellung von Labormustern ist bei Trennschichtdicken Uber 20 um durch ein-
faches Laminieren der Tragerschichten mit Filmen der zu untersuchenden Polymere
moglich (vgl. Abbildung 15).

100rPm —m——————————— ) _I_SI"\-U Smm
MEMBRAN 9.1 FZK/ITC—CPU

Abbildung 15: REM einer Laminatmembran, 300fache VergréfRerung.

Diinnere Trennschichten lassen sich durch die Beschichtung von Tragern mit Poly-
merlésungen erreichen. Diese kénnen mit einer Rakel aufgetragen werden oder der
Trager, zu einer Tasche verschweifst kann in eine solche L&sung eingetaucht wer-
den. Dabei ist zu beachten, dal3 die Polymerlésung nicht in die porése Struktur der
Membran penetriert oder gar das Losemittel die porése Struktur zerstort.

Die Trennschicht entsteht durch Abdampfen des L&semittels, dabei muR die Ausbil-
dung eines dichten Films gewabhrleistet sein. Dieser Schritt der Membranbildung wird

oftmals mit Vernetzungsreaktionen gekoppelt (vgl. Kap. 5.4ff).
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Um Defekte der Membranstruktur durch Fremdpartikel zu verhindern, werden diese
Arbeiten an einem Reinraumarbeitsplatz durchgefiihrt und alle verwendeten L&sun-

gen filtriert.

5.3 Charakterisierung von lonenaustauschermaterialien

Wesentliche Kenngrofien von lonenaustauschern sind die Art der enthaltenen Fest-
ionen (Anionen oder Kationen), die lonenaustauscherkapazitat (IEC) sowie der Was-

sergehalt im Gleichgewicht mit Elektrolytidsungen oder feuchten Gasen [87].

5.3.1 Bestimmung der lonenaustauscherkapazitit von Kationenaustauschern

Die Bestimmung erfolgt durch die Einwaage einer bei Raumtemperatur tber CaCl,
vakuumgetrockneten Probe der H*-Form von ca. 100 mg. Eine Trocknung der Poly-
mere bei hohen Temperaturen wird wegen der Mdéglichkeit thermischer Vernetzun-
gen vermieden (vgl. Formel 10). Die Probe wird solange mit 10 ml 0,08 M KCI L6-
sung (in Wasser bzw. Methanol) versetzt und ins Gleichgewicht gebracht (ca. 24 h)
bis die entnommene Ldsung nicht mehr sauer reagiert (ca. 3 x) . Die vereinigten Lo-
sungen werden mit 0,1 M Natronlauge titriert. Die IEC berechnet sich als Verhaitnis

der mmol extrahierter Protonen zum Trockengewicht des Polymers in H*-Form.

5.3.2 Bestimmung der lonenaustauscherkapazitat von Anionenaustauschern

In den in dieser Arbeit untersuchten Anionenaustauschern kénnen verschiedene Ar-

ten von Festionen vorkommen [88].

T 3
‘H‘H./lcj)/ 1"’1./N /1’11" 1"'1,‘/N /’z,i

? R P

Formel 7: Typen von Ammoniumionen in Anionenaustauschern (1: priméar, 2: sekun-

dar, 3: tertidr, 4: quartér).

Betrachtet man diese Anionenaustauscher im Gleichgewicht mit Salzs&dure, so mul}
man drei verschieden assoziierte Arten von Chlorid unterscheiden. Zum ersten das
von stark basischen Ammoniumionen gebundene Chlorid (Formel 7,Nr. 4).

Unabhangig vom pH-Wert der L6sung muf die Zah! dieser lonen und damit der Ge-

genionengehalt konstant bleiben.
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Zweitens das von schwach basischen Ammoniumionen gebundene Chlorid (Formel
7, Nr. 1-3). Die schwach basischen lonen kénnen das Proton wieder abgeben. Sie
sind Sauren mit einem pKs-Wert, der bei vergleichbaren schwach basischen Mem-
branen mit ca 2 angegeben wird [89, 90]. Drittens das in absorbierter Sdure enthal-
tene Chilorid, welches nicht im eigentlichen Sinne mit den Festionen der Matrix aus-
getauscht ist. Dieser Anteil ist abhangig von der Konzentration der externen Saure,
mit der die Membran im Gleichgewicht steht.

Die Bestimmung der schwach und stark basischen lonenaustauscherkapazitat erfolgt

in vorliegender Arbeit gemal [89, S. 34].

5.3.3 Bestimmung des Wassergehaltes

Die in destiliertem Wasser equilibrierten Membranstiicke werden von oberflachlich
anhaftendem Wasser befreit und ausgewogen. Zur Entfernung des aufgenommenen
Wassers werden sie 24 h lang im Umlufttrockenschrank bei 105 °C getrocknet und
das Restwasser wird anschlieend durch Aufbewahren im Exsikkator Uber Kieselgel
im Vakuum bis zur Gewichtskonstanz (24 h) entfernt.

Der Wassergehalt (wc) berechnet sich dann nach Gl. 31.

m -m
WG = —feuchte Membran trockene Membran _ oy (Gl. 31)

Myirockene Membran

5.4 Herstellung und Charakterisierung von Kationenaustauschermate-

rialien

5.4.1 Nafion

In der vorliegenden Arbeit wird Nafion als Referenzmaterial benutzt. Es werden
kommerziell erhéltliche Nafion 117 Membranen gemaR Literaturvorschrift (vgl. [35],
S. 482) zu Nafion EDAH* umgesetzt. Man erhalt Membranen, die 0,9meq g ™
EDAH" enthalten, und wassergequollen eine Dicke von 200 um besitzen. Der Was-

sergehalt der Membranen in EDAH* Form betragt 11%.

5.4.2 Sulfonierte Polyetherketone

Polyetherketone sind unverzweigte aromatenhaltige Polykondensate (vgl. Formel 8),
die sich durch eine gute chemische und thermische Stabilitdt auszeichnen und somit
als Membranmaterial interessant sind. Die Polymere besitzen hohe Glastemperatu-

ren und Schmelzpunkte.
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Je nach Abfolge der Ether/Ketongruppen im Polymer spricht man von Polyetherketon
(PEK, Handelsname: Stilan I, Glastemperatur = 165 °C, Schmelzpunkt = 365 °C),
Polyetheretherketon (PEEK, Handelsname: Victrex PEEK, Glastemperatur = 145 °C,
Schmelzpunkt = 344 °C ) oder Polyetherketonetherketonketon (PEKEKK, Handels-
name: Stilan Ill, Ultrapek, Glastemperatur = 173 °C, Schmelzpunkt = 372 °C) [91].
Verwendet werden in dieser Arbeit technisch verfligbare Qualitdten der Firmen ICI
und BASF.

Formel 8: Polyetherketon

5.4.2.1 Reaktivitit von Polyetherketonen

Fur die Herstellung von Membranmaterialien gelten folgende Forderungen:

e reproduzierbare, milde Reaktionsbedingungen

¢ hohe lonenaustauscherkapazitat erreichbar

¢ gute Loslichkeit der lonenaustauschermaterialien zur Weiterverarbeitung

e gute Loslichkeit der Polymermaterialien fir die Umsetzung

Ausgewahlt werden deshalb Polyetherketone, die gut elektrophil substituierbar (Sul-
fonierung mit Schwefelsdure méglich) sind. Ethergruppen wirken bei der elektrophi-
len Aromatensubstitution aktivierend sowie ortho- und paradirigierend, Ketogruppen
desaktivierend sowie metadirigierend. Deshalb sollte eine Substitution vor allem in
Ortho-Stellung zu Ethergruppen in Polyetherketonen méglich sein. Eine Zweitsubsti-
tution bei der Sulfonierung wird durch die stark desaktivierende Wirkung der Sulfon-
sauregruppe Gruppe unter milden Bedingungen unterdriickt. Dies bestatigen Exten-
ded-Huckel Rechnungen verschiedener Polyetherketone.

Je groBer das Verhdltnis Ether- zu Ketongruppen eines Polyetherketons ist, um so
leichter ist eine elektrophile Substitution durchfiihrbar.

Aktivierende und desaktivierende Effekte von Ether- und Ketongruppe sind im be-
trachteten System aufgrund des Substitutionsmusters voneinander nur wenig abhan-
gig.

Zur Herstellung von Kationenaustauschermaterialien kommen deshalb im wesentli-
chen nur PEEK und PEK in Frage.
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5.4.2.2 Synthese und Aufarbeitung sulfonierter Polyetherketone

Die Synthese sulfonierter Polyetherketone erfolgt durch Lésen der Polyetherketone
in konzentrierter H,SO4 und Reaktion bei konstanter Temperatur gemaR Formel 9
[92]. In der Umsatzgleichung ist beispielhaft die Umsetzung von PEEK an der reak-

tivsten Stelle angegeben.

HS04 97 %

OO v 4-O~O=-O
n 25°C n
5% Losung HO3S

Formel 9: Sulfonierung von Polyetheretherketon.

Die Reaktion wird durch Zugabe der dreifachen Menge Eis gestoppt. Ausgefallene
Polymere werden mit destilliertem Wasser saurefrei (ca. 7 Spulvorgénge zu 24 h)
gesplilt. Man erhalt sulfonierte Polyetheretherketone (SPEEK) in der H*-Form. Bei
der Praparation ist zu beachten, daR das Léslichkeitsverhalten der Polymere stark
von Restsauregehalt (lonenstérke der Lésung) abhangig ist und Polymere, wenn sie
nahezu saurefrei gespult sind, wasserldslich oder kleisterartig werden kénnen. Was-
serlosliche hochsulfonierte Materialien (IEC > 1,5 meq.g™) werden durch Kihlen
ausgefallt.

Die Zunahme der lonenaustauscherkapazitdt (IEC) mit der Reaktionsdauer ist in
Abbildung 16 fir verschiedene H,SO4-Konzentrationen gezeigt. Die Reaktionsge-
schwindigkeit und der maximal erreichbare Sulfonierungsgrad nehmen mit der Reak-
tionstemperatur und der Schwefelsdurekonzentration zu und mit der Polymerkon-

zentration ab.

—8— IEC; stoa 97%
-4 |EC, H,80, 100%
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04 #
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»‘\
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Abbildung 16: IEC von sulfonierten Polyetheretherketonen in Abhéngigkeit von der

Sulfonierungsdauer und Schwefelsdurekonzentration.
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Die vorliegenden SPEEK-H'-Polymere werden durch lonenaustausch in entspre-
chende SPEEK-Salze Uberflhrt.

Bei wasserunltslichen Typen geschieht dies durch die Zugabe von Base im Uber-
schuf} (z.B. NaOH) und anschliefendem mehrmaligen Spulen mit destilliertem Was-
ser. Bei der Zugabe von NaOH zu wasserl6slichen Typen entsteht eine Mischung
aus SPEEK-Na*, Natriumsulfat und Uberschiissiger NaOH. Die Isolierung von was-
serléslichen SPEEK-Na® erfoigt Giber Dialyse (Dialysierschlduche aus regenerierter
Cellulose MWCO 12000-14000) und Einengen der dialysierten Lésungen.

Die Herstellung salzfreier SPEEK-H*-Lésungen kann wegen mangelnder Stabilitat
der Dialysemembranen nicht direkt aus schwefelsaurer Lésung durch Dialyse erfol-
gen, sondern aus SPEEK-Na’-Lésungen durch lonenaustausch mittels eines stark
sauren lonenaustauschers (z.B. Amberiite IR 120, Rohm&Haas) in der H*-Form.

Die Umsetzung von PEKEKK flihrt bei einer Reaktionszeit von 48 h bei 25 °C in 97%
H2S04 zu einer IEC von 0,07 meg-g in Wasser und 0,60 meg-g in Methanol (sor-
bierte Saure), diese Polymere sind also mit dieser Sulfonierungsmethode, wie in Kap.

5.4.2.1 erlautert, nicht umsetzbar.

5.4.2.3 Membranherstellung aus sulfonierten PEEK

5.4.2.3.1 Membranen in der H*/Na*-Form von SPEEK

Zur Herstellung von Membranen werden trockene Polymerproben zu 5-20% in NMP
geldst. Bei einer IEC unter 0,8 meq-g 7 miissen die L&sungen dazu erwdrmt werden.
Je niedriger die |IEC des Polymers ist, desto langwieriger ist der Lésevorgang. Die
erhaltenen Lésungen werden filtriert und evtl. noch wie unten beschrieben gemischt.
Die GielNloésung wird dann auf eine Glasplatte gerakelt, evtl. wird ein Gewebe einge-
legt oder eine Tragerschicht wie oben beschrieben beschichtet. Die Filmbildung er-
folgt durch Abdampfen des Lésemittels bei 60-120 °C. Typische Abdampfzeiten sind
20-60 min. Bei einer IEC der eingesetzten Polymere bis etwa 1 meqg-g ' ergeben sich
aus der Na'-Form der Polymere wasserstabile Filme. Sulfonierte Polyetheretherketo-
ne in der H'-Form sind, wie in Formel 5 gezeigt, thermisch vernetzbar. Sie weisen
somit geringere Quellungsgrade auf und bieten die Méglichkeit, quellstabile Membra-

nen hoher IEC zu erzeugen.
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Formel 10: Thermische Vernetzung von sulfonierten Polyetherketon durch eine

Sulfongruppe.

Pro Vernetzungsstelle entfallt eine ionenaustauschende Gruppe, somit ist der Ver-
netzungsgrad aus der Differenz der IEC der Ausgangs- und Membranpolymere bere-
chenbar. Optisch erkennt man die Bildung der Sulfongruppen an einer Gelbbraun-
verfarbung. Eine weitere Méglichkeit der Stabilisierung gegen Quellung ist die Zuga-
be von ca. 10-20% Inertpolymeren wie Polyethersulfon oder auch von niedrig sulfo-

nierten PEEK zur GieRlésung.

5.4.2.3.2 Membranen in der EDAH*-Form von SPEEK

Durch die beschriebenen Synthesemethoden ist es mdglich, Kationenaustauscher
mit variierter IEC, Vernetzung und Dicke herzustellen und flr Gastrennanwendungen
zu optimieren.

Monoprotoniertes EDA ist, wie bereits in Kap. 4.3.3 diskutiert, das am besten als
CO,-Carrier geeignete Amin in Kationenaustauschermembranen. Im Rahmen dieser
Arbeit werden daher Umsetzungsprodukte von SPEEK mit EDA untersucht. In
Abbildung 17 ist die Titrationskurve einer waRrigen SPEEK-Lésung (H'-Form) mit
EDA gezeigt. Die polymeren Sulfonsduregruppen sind starke Sauren, am 1. Aquiva-
lenzpunkt bei pH 5 liegt alles EDA als EDAH2** vor, der 2. Aquivalenzpunkt liegt etwa
bei pH 9, dort liegt alles EDA als EDAH" vor. Die mit NaOH und EDA bestimmten

IEC's stimmen Uberein..
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Abbildung 17: Titration einer waRrigen SPEEK(H*-Form)-Lésung (5,27 meq-g™'aus
Titration mit NaOH, 4,05 g Lésung 4,83%) mit EDA (0,05 mol-I"" in H20).

Fur die Herstellung von SPEEK-EDAH-Membranen wird die bei Nafion beschriebe-
nen Methode der Auslagerung in mit HCI auf pH 9 eingestellte EDA Ldsungen (1:1

bzgl. Stoffmengen) und anschlieRendem Spilen mit dest. Wasser durchgefihrt.

5.4.2.4 Thermisches Verhalten von sulfonierten Polyetherketonen

Fir die Herstellung und Anwendung von Membranen ist es von Interesse, die Tem-
peraturbereiche zu kennen, in denen die Membranpolymere ohne Zersetzungsreak-
tionen verarbeitbar bzw. einsetzbar sind.

Die Untersuchung des thermischen Verhaltens der Membranpolymere wurde mittels
simultaner Thermogravimetrie-Massenspektrometrie (TG-MS, Du Pont, Balzers) und
durch dynamische Thermogravimetrie (TG/DTA, Netzsch-Geratebau, STA 409C)
durchgefiihrt. Diese Methoden liefern keine absoluten Werte fir die thermische Sta-
bilitét, ein relativer Vergleich zwischen Polymeren ist aber bei gleichen MeRbedin-

gungen (Aufheizraten) mdglich.

50




——SPEEK-H', 1.5 meq.g"
----- SPEEK-EDAH', 5,27 meqg’

Normierte Masse

Abbildung 18: TG SPEEKS (He-Spllstrom, Heizrate 10 K-min‘1).

Wie aus Abbildung 18 hervorgeht, sind die modifizierten PEEK-Polymere thermisch
weniger besténdig als PEEK selbst, das ohne Zersetzung bei 344 °C schmilzt. Die
Gewichtsabnahme der Polymere um ca. 5% bis 200 °C ist auf die Abgabe von Hy-
dratwasser der lonenaustauschergruppen zurtckzufihren. Bei einer Aufheizrate von
1 K:min™ (trockene Luft) ist der Vorgang der Wasserabgabe bereits bei 60 °C abge-
schlossen, ohne weitere Masseabnahme bis 206 °C. Die Zersetzung von SPEEK in
der H*-Form setzt bei ca. 210 °C ein und verlauft in mehreren erkennbaren Stufen.
Unter Luft setzt der Gewichtsverlust ab 206 °C (1 K:min™) ein. Die Massenverluste
zwischen 210 und 400 °C sind héher (23%) als die, die aufgrund einer reinen Ab-
spaltung von SO3/H2S0O4 zu erwarten wéren (12%), es miissen daher schon Abbau-
reaktionen an der Polymerhauptkette vorliegen. SPEEK-EDAH" zersetzt sich merk-
lich ab ca. 300 °C, der konstante Masseverlust bis zu dieser Temperatur, im Gegen-
satz zu SPEEK-H+, deutet jedoch auf einen bereits vorher einsetzenden kontinuierli-
chen Verlust an Amin hin.

Eine weitere fir den Einsatz als Membranmaterial wichtige Eigenschaft ist die Gla-
stemperatur von Polymeren, da die Permeationseigenschaften sich an diesem Punkt
sprunghaft dndern. Das Trennverhalten von Membranen unterhalb der Glastempe-
ratur ist wegen der schlechten Lslichkeit von Gasen im dann kristallinen Polymer
durch die Diffusionsgeschwindigkeiten bestimmt, oberhalb der Glastemperatur nimmt
im dann gummiartigen Polymer die Loslichkeit von Gasen stark zu. Die Glaspunkte
der funktionalisierten Polymere liegen niedriger als die von PEEK selbst. Fir trocke-
nes SPEEK-H' wird ein breiter Glasiibergangsbereich von 125-135 °C gefunden
(PEEK: 145 °C).
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5.5 Herstellung und Charakterisierung von Anionenaustauschermate-
rialien

Bei literaturbekannten Anionenaustauschermaterialien fir die Abtrennung von CO;
(vgl. Kap. 3.1.3.2) handelt es sich fast ausschlieRBlich um unvernetzte, aminfunktiona-
lisierte Polymere. Diese quellen bei zunehmenden CO,-Partialdriicken immer stérker
und sind deshalb in lhrer Anwendbarkeit auf geringe Driicke limitiert. In der vorlie-
genden Arbeit sollen deshalb vernetzte aminfunktionalisierte Polymere untersucht
werden (vgl. Kap. 1.2).

Anionenaustauscher werden meist durch die Reaktion eines chlorfunktionalisierten
Polymers mit Aminen erhalten. Die chlorfunktionalisierten Polymere sind Uber Di-,
Tri-,...Polyamine vernetzbar. Idealerweise findet dabei die Funktionalisierung, Ver-
netzung und Formgebung zur Membran in einem Schritt statt. Weitere Forderung ist
eine geringe Formelmasse der Wiederholungseinheit, und somit ein hoher Chlorge-
halt, um hohe IEC's realisieren zu kénnen.

In der vorliegenden Arbeit sind deshalb neue Anionenaustauschermaterialien syn-

thetisiert und charakterisiert worden, die diesen Forderungen gentigen.

5.5.1 Polyvinylalkoholderivate

Polyvinylalkohol ist technisch nur ber die Verseifung von Polyvinylacetat zugénglich
[93]. Abhéngig vom Grad der Verseifung entstehen Vinylalkohol-Vinylacetat-
Copolymere unterschiedlicher Zusammensetzung. In der vorliegenden Arbeit werden
volistdndig verseifte Polymere (Acetat < 1%) eingesetzt. Diese Polymere sind in
Wasser, DMF und DMSO Iéslich, in fast allen anderen organischen Lésemitteln aber
unléslich [94]. Vernetzter Polyvinylalkohol hat sich u.a. deshalb als Membranmaterial
fur die Trennschicht von Pervaporationsmembranen zur Trocknung von L&semitteln
technisch bewahrt [95].

5.5.1.1 Polyvinylalkohol-Aminfunktionalisierung tiber Acetalisierung

Aus Polyvinylalkohol gewinnt man durch sauer katalysierte Acetalisierung Polyvinyl-
acetale. Acetale sind im allgemeinen alkalistabil, gegen starke S&uren und Oxidati-
onsmittel jedoch empfindlich. Bei der Verwendung von Chloracetaldehyd zur Acetali-
sierung entstehen chlormethylierte Acetalgruppen, die mit Aminen umgesetzt werden

kénnen (vgl. Formel 11) [96)].
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Formel 11: Aminfunktionalisierung von Polyvinylalkohol.

Mit Aminaldehyden ist die Umsetzung auch einstufig durchfuhrbar. Fur die reprodu-
zierbare Herstellung vernetzter Membranen mul® aber vom chlormethylierten Derivat
ausgegangen werden und dieses durch die Umsetzung mit Di-, Tri-,...Polyaminen
gleichzeitig aminfunktionalisiert, vernetzt und der filmbildende Prozel fur die Mem-
branherstellung durchgefuhrt werden. Aus PVA ergében sich direkt entweder unver-
netzte, aminfunktionalisierte Polymere oder vernetzte Polymere, die nicht mehr aus
Lésung formgebend verarbeitbar sind. Denkbar ist eine solche einstufige Synthese
aber fur die chemische Modifizierung einer Membran mit einer mit Dialdehyden ver-
netzten PVA-Trennschicht.

Polyvinylalkohol liegt nahezu ausschliellich als in 1,3-Stellung OH-funktionalisiertes
Polymer vor [97], die Reaktionsprodukte der Acetalisierung sind somit 1,3-Dioxane.
Aus polymerstatistischen Griinden kdnnen bei rein intramolekularer Reaktion maxi-
mal 81,6% der Alkoholgruppen acetalisiert werden [98]. In diesem Fall liegt (vgl.
Formel 11) ein chlormethyliertes Polymer der Zusammensetzung Cs 3202Hs 816Clo 816
und einem Chlorgehalt von 21,1% bezlglich Masse vor. Aus diesem kdnnte bei voll-
standiger Umsetzung mit Ammoniak ein aminfunktionalisiertes Polymer der Zusam-
mensetzung Cs g3202H0 632No 816 entstehen. Aus dieser Zusammensetzung resultiert

eine maximal erreichbare IEC von 9,4 meq-g™'(WbIEC).

5.5.1.2 Umsetzung von Polyvinylalkohol mit Chloracetaldehyd
Fir die Umsetzung von Polyvinylalkohol mit Chloracetaldehyd hat sich folgende Vor-

gehensweise bewéhrt:

In einen Dreihalskolben (11) mit KPG-Ruhrer und Ruckflulkihler werden zu 500 mi
THF 25,0 g Polyvinylalkohol (0,568 mol OH-Gruppen) 22000 , Polymerisationsgrad
500, Hydrolysierungsgrad 97.5-99.5 mol% (Fluka 81382) gegeben, 1 h auf Ruckfluf}
gekocht und ohne weiteres Heizen tber Nacht stehen lassen. Die Mischung wird auf

40 °C erwarmt und 8 ml HCI (¢ = 1 mol-I", 0,008 mol) zugegeben.
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Danach wird Uber einen Tropftrichter 50 ml Chloracetaldehyd (45% in Wasser, Fluka
22760, 0,286 mol, = 83% bzgl. PVA) zugegeben. Die Farbe der Suspension dndert
sich dabei nach hellgriin. Die Mischung wird 24 h bei 40 °C geriihrt. Man erhélt einen
gelbgriinen Feststoff und eine hellgrine Lésung. Der Feststoff wird Uber eine G3-
Filternutsche abfiltriert, mit THF gewaschen und am Olpumpenvakuum getrocknet.
Man erhélt 27,04 g (Ausbeute: 99,4% bzgl. PVA) blallgriinen Feststoff (PVACI1, 80,1
mg Clg™), IR (C-Cl: 757 cm™,C-O-C 1144 cm™,1029 cm™), Elementaranalyse (C:
49,752%, H: 7,6595%, N: 0,000%) . Die abfiltrierte Mutterlauge wird am Rotations-
verdampfer eingeengt und der Rest am Olpumpenvakuum getrocknet. Man erhélt
0,16 g schmierigen braunen Riickstand (89,9 mg-Cl g™).

Variiert man das verwendete Losemittel bei der Modifizierung von PVA, erhélt man
Polymere unterschiediicher Eigenschaften. Nur suspendiert und nicht geldst, gelingt
die Umsetzung von PVA zu unvernetzten Produkten. Wahrend bei der Umsetzung in
THF Polymere entstehen, die in DMSO und NMP Iéslich sind, erhalt man bei der
Umsetzung in Wasser oder DMF nur vernetzte Polymere, die mit Lésemittein Gele
bilden (vgl. Tabelle 10).
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PVACI Umsetzung in  Produkt I6slich in

Nr. Lésemittel H20 DMF DMSO NMP

1 THF nein wenig sehrgut gut
H-0 Gel Gel Gel Gel
DMF - Gel Gel Gel

Tabelle 10: Léslichkeitsverhalten von PVA-Chloracetaldehyd- Umsetzungsprodukten.

Wird die fir THF beschriebene Umsetzung bei 40 °C in Wasser durchgefiihrt, fallt
kein Polymer aus (48 h). Nach dem Entfernen des L&semittels bleibt aber ein nicht
mehr 16sliches, vernetztes Polymer zuriick (99,4 mg Cl.g™'). Bei der Umsetzung in
Wasser bei 100 °C bei gleichen Mischungsverhaltnissen wie oben beschrieben
kommt es nach 15 min zum Ausfallen eines gelblichen, vernetzten Polymers (125 mg
Cl-g™"). In DMF als Losemittel entsteht bei 100 °C ein vernetztes, dunkelbraunes bis
schwarzes Polymer (97,5 mg Cl-g™).

Je nach Solvens findet also nur intramolekulare Acetalbildung oder zu vernetzten
Polymeren flhrende intermolekulare Acetalbildung statt. Vermutlich sind in Suspen-
sion Nachbarketten des Polymers sterisch schlechter verfiigbar und mit zunehmen-
der Losemittelpolaritat (-1-Effekt) wird das Halbacetal als Zwischenstufe stabiler und
steht langer fir Reaktionen zur Verfigung. Weiterhin wird das Halbacetal durch Hy-

dratisierung stabilisiert.

5.5.1.3 Thermisches Verhalten von PVACI

Vollstandig verseifter Polyvinylalkohol hat eine Glastemperatur von 85 °C und einen
Schmelzpunkt von 228 °C. Fir teilweise funktionalisierte Polymere sind analog dem
thermischen Verhalten von teilverseiften Polyvinylacetalen niedrigere Werte fur
PVACI zu erwarten.

Die TGA (1K-min™, trockene Luft) von PVACI1 zeigt, daR dieses Polymer nur bis 150
°C bestandig ist (vgl. Abbildung 19). Bis 100 °C ergibt sich ein Masseabnahme von
5,4%, dTG bleibt bis 150 °C konstant bei einer Masseabnahme von insgesamt 7,44%
(Wasser, endotherm DTA). Die Polymermatrix bindet Wasser aufgrund ihres Gehal-
tes an OH-Gruppen gut. Die Masse der Probe bei 150 °C wird fiir die weitere Be-
trachtung dann als Trockengewicht angenommen. Ab 150 °C setzt eine zweistufige
Zersetzung des Polymers ein (exotherm DTA), ab 240 °C wird dTG wieder nahezu

konstant.
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Abbildung 19: TGA/DTA von PVACI, Probemasse 99 mg, 1,0 K-min™, trockene Luft.

Die Masseabnahme der ersten Stufe (Maximum dTG = 174,3 °C) kénnte durch eine
HCI Abspaltung (ca. 11% bzgl. trockenem Polymer) verursacht sein. Die weitere
Masseabnahme von ca. 26% bzgl. trockenem Polymer von 180-240 °C (Maximum
dTG = 203,7 °C) legt nahe, dal} die kompletten Acetaleinheiten (C502Hca10) aus der
Polymerkette entfernt werden und es nicht nur zur oxidativen Zersetzung der Acetale
mit Luftsauerstoff kommt. AnschlielRend setzt die Zersetzung der Ubriggebliebenen
niedrigmolekularen Polyvinylalkoholfragmente zu Acetaldehyd und Oxidationspro-
dukten ein.

PVACI ist somit fiir die Membranherstellung nur im Temperaturbereich < 150 °C sta-
bil, die Acetalfunktion ist unter diesen Bedingungen (Anwesenheit von Luftsauerstoff,
Aufheizung 1 K-min™) bis ca. 185 °C stabil.

5.5.1.4 Membransynthese mit PVACI als Rohstoff

Das Vorgehen bei der Membranherstellung von PVACI soll anhand des folgenden

Beispiels gezeigt werden:
0,7414 g PVACI1 ( 2,08 mmol CI) werden in 24,5456 g NMP 24 h quellen gelassen

und dann bei Raumtemperatur unter Riihren geldst (2,9%ige L&sung).
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Man erhalt eine grine, viskose Lésung, die bei der Zugabe von 139,6 mg Ethylen-
diamin (2,32 mmol) sofort gelb wird. Zu der Lésung werden 0,389 g PESU Radel
A100 20% in DMF gegeben (10% Inertpolymer). Die viskose L&sung wird Gber
WeilRbrand S&S druckfiltriert (5 bar). Durch Entfernen des Lésemittels bei 110 °C, 5h

erhalt man braune, auf Glas und Polymeren fest haftende Filme.

5.5.2 Epichlorhydrinpolymere

Polyepichiorhydrine sind technisch verfliigbare, gummiartige Polymere guter mecha-
nischer und chemischer Stabilitdt. Polyepichlorhydrin (PECH) wird durch kationische,
ringéffnende Polymerisation aus Epichlorhydrin hergestellt, Polyepichlorhydrin-co-
ethylenoxid (PECHCEO) entsteht durch Copolymerisation aus Oxiran und Epichlor-

hydrin.
CH.CI
‘[—\/O T A, ~
CH.CI 0}
m
1 2

Formel 12: Polyepichlorhydrin (1) und Polyepichlorhydrin-co-ethylenoxid (2).

Durch polymeranaloge nucleophile Substitution lassen sich zusatzliche funktionelle
Gruppen in die Polymere einfiihren. Gel&st in dipolar aprotischen Lésemitteln sind sie
mit Aminen zu Anionenaustauschern umsetzbar [99, 100]. Beispielhaft werden hier

Umsetzungen mit dem polymeren Amin Polyethylenimin (PEI) diskutiert.

5.5.2.1 Aminfunktionen bei Umsetzungen aus Polyepichlorhydrinen mit Polyethylenimin

Setzt man Polyethylenimin mit Polyepichlorhydrin um, so entstehen mehrere Arten

von Aminfunktionen (vgl. Formel 13).
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Formel 13: Reaktionsprodukte von Polyepichlorhydrin mit Polyethylenimin (Formel
PEI, PECH vereinfacht).

Bei der Reaktion entstehen dadurch, daR PEI als Uber Stickstoff statistisch ver-
zweigtes Polymer vorliegt, Mischungen schwach (s.o. 1,2) und stark basischer (s.o.
3) Aminfunktionen, wobei die schwach basischen Funktionen in der Warme oder bei
Wasserzugabe HCI abgeben (s.o. 1B, 2B). Aus terminalen Aminfunktionen entstehen
so sekunddre Amine (s.o. 1B), aus Aminen in der linearen Polymerkette entstehen
tertidre Amine (s.o. 2B). Stark basische Funktionen kénnen nur durch die Reaktion
von tertidren Stickstoffen entstehen, die an Kettenverzweigungen sitzen (s.o. 3A).

Im Falle eines Uberschusses an PEI enthélt das vernetzte Polymer im Endzustand
des weiteren alle im PEI selbst auftretenden Aminfunktionen.

Die obige Umsetzung fuhrt erst zu einer Erhéhung der Molmassen der Polymermole-
kile, die Viskositdt der Reaktionslésungen nimmt zu. Bei fortschreitender Reaktion

entsteht ein polymeres Netzwerk.

5.5.2.2 Umsetzungen von Polyepichlorhydrinen mit Polyethylenimin

Das Vorgehen bei der Herstellung von Filmen aus mit Polyethylenimin vernetztem
Polyepichlorhydrinen soll anhand der folgenden Versuchsvorschrift beispielhaft ge-
zeigt werden.

PEI (M, 600000-1000000, Fluka 03880, 50% in Wasser) wird im Vakuum Uber Blau-
gel als dunner Film getrocknet (14 Tage) und mit DMF zu einer Losung aufgenom-
men.

Zu 49,208 g einer 5%igen Lésung von PECHCEO in DMF (Bezugsquelle: PCA
GmbH) werden 1,0245 g PEI Losung (17,5% in DMF) gegeben.
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Die Mischung wird filtriert (20 um) und unter Staubausschluf in Petrischalen ausge-
gossen (ca. 400 um Schichtdicke). Die Petrischale wird in einem Trockenschrank,
dessen Dampfphase sténdig abgesaugt wird, in 0,5 h auf 100 °C aufgeheizt, 0,5 h
bei 100 °C gehalten, in weiteren 0,5 h auf 120 °C aufgeheizt, 3 h bei 120 °C gehal-
ten, enthommen und abkihlen gelassen. Durch das Abdampfen des Ldsemittels ent-
steht ein ca. 20 um dicker gummiartiger, orangefarbener Polymerfilm, der durch
quellen in Wasser aus der Petrischale geldst wird.

Je nach Mischungsverhaltnis von PECH/PECHCEO und PEI entstehen Filme unter-
schiedlicher Eigenschaften. Bei hohen Anteilen von PECH/PECHCEO sind die Filme
gummiartig und extrem reifl3fest, mit zunehmenden PEI-Anteil werden die Filme erst
immer spréder, bei Verwendung > 95% PEI entstehen nicht filmbildende Gele. Die
Quellung in Wasser nimmt bei zunehmenden PEI-Anteil zu. Auch PEI allein vernetzt
(thermisch, > 150 °C) zu einem gummiartigen, optisch klaren, gelblichen Polymer.

In der folgenden Tabelle sind Eigenschaften von Umsetzungsprodukten variierter

Zusammensetzung angegeben.

Nr Polymer wc(HCI- sblEC wbIEC |EC Einsatz Analyse
Form) gesamt mol:mol mol:mol
% meq-g' meqg’ meqg’ CIN CI/N

H1 PECH 84 0,42 0,13 0,55 2:1 19:1

C1 PECHCEO 30 0,22 0,21 0,43 6,9:1 16,5:1

H2 PECH 289 1,34 0,92 2,26 1:1 4,3:1

C2 PECHCEO 210 0,56 0,58 1,45 1:1 6,0:1

C3 PECHCEO 42 0,19 0,15 0,34 13,4:1 21:1

C4 PECHCEO 36 0,45 0,15 0,60 5:1 11,9:1

Tabelle 11: Eigenschaften von PEI-Epichlorhydrin-Umsetzungsprodukten.

Der Wassergehalt wc steigt linear mit der Gesamt-IEC an. Das analytisch gefundene
CI/N-Verhaltnis (berechnet aus Gesamt-IEC und CIl-Gehalt des Polymers laut Ein-
waage) ist immer héher als das CI/N-Verhéltnis, das sich aufgrund der Einwaage er-
geben mufte. Dies ist auf die Fliichtigkeit oder mdgliche Zersetzung von PEI zuriick-
zufthren. Aufgrund der Konsistenz von getrocknetem PE! (zieht Faden, Restwasser
erzeugt Blasen) ist dieser Effekt mittels TGA nicht ndher untersuchbar.

Die TG-Kurve (1K:-min ") einer 50% waRrigen PEI-Lésung fallt von 50-250 °C mit

nahezu konstanter Steigung.

59



Die relativ hohen Anteile stark basischer Austauschergruppen (vgl. 3B, Formel 13)
zeigen, dall PEI als stark verzweigtes Polymer vorliegt. Der Anteil der stark basi-
schen Gruppen im Vergleich zur Gesamt-IEC liegt, trotz Verwendung des gleichen
PEI Typs, zwischen 25 und 50%. Fur PEI wird ein ungefadhres Verhéltnis von prima-
ren zu sekunddren und tertidren Aminogruppen von 30:40:30 angegeben. Somit
mufRte in den Membranen etwa 30% der Gesamt-IEC als sbIEC vorliegen. Dald die-
ses Verhéltnis von Fall zu Fall unterschiedlich ist, 14Rt darauf schlieRen, dald das
Verhéitnis der Reaktivitaten der Aminfunktionen von den Reaktionsbedingungen wie

Temperatur, Konzentrationsverhéltnissen und Lésemitteleffekten abhangt.

5.5.2.3 Thermische Eigenschaften von Umsetzungsprodukten aus Polyepichlorhydrin

Trockene Umsetzungsprodukte von Polyepichlorhydrinen mit Aminen zeigen das in
Abbildung 20 gezeigte thermische Verhalten (TG), unabhangig vom CI/N-Verhaltnis
(im Bereich wie in Tabelle 11 angegeben) und dem flr die Funktionalisierung benutz-
ten Amin (untersucht :PEIl, DABCO,Chinucludin).
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Abbildung 20: TGA/DTA, Epichlorhydrin-PEi-Polymer, Typ C4, trocken, 78,3 mg

Probemasse, 1,0 Kmin™, trockene Luft.
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Die thermische Stabilitdt wird im wesentlichen durch die Polymerhauptkette be-
stimmt, die sich bei Temperaturen > 205 °C exotherm zu zersetzen beginnt. Amin-
funktionalisierte Polyepichlorhydrine sind hygroskopisch. Sie nehmen aus der Flis-
sigkeit und der Gasphase Wasser auf. Eine bei 25 °C/ 100% rel. Luftfeuchte gela-
gerte Probe des Epichlorhydrin-PEI-Polymers, Typ C4, nimmt 9,5% Wasser auf (in
HCI 0,1 n: 36%, vgl. Tabelle 11). 90% der Feuchte gibt die Probe bis 65 °C ab (die
Polymermatrix ist aufgrund des hohen Chlorgehaltes relativ hydrophob), den Rest bis
101 °C (vgl. Abbildung 21).
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Abbildung 21: TGA/DTA, Epichlorhydrin-PEI-Polymer, Typ C4, feucht, 80,6 mg

Probemasse, 1,0 K~min'1, trockene Luft.

Die Maxima der DTA bei 58 °C, 79 und 88 °C (endotherm) sind der Wasserabgabe
zuzuordnen. Der Abgabe der ersten 93,8% Wasser sind durch Auswertung der Inte-
gration 59% des Enthalpiebedarfs, der Abgabe der weiteren 3,4 und 2,8% Wasser
21,4 und 19,5% des gesamten Enthalpiebedarfs zuzuordnen. Das sind pro Molekiil
Wasser etwa das Elffache wie bei der Abgabe des ersten Wassers. Im Polymer ist
Wasser also unterschiedlich stark gebunden bzw. es kommt bei vollstandiger Was-

serabgabe zu exothermen Umstrukturierungen in der Polymermatrix.
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Es ist somit zu erwarten, daf} die Polymerstruktur und daraus resultierende Eigen-
schaften, wie z.B. die Permeabilitdt, stark vom Wassergehalt des Polymersystems

abhéngig sind.
Der Verlauf von TG/dTG fiir feuchte und trockene Polymerproben > 101 °C ist iden-

tisch.
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6 Experimentelle Methoden zur Untersuchung der Transporteigen-
schaften von Membranen

Im folgenden Kapitel sollen die in dieser Arbeit verwendeten Methoden und Apparate
vorgestellt werden, mit denen die Transport- und Trenneigenschaften und deren Ab-
hangigkeit von Bedingungen wie Druck, Temperatur etc. der hergesteliten Mem-

branmaterialien untersucht werden kénnen.

6.1 Permeationsmessungen

Mittels Permeationsmessungen sind die wichtigen Membraneigenschaften Permea-
bilitdt und Selektivitdt feststellbar. Permeationsmessungen werden in Membranmo-
dulen durchgeflihrt, die idealerweise so konstruiert und in eine Anlage eingebunden
sind, daR sich die Permeationsraten fir festgelegte Betriebspunkte (Druck, Tempe-
ratur, chem. Zusammensetzung) messen lassen. In dieser Arbeit werden ausschlief3-
lich Flachmembranen untersucht, die im folgenden beschriebenen Methoden sind

aber auf Hohlfasermembranen Ubertragbar.

6.1.1 Druckanstiegsmethode zur Bestimmung der Permeationsraten von Ein-
zelgasen
Die Permeabilitdt von Polymerfilmen kann mit der Druckanstiegsmethode bestimmt

(vgl. Abbildung 22).

Feed Retentat

Permeat \4

Abbildung 22: Messung der Permeabilitat mit der Druckanstiegsmethode.

Eine Membran wird dabei mit einem Gas unter dem konstanten Druck p bei der
Temperatur T Gberstromt. Auf der gegenlberliegenden Seite der Membran wird ein
bekanntes Volumen V evakuiert und der zeitabhdngige Druckanstieg nach Schlie3en

des Hahns zur Vakuumpumpe erfaft.
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Nach der Séattigung der Membranmatrix mit dem Permeanden (vgl. "time lag", Kap.
6.1.2) wird der Flu Gber die Membran stationéar, bis in den Bereich wo der Druck im
Permeatraum sich asymptotisch dem Feeddruck nahert und Nichtlinearitaten auftre-

ten. Mittels Einheitenbetrachtung ergibt sich fiir den stationdren Bereich Gl. 32:

dp(Permeat)

I~ dt =7 (Gl. 32)
p(Feed) — p(Permeat)

Der FluB J / Nm®m?h™ ist proportional dem Quotienten aus der zeitlichen Anderung
des Druckes im Permeatraum und der Druckdifferenz Gber die Membran.
Mit dem Volumen des Permeatraums Vp/ml und der Membranfliche A/cm? erhalt

man J bei der MeRtemperatur T/ K mit V = V (T/T) (ndherungsweise ideales Gas):

.V, 10
L 27315 (@1, 33)

D.h. ein Druckanstieg von 1 bar im Permeatraum entspréche einem Fluf? von V, Nml
Gas Uber die Membran.

Der Flud im gesamten Permeationsexperiment Ialt sich gemal Gl. 34 berechnen
(analytische Lésung):

V.22,414 - 3600 nPE—Po

_ (Gl. 34)
0,0831-T-A-(t-t;)  pr —py

Diese Ubliche Auswertungsmethode ist in der vorliegenden Arbeit nicht verwendet,
da sie immer Melwerte liefert, die einen mittleren FluR vom Melfstart bis zum Mef3-
zeitpunkt t wiedergeben und so auftretende instationare Effekte herausgemittelt wer-
den. ‘

Zur Auswertung von Druckanstiegsmessungen wird dp(Permeat)/dt numerisch zu
jedem Mefizeitpunkt ermittelt und der Flu® mittels der Druckdifferenz, die sich bei der
jeweiligen Messung von Permeatdruck und Feeddruck ergibt, berechnet.

Ausgehend von der Annahme, daf} sich der Druckanstieg einer Gasmischung durch
die Summe der Partialdruckanstiege ihrer Komponenten ergibt, kénnen mit der
Druckanstiegsmethode auch bindre Gasmischungen bzw. wasserdampffeuchte Gase
vermessen werden, unter der Voraussetzung, dal} sich die Permeabilitdten der Kom-
ponenten so stark unterscheiden, dal® der Partialdruck der schnelleren Komponente
im Permeatraum bereits asymptotisch gegen den Feedpartialdruck lauft, wahrend die
zweite Komponente noch im Bereich des stationdren Flusses ist [101].
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Bei Permeationsmessungen wasserdampfgeséttigter Gase ist Wasser fast immer die
schneller permeierende Komponente. Wenn der Permeatraum in direktem Kontakt
mit einem FlUssigkeitsreservoir steht, stellt sich der Sattigungsdampfdruck von Was-

ser sehr schnell ein.

6.1.2 Bestimmung von Diffusionskoeffizienten mit der "time lag"-Methode
Die Messung der Diffusionskoeffizienten D erfolgt nach der "time lag"-Methode durch

Messung des permeatseitigen Druckverlaufs [102].

Feed Retentat

=Pl T P(t=0)=0p=const. (>0) [l

T p0R0pals )

Permeat v

Abbildung 23: Messung der Diffusionskoeffizienten mit der "time lag“-Methode.

Wie in Abbildung 23 gezeigt, wird fiir die Messung der Diffusionskoeffizienten der
Feed- und der Permeatraum vor der Messung evakuiert und zu Mel3beginn der Fee-
draum schnell (< 1 s) auf MeRdruck gebracht. Der zeitabhangige Druckverlauf im
Permeatraum wird erfafdt. Die Zeit L ("time lag"), die vergeht, bis der FluR durch die
Membran konstant ist (Quasistationaritat), erhalt man experimentell durch Auftragung
der Gasmenge Q im Permeatraum gegen die Zeit und Extrapolation des linearen
Teils der Kurve auf die Gasmenge im Permeatraum zu MeRbeginn. Die Membran-
matrix sorbiert bis zu dieser Zeit das Mel3gas bis zur Sattigung.

Da der Druck im Permeatraum (V = const., T = const.) proportional der Gasmenge
ist, die seit MelRbeginn durch die Membran permeiert ist, wird die Auswertung an-
hand der MeRRgréRe Druck durchgefihrt. Aus der Zeitverzégerung L 138t sich D nach
Gl. 35 berechnen [103]:

12

D=—ro Gl 35
5L ( )

Je dicker der Polymerfilm ist, desto genauer lassen sich Diffusionskoeffizienten be-
stimmen. In der vorliegenden Arbeit werden Polymerfiime von 20-300 um Dicke (l)

eingesetzt.
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Experimentell schwierig gestaltet sich bei den in dieser Arbeit verwendeten Polyme-
ren die Entfernung von in der Membran geléstem CO; vor "time lag"-Messungen,
wenn Messungen mit feuchten Membranen durchgefiihrt werden sollen. Dies ist nur
durch mehrtagiges Spullen mit feuchtegesattigtem Stickstoff mdglich, wobei Uber die

Membran eine Druckdifferenz anliegen muf}.

6.1.3 Spiilgasmethode zur Bestimmung von Permeationsraten und Trennfak-
toren
Bei der Spllgasmethode wird der Permeatraum der Mel3zelle (vgl. Abbildung 24) mit

einem definierten Spuilgasstrom beaufschlagt.

Feed Retentat

<+ «—

Permeat Spuigas

Abbildung 24: Permeationsmessungen mit der Splilgasmethode.

Die Permeationsraten sind durch die Analyse der Permeatzusammensetzung be-
stimmbar. Beim Einsatz von Gasgemischen als Feed lassen sich gleichzeitig Per-
meationsraten und Trennfaktoren bestimmen. Ist der Permeatfiul im Vergleich zum
Totvolumen des Permeatraums hoch, kann auch auf ein Spllgas verzichtet werden
und Permeatflu® und -zusammensetzung kénnen direkt bestimmt werden (Ein-
schrédnkung: s.u.). Bei Permeationsmessungen mit bindren, terndren... Gemischen
sorgt die Zufiihrung eines Splilgases dafiir, daf die Partialdriicke aller Komponenten
auf der Permeatseite immer anndhernd gleich Null sind. Dies macht Messungen re-
produzierbar, da keine Konzentrationsprofile, Entmischungsphanomene etc. auftre-
ten.

Der Permeatvolumenstrom/ml-s™ setzt sich aus dem Volumenstrom des Spiulgases
und dem(den) permeierenden Gas(en) zusammen. Fur ein permeierendes Gas A

ergibt sich aus der Massebilanz der Trennzelle:
vPermeat = VSpu lgas T VA (Gl. 36)

Die Permeationsraten sind durch die Analyse der Permeatzusammensetzung be-

stimmbar.

VA = CA(Permeat) 'VPermeat (Gl. 37)
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Die realen Trennfaktoren a (A/B) im Gasgemisch ergeben sich dann aus dem Ver-
héltnis der Volumenstréme der Einzelgase:

a(gj =\\;—’; (Gl. 38)

Gl. 38 gilt fur die Einschrankungen, die in Kap. 2.2.2. beschrieben sind (Partialdriicke
A, B im Permeatraum mussen gegen 0 gehen). Um dies zu erflllen, mifRte der Spul-
gasstrom im Vergleich zu den Permeationsraten durch die Membran gro3 gewahlt
werden. Dies ist aber experimentell nicht sinnvoll, da dann Gasanalysen mit hinrei-
chender Genauigkeit nicht mehr durchfihrbar sind. Da die Spllgasmenge so zu
wahlen ist, da® am Permeataustritt nennenswerte Konzentrationen (>= 10 Vol%) der
permeierenden Gase auftreten, ist der Verlauf der Partialdruckdifferenzen und Per-
meationsraten in der MeRzelle fir die Ermittilung der Permeationsraten und Trenn-

faktoren zu bericksichtigen.

Die normierte Permeabilitat/ barrer fir ein Gas A ergibt sich zu:

273,15

1-2,0911-107 - AP, (Gl. 39)

Es geht die Temperatur T/K bei der Volumenstrommessung ein, sowie die Membran-

dicke l/cm und die Membranfliche A/lcm?. Fur die Trennzelle ist fir jedes Gas eine
mittlere Partialdruckdifferenz Ap, zu ermitteln.

Da die MeBzellen im Gegenstrom betrieben werden, 18Rt sich die mittlere Par-
tialdruckdifferenz analog der mittleren Temperaturdifferenz eines Gegenstromwar-
metauschers herleiten. Den prinzipiellen Verlauf der Partialdruckdifferenzen im Modul
(MeRzelle) bei Splilgasbetrieb im Gegenstrom zeigt Abbildung 25.

Spiilgas
O
1
i

i AP,(0)

Y T
Retentat A

Partialdruckdifferenz

0 } ]
Abbildung 25: Verlauf der Partialdruckdifferenz fiir ein Gas A bei Gegenstrom.
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Die mittlere Partialdruckdifferenz tUber die MefRRzelle ist dann:

= _(Apa(L)—Apa(0))
App = Gl. 40
PA = ApaL) (140
Apa(0)
Da das Spllgas zu Beginn keine der permeierenden Komponenten enthalt, ist Apa(0)

= Apa(Retentat). Es ergibt sich dann:

AD, = (pa(Feed)—pa(Permeat) — pp (Re tentat))
PA = n pa(Feed)—pu(Permeat)
pa(Re tentat)

(Gl. 41)

Die Partialdriicke der Komponenten sind durch die Messung der Gesamtdriicke und

die Analyse der Zusammensetzung ermittelbar.

6.2 Priifung von Membranen auf Defektfreiheit

Um auszuschiief3en, dal® Defekte oder Poren in der Membran Permeationsmefer-
gebnisse verfélschen, sind die Membranen auf Defekte zu Uberprifen. Im folgenden
werden die dafur in dieser Arbeit zusétzlich zur optischen Prifung (Stereomikroskop,

Farbstofftests) verwendeten Methoden beschrieben.

6.2.1 Bubble-Point-Test

Der Bubble-Point-Test beruht darauf, dal} Fliissigkeit in Membranporen oder anderen
kapillardhnlichen Strukturen aufgrund der Oberflachenspannung festgehalten wird
und dal ein bestimmter Druck erforderlich ist, um die Flussigkeit herauszudriicken.
Mit Hilfe des Bubble-Points (gemessene transmembrane Druckdifferenz) kann dann

gleichzeitig der Porenradius nach Gl. 42 berechnet werden.

r= 200050 (Gl. 42)
Ap

(6 (Wasser) =72 - 10 3 N-m™ , Randwinkel Polymer ¢ mit Wasser ca. 65 °)

Typische Bubble-Point-Driicke fur porése Membranen (Poren > 2nm) sind max. 10
bar, d.h. liegt der Bubble-Point > 10 bar, sind die Membranen nahezu nicht porés.
Der Bubble-Point-Test wird durchgefiihrt, indem man die Membran mit Wasser be-
netzt und feedseitig den Druck erhdht bis Luftblasen auf der Filterausgangsseite an-
zeigen, dal Luft die Membran durchdringt. Den Druck, bei dem ein kontinuierlicher

Blasenstrom erscheint, bezeichnet man als Bubble-Point.
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Das Auftreten von Gasblasen bei dichten Membranen a3t auf eine beschédigte
Membran, eine fehlerhaft sitzende Dichtung oder Defekte schlieRen. Die in dieser
Arbeit mit der Druckanstiegsmethode charakterisierten Membranen werden vor Mef3-
beginn jeweils durch langsame feedseitige Druckerhéhung auf 15 bar mit Stickstoff
getestet, wobei permeatseitig druckabhéngig der FluR mit einem Seifenblasenzéhler
erfallt wird. Tritt ab einem bestimmten Druck eine plétziiche FluRsteigerung auf, ist

die Membran porés und nicht fur weitere Messungen geeignet.

6.2.2 Variation der Uberstrémungsrate

Bei einer Membran mit einer porenfreien Trennschicht, die feedseitig in Kontakt mit
einem Gas steht, ist die Permeationsrate fiir das Gas nur von der Partialdruckdiffe-
renz zwischen Feed- und Permeatseite der Membran abh&ngig (vgl. Kap. 4.2.2) und
unabhangig von der Uberstrémungsgeschwindigkeit. Bei pordsen Membranen sind
die Permeationsraten Funktionen der Uberstrémungsgeschwindigkeit [104]. Poren-
und defektfreie Membranen missen deshalb von der Uberstrdmungsgeschwindigkeit

unabhangige Trennfaktoren aufweisen.

6.3 Aufbau der Versuchsapparaturen fiir Permeationsmessungen und
experimentelles Vorgehen

In dieser Arbeit werden ausschiieRlich Flachmembranen untersucht. Fir Permeati-

onsmessungen werden runde Membranteststlicke ausgestanzt oder ausgeschnitten

und in eine Membrantestzelle eingelegt. Der Aufbau einer Membrantestzelle ist in

Abbildung 26 gezeigt.
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Abbildung 26:Gastrennzelle im Querschnitt, Membrandurchmesser 80 mm,

Druckauslegung max. 10 bar.
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Die Membranen werden durch eine Sintermetaliplatte mechanisch unterstitzt, diese
liegt auf kreisférmig angeordneten, unterbrochenen Stegen auf, so dal} permeatseitig
vollflachig ein Gasabflul gewéahrleistet ist. Die Abdichtung zwischen Feed und Per-
meatraum sowie nach auf’en erfoigt durch einen O-Ring, der auf der Membran auf-
liegt und durch eine Schrdge am Deckelrand positioniert und komprimiert wird. Die
Gaszufiihrung erfolgt mittig auf die Membranflache, der Feed Uberstromt die Mem-

bran gleichmafig nach aulRen und verlaflit die Trennzelle durch einen Ringspalt.

6.3.1 Druckanstiegsapparatur

Ein Verfahrensdiagramm und ein Bild der Mef3zelle mit Warmetauscherspirale und
Schnelikupplungssystem (Hersteller: Riegler) der fur Permeationsmessungen dieser
Arbeit konstruierten Druckanstiegsapparatur ist in Kap. 10.4.1. abgebildet. Die Mem-
branflache der Zelle betrigt 49 cm?, die Anlage ist fir Driicke bis 10 bar und Tempe-
raturen bis 80 °C ausgelegt. Fir Druckanstiegsmessungen werden Permeat- und
Feedseite der MelRzelle mit Druckaufnehmern versehen (Gems Sensors, 6200 G, <
0,5% Kennlinienabweichung). Die Sensoren werden mit einem linearen Netzgerat mit
Spannung versorgt (Lineares Netzgerat LPS 301, Conrad Electronic) und die Druck-
meRwerte als Spannung (0-10 V) durch ein DVM (Multimeter 2000 mit Scanner Card,
Keithley) ausgelesen und mittels eines fur diese MeRaufgabe geschriebenen Com-
puterprogramms erfalt. Typische MeRfrequenzen sind 1-s™' und MeRzeitraume von
2000-6000 s pro Einzelmessung. Fir den Feedraum wird ein MeR3bereich von 0 bis
16 bar, fir den Permeatraum von -1 bis 3 bar gewéhlt. Die gesamte Melzelle und die
Druckaufnahme werden in einem Wasserbad temperiert. Der Feed durchlauft vor
Eintritt in die Zelle eine 2 m lange Warmetauscherspirale im gleichen Wasserbad
(Auslegung des Warmetauschers vgl. Kap. 10.4.3). Der Feedstrom kann optional
angefeuchtet werden. Dabei ist das Volumen des Feuchteséattigers (1000 mi, 50%
Gasvolumen) groR gewahlt im Vergleich zu den Uberstrémungsraten (0-15 Nmi-min
1), um im Verlauf der Messung einen mdéglichst gleichbleibenden Feeddruck sicher-
zustellen. Um definierte Feuchtegehalte der Feedgase zu gewahrleisten, wird der
Sattiger bereits 60 min vor Mef3beginn mit dem Mef3gas bis zum MelRdruck befdllt
und entsprechend der gewilinschten relativen Feuchte des Meligases die Temperatur
des Séttigers gewahlt (100% rel. Feuchte: Sattigertemperatur = Temperatur Mel3zel-
le). Permeatraum und Feedraum sind so konzipiert, dal® definierte Volumina, die voll-
sténdig im temperierten Wasserbad eintauchen, durch Ventile absperrbar sind.
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Die Volumina werden bestimmt, indem Feed- und Permeatraum durch eine quasi
dichte (Dicke 1mm) PP-Folie getrennt werden, die Melzelle temperiert wird und mit
trockenem Stickstoff Driicke zwischen 0,1 und 1 bar in der Zelle aufgebaut werden.
Das eingeschlossene Gas wird in eine wasserbeflllte MeRpipette abgelassen und so
das Volumen bestimmt. Die Steigung der Auftragung Volumen gegen Druck ergibt
das zu bestimmende Permeat- bzw. Feedraumvolumen. Die verwendeten MelRzellen
besitzen ein Permeatraumvolumen von 32,0 (34,5 ml) und ein Feedraumvolumen
von 110 mi. Die Abdichtung der Zelle wurde durch Vakuumstandtests bei 30 und 80
°C Uberprift. Die Leckrate betrug ca. 1,2 und ca. 10 -10 ® bar-s™ (Versuchsdauer 5 h,
Druckzunahme in Feed- und Permeatraum). Dies entspricht (vgl. Kap. 6.1.1) einer
Permeationsrate von z.B. 1,1 und 8,0 barrer bezogen auf 1 bar Druckdifferenz und
eine Membrandicke von 20 um und zeigt die Grenzen der Apparatur bei den minimal
bestimmbaren Permeationsraten auf. Die Undichtigkeit ist vermutlich auf das Ein-
dringen von Wasserdampf durch den O-Ring zurlickzufiihren, die Dichtigkeit ist aber
bei gleicher Zellenkonstruktion im Wasserbad erheblich besser als an Luft.

Die Defektfreiheit der verwendeten Membranen wird vor Permeationsmessungen mit

dem Bubble-Point Test gepriift (max. 15 bar).

6.3.2 Mef3stand fiir Spillgasmessungen

Der schematische Aufbau einer Anlage zur Durchfiihrung von Splilgasmessungen ist

in Abbildung 27 gezeigt.

Feed Retentat

= —>

e Trenneinheit

Spllgas ‘

= ] T X |

Autoklav V‘ —%-, Permeat
—

Abbildung 27: Schematischer Aufbau der Gastrennanlage fiir Spllgasmessungen.
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Der Feedstrom wird durch einen teilweise mit Wasser gefiiliten Autoklav gefiihrt und
dort feuchtegesattigt. Der Feeddruck wird Uber ein der Zelle nachgeschaltetes Druck-
halteventil eingestellt. Analoges gilt fur den Ar-Spilgasstrom.
Ein detailliertes VT-Diagramm, Bilder der Anlage und des Membranmoduis und eine
Gerateliste ist im Anhang (Kap. 10.5.1) aufgefOhrt. Die Anlage ist fir Dricke bis 100
bar und Temperaturen zwischen 10 und 80 °C ausgelegt. Die Membranteststicke
haben Durchmesser von 108 mm , abzlglich Dichtung ergibt sich eine aktive Mem-
branfléache von 56,3 cm? (& = 84,7 mm). Anhand der sich aus den Membranflachen
voraussichtlich ergebenden Flisse wurden die Regelbereiche der Massendurchfluf3-
regler fur Feed- und Spulgasstrom ausgelegt (vgl. Anhang (Kap. 10.5.4)).
Bei der Durchfiihrung einer Messung wird wie folgt vorgegangen: eine Membran wird
in die Testzelle eingelegt. Es wird Uiberpriift, ob zwischen Feed- und Permeatraum
keine groben Lecks vorliegen, indem der Permeatraum evakuiert wird und nach dem
SchlieBen der Verbindung zur Vakuumpumpe der Druckverlauf beobachtet wird.
Steigt der Druck schnell an, liegt ein Leck vor. Aus Sicherheitsgriinden wird dann die
komplette Anlage mit einem Druckstandtest (90 bar N;) auf Dichtigkeit gepruft und
vor Inbetriebnahme durch Spulen mit N2 inertisiert. Die Druckhalteventile werden auf
den gewiinschten Feed- und Permeatraumdruck eingestellt und der Druck Uber
DurchfluBregler fir die einzelnen Gase im gewiinschten Mischungsverhéltnis lang-
sam aufgebaut. Dabei wird beachtet, dal® im Feedraum immer ein héherer Druck als
im Permeatraum herrscht. Die Temperierung von MeRzelle und Sattiger wird in Be-
trieb genommen. Wahrend der Messung werden folgende relevante Parameter er-
fafdt.

MeRpunkt Parameter/Einheit MelRmethode MeRgenauigkeit/%

Feedraum Druck/bar Druckaufnehmer 0,1
Permeatraum Druck/bar Druckaufnehmer 0,1
Trennzelle Temperatur/ °C PT100 0,1
Sattiger Temperatur/ °C PT100 0,11,0
Permeat Zusammensetzung GC 2
Retentat Zusammensetzung GC 2

Feed Flu/Nmi-min™ SBSS 2
Spulgas FluR/Nml-min™ SBSS 2

Tabelle 12: MeRparameter Permeationsmessungen mit Spuilgas.
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Die Flusse der Feedgase (CO,, Hy) und des Spiilgases (Ar) werden einzeln via Sei-
fenblasenstrémungsmesser (SBSS) vor dem Séttiger gemessen, da diese nach den
Druckhalteventilen aufgrund deren Regelcharakteristik schiecht bestimmbar sind. Die
entspannten Permeat- und Retentatstrome durchstromen kontinuierlich Gasméause,
die manuell fur die GC-Analytik beprobt werden. Fir die Bestimmung der Permeati-
onsraten (vgl. Kap. 6.1.3) werden die fehlenden Groften durch die Massebilanz der
Trennzelle ermittelt.

Die Volumenstrome fiir die einzelnen Gase des Systems COy/ Hy/ Ar (ohne H30) in

einer Trennzelle stellen sich dann wie foigt dar:

. \:/(Coz) Retentat
\_/(Coz) Feed Y(Hz) Retentat
V(M) Fons V(AT o T

I V(AI’) Spiilgas Y(Coz) Permeatl
Y(Hz) Permeat
V(Ar) Permeat

Abbildung 28: Stoffbilanz Trennzelle bei Spllgasmessungen.

Fur ideale Gase (Volumenstrome werden bei Normaldruck bestimmt) erhdit man die
Gesamtstréme aus der Summe der Volumenstrdme der Einzelgase:
Feed:

Vesed = V(CO2 )reed + V(Hz )reed (Gl. 43)
Retentat:
Vretentat = V(CO2 )retentat + V(Hz )retentat + V(AN)Retentat (Gl. 44)
Spulgas:
Vspiigas = V(ANspiigas (Gl. 45)
Permeat:
Veermeat = V(CO2 )permeat + V(H2 )permeat + V(ANpermeat (Gl. 46)
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Als Gesamtbilanzen Gber die Zelle ergeben sich.

Vreed + Vspuigas = Vpermeat + VRetentat (Gl. 47)
V(COy)reed = V(CO2 JRetentat + V(CO2 Jpermeat (Gl. 48)
V(Hz)eed = V(Hz JRetentat + V(H2 Jpermeat (Gl. 49)
V(AN)spiigas = V(ANRetentat + V(ANpermeat (GL. 50)

Die Zusammensetzungen ergeben sich mit den via GC bestimmten Stoffmengenan-

teilen x:

V(GO permeat = X(CO2 Jparmeat - Voomeat (@l. 51)
V(H2 Jpermeat = X(Hz2 Jpermeat - Vipermeat (Gl. 52)
V(ADpermeat = X(ANpermeat - Vpermeat (Gl. 53)
V(CO, )Retentat = X(CO2)Retentat * VRetentat (Gl. 54)
V(H2 )Retentat = X(H2 )Retentat * VRetentat (Gl. 55)
V(An)Retentat = X(An)Retentat * VRetentat (Gl. 56)

Die Losung der Bilanzgleichungen mit den Mef3werten (vgl. Tabelle 12) erfolgt nume-
risch mit der Newton-Raphson-Methode.
Die Produktausbeuten A, (vgl. [23], S. 297) ergeben sich aus der Bilanz zu:

Ap(COZ) — V(COZ )Permeat (Gl 57)
V(COZ )Feed
Ap(Hz)szﬂ%t_ (Gl. 58)
V(H2)reed

Da die Messungen so ausgelegt sind, dal sich die Zusammensetzung von Feed und

Retentat wenig unterscheidet (vgl. Kap. 10.5.4), sind die Ausbeuten fur H, nahezu 1.
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Die Ausbeute fir CO, geht aber gegen 0 und somit auch die Abreicherung des
Feeds. Im realen Anlagenbetrieb sind deshalb, bezogen auf die Membranflache, we-

sentlich geringe Volumenstréme bzw. diinnere Membranen sinnvoll.

6.4 Elektrochemische Charakterisierung

Die in dieser Arbeit verwendeten geladenen Polymere sind zusétzlich zu den oben
beschriebenen Standardmethoden auch mit elektrochemischen Methoden bzgl. ihrer
Transporteigenschaften charakterisierbar. Die Mobilitat von lonen korreliert mit dem
elektrischen Widerstand der Membran (Festionen/Wasser/mobiles Gegenion). Die
beim Carrier-Transport von CO, auftretenden Teilchen sind alle geladen (vgl. Kap.
4.3.3). Neben OH" und H*-lonen treten in Anionenaustauschern HCO3™ und CO5% auf,
in Kationenaustauschern, die z.B. mit EDAH" beladen sind, des weiteren EDAH,"
und EDAH*CO,. Daher sind mit Widerstandsmessungen Aussagen zur Mobilitit von

am COg-Transport beteiligten Teilchen zuganglich.

6.5 Zusammenhang zwischen Diffusionskoeffizienten und elektrischem
Widerstand

Die Leitfahigkeit i / S:m ' ist das Reziproke des spezifischen Widerstands R / Q-m.

In freier Lé6sung héngt sie von der Anzahl der vorhandenen lonen ab. Die molare

Leitfahigkeit Am/ S-m*mol™ in freier Lésung wird wie folgt beschrieben:
A, == (Gl. 59)
C

In einer Membran ergibt sich die ionenkonzentration/ mol-I! aus der IEC und wc und
der Polymerdichte p / g-cm™:

IEC

=——.100- Gl. 60
¢ 100 + wc P ( )

Zur Leitfahigkeit einer Lésung tragen Anionen und Kationen bei. Nach Kohlrausch
setzt sich die molare Grenzleitfahigkeit A’ aus den Beitragen der Leitfahigkeit von
Kationen A+ und Anionen A. zusammen (Anzahl der Kationenv./ Anionenv. pro For-
meleinheit Elektrolyt):

AR WY (Gl. 61)

Da in Anionenaustauschermembranen nur Anionen mobil sind, erhalt man mit der
Naherung Am® = Am:
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A=A (G. 62)

Mit der Nernst-Einsteinschen-Beziehung [105] erhalt man dann mittels Einheitenbe-

trachtung den ionischen Diffusionskoeffizient D;/ m?s™ mit der Faraday-Konstante F:

R-T
D =A_ = (Gl. 63)

6.6 Bestimmung des Membranwiderstandes

Zur Bestimmung des Membranwiderstandes sind zahlreiche Methoden bekannt (vgl.
[106], S. 300 ff).

Die Bestimmung des Membranwiderstandes wird durch Wechselstrommessungen
mit einer Prézisionsmelbricke von Wayne Kerr durchgefiihrt. Diese MeRbriicke
bietet mehrere Ersatzschaltbilder fir die MelRanordnung und drei MeRfrequenzen
(100 Hz, 1 kHz, 10 kHz) fur die Messung an. Die verwendete MeRzelle besteht aus
zwei Polypropylenquadern, in die zwei Platinzylinder mit 4,5 mm Durchmesser plan
eingelassen sind. Die zu vermessende Membran (Stanzstlick & 6 mm) wird zwi-
schen die PP-Blécke gespannt, so dall sie von den beiden Pt-Flachen (15,90 mm?
Flache) kontaktiert wird. An den AuRenseiten werden die MeRleitungen der Mel3-

bricke angeschlossen. Folgende Abbildung zeigt den MeRaufbau:

MefR3-
briicke

Pt-Zylinder
—— PP-Quader

zu charakterisierende
Membran

Abbildung 29: Schematische Darstellung der MeRapparatur zur Bestimmung des
Membranwiderstandes mittels WechselstrommeRbriicke.
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Zunédchst wird mit den beiden zusammengesetzten Quaderhalften ohne eingelegte
Membran ein Nullabgleich mit Metallkontakt (angefeuchtet mit MeRelektrolyt) durch-
gefihrt und danach werden die Membranstiicke vermessen.

Die Messungen werden bei einer Melfrequenz von 10 kHz mit ohmschen Wider-

stand und Kondensator in Serie als Ersatzschaltbild durchgefiihrt [88, 107].
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7 Diskussion der Ergebnisse

Im folgenden Kapitel werden Ergebnisse ausgesuchter Transportmessungen von in
den vorherigen Kapiteln diskutierten Polymersystemen vorgestellt und mit den auf-
grund von Transportmodelien zu erwartenden Tendenzen verglichen. Wesentliche
EinfluBgréRen und Wege zur Membranoptimierung und die Grenzen einer Membran-
trenntechnik fir C0,/H, werden aufgezeigt. Mit den in Kapitel 5 beschriebenen Syn-
thesemethoden steht fur die Losung der im Rahmen dieser Arbeit zu untersuchenden
Trennaufgabe eine grofle Zahl verschiedener Polymermaterialien zur Auswahl. Die
Polymere lassen sich in zwei Klassen einteilen: Erstens in kationenaustauschende
Polymere, an die monoprotonierte Amine durch lonenaustausch gebunden sind.und
zweitens in anionenaustauschende Polymere, die kovaient gebundene Aminfunktio-
nen enthalten.

Aus den in Frage kommenden Polymeren missen sich leicht und reproduzierbar
Membranen herstellen lassen (Filmbildung, mechanische Eigenschaften), die Mem-
branen missen permeabel, selektiv und stabil (konstante Permeabilitdten) sein.

In Rahmen von Untersuchungen der vorliegenden Arbeit hat sich herausgestellt, daf}
die kationenaustauschenden Polymere nur fir den Einsatz bei niedrigen Dricken
geeignet sind. Bei héheren Driicken trocknen sie aus und es kommt zu Aminverlust,
nach einigen Tagen sind die Membranen unbrauchbar. Im weiteren wird daher nur
aminmodifiziertes Nafion als Referenzmaterial diskutiert.

An anionenaustauschenden Polymeren werden auf Polyvinylalkohol und auf Poly-
epichlorhydrin basierende Typen untersucht. Polyepichlorhydrinderivate, besonders
Umsetzungsprodukte mit Epichlorhydrin, sind gummiartige Polymere, im Gegensatz
zu Polyvinylalkoholderivaten, die dem glasartig sind. Bezlglich der COy/H,-
Trenneigenschaften sind gummiartige Polymere besonders vorteilhaft (vgl. Abbildung
47). Daher werden die Eigenschaften von Polyepichlorhydrinderivaten im weiteren

ausfuhrlich diskutiert.
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7.1 Messungen mit Einzelgasen

Die Permeationsdaten flr Einzelgase werden mit der Druckanstiegsmethode (vgl.
Kap. 6.1.1-2) ermittelt.

7.1.1 Nafion 117-EDAH*-Membran

Das System Nafion-EDAH" ist beziiglich seiner Gastrenneigenschaften vielfach bei
geringen CO,-Partialdricken und transmembranen Partialdruckdifferenzen (Umge-
bungsdruck, Ap max. 1 bar) untersucht worden [108, 34-36] und wird deshalb im
Rahmen dieser Arbeit u.a. als Referenzmaterial - mit den unten genannten Ein-
schrankungen - zur Uberpriifung von MeRmethoden verwendet. Des weiteren soll

das Verhalten solcher Membranen bei hoheren CO,-Partialdriicken untersucht wer-

den.
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Abbildung 30: Druckverlauf und Permeatflul® im Verlauf eines Druckanstiegsexperi-
ments mit Nafion 117-EDAH" bei 30 °C, Feed- und Permeatdruck.

In Abbildung 30 ist der Verlauf eines Druckanstiegsexperiments (vgl. Kap. 10.6.1, Nr.
1) gezeigt. Dabei ist jeder 200ste Mef3punkt angegeben.

Bei einem konstanten Feeddruck von 3 bar CO, (100% relative Feuchte) steigt der
Permeatdruck nach MeRbeginn kontinuierlich an. Die numerische Auswertemethode,
die in dieser Arbeit verwendet wird (vgl. Kap. 6.1.1), ergibt im stationaren Bereich
(vgl. Abbildung 30, ca. 500-8000 s) im Rahmen der Meligenauigkeit vergleichbare

mittlere Permeationsraten wie die literaturbekannte analytische Lésung.
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Sie gibt aber die Vorgange im "time lag" (0-500 s) und Séattigungsbereich (> 8000 s,
Erklarung s.u.) besser wieder. Der Anfangsbereich des Druckanstiegs (vgl. Abbildung

31) wird zur Bestimmung des Diffusionskoeffizienten herangezogen (vgl. Kap. 6.1.2).
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Abbildung 31: Permeatdruck eines Druckanstiegsexperiments im Anfangsbereich
und Ermittlung des "time lags" (L/s) mit Nafion 117-EDAH" bei 30 °C, jeder 10te
MeRpunkt ist gezeigt, lineare Regression bis t = 2500s.

Die Ermittlung der Permeationsraten erfolgt durch Mittelwertbildung tber die MeR-
werte im stationdren Bereich der Messung. Dieser Bereich wird fir jede Messung
anhand der Auftragung des Permeatflusses gegen die Zeit grafisch ermittelt. Im all-
gemeinen werden Permeationsmessungen nach ca. 5000 s abgebrochen. Die Er-
gebnisse einer MeRserie sind in Anhang (Kap. 10.6.1) aufgelistet.

Die Messungen zeigen, dall mit Nafion-EDAH"-Membranen ideale Trennfaktoren o
(CO4/H2) von 5 (3 bar Feeddruck, 30 °C, feuchtegeséttigte Gase) erreichbar sind. Bei
Temperaturerhéhung auf 60 °C sinkt der Trennfaktor a(CO,/H,) auf 3,9. Die Per-
meabilitat fir CO; steigt bei Temperaturerhdhung von 30 auf 60 °C um das 1,6fache.
Die ideale Selektivitat o (CO2/Ny) liegt bei 35 (30 °C, 3 bar Feeddruck, feuchtegesat-
tigte Gase). Wird die Membran getrocknet, sinkt die Permeabilitdt der Membran fur
wasserdampfgesattigtes CO; irreversibel auf 20% der urspriinglichen Permeabilitat.
Der Trennfaktor o (CO2/H2) sinkt auf 0,6.
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Es liegt nahe, daf® in der Membran als Salz gebundenes Amin, das fiir den CO»-
Transport nétig ist, flichtig ist und die Membran dann in der H*-Form vorliegt.

Die vollig trockene Membran zeigt zunachst fur Kohlendioxid nur noch 0,4% der
Permeabilitat wie im feuchten Zustand, im Laufe weiterer Messungen steigt die Per-
meationsrate aber um das Dreifache. Spuren von Wasser fihren zu erheblichen Ver-
anderungen im Permeationsverhalten. Messungen fur CO, ,trocken® bedurfen des-
halb besonderer experimenteller Malnahmen, wie die vollstandige Trocknung der
MeRgase und der Durchfihrung der Messung im Trockenschrank statt im Wasser-
bad. In Tabelle 13 sind Permeabilitdten und Diffusionskoeffizienten aus Einzelgas-

messungen und daraus berechnete Gasl6slichkeiten im Polymer verglichen.

P P Mittelwert aus D-10" S.10%
Messung Nr
barrer  (Vgl. Kap. 10.6.1) m2s'  Nem®cm? (Polymer) -cmHg™
CO, 652 2-4.4 2,7 24 1
H. 125 12.1 81 0,15

Tabelle 13: Membraneigenschaften Nafion-EDAH*, 30 °C, MeRbeginn Ap (Membran)
= 4bar, Feeddruck = 3 bar, Gase feuchtigkeitsgesattigt, Mittelwert aus 6 Messungen.

Die Diffusionskoeffizienten fir Hz sind 30 mal héher als die fur CO,, die Ldslichkeit
von CO; in der Membranmatrix ist jedoch 160 mal gréf3er als die von Wasserstoff,
d.h. die Selektivitat der Membran fur CO; ist durch die gute Léslichkeit von CO; be-
dingt.

Die bestimmten Diffusionskoeffizienten stimmen von der Gréfienordnung her mit Lite-
raturwerten Uberein, die durch Leitfahigkeitsmessungen ermittelt wurden (5,7 -10 -
m 2.s™1 (25 °C) firr Nafion117-EDA", vgl. [77], S. 4784).

Die publizierten Trennfaktoren o. (CO2/Hy) fiir Nafion117-EDA" liegen zwischen 8-14
bei 0,1 bar CO, Partialdruck im Feed und sinken fir steigende Driicke auf ca. 6 (0,75
bar CO;) [108].

81



Nach dem in Kap. 4.3.3 vorgesteliten Modell (vgl. Abbildung 11) ist far Nafion117-
EDAH" ab einer Partialdruckdifferenz von 1 bar CO; der Anteil des reaktiven Trans-
portes vernachldssigbar und die Trennfaktoren bleiben bei zunehmender Par-
tialdruckdifferenz nahezu konstant. Somit stimmt auch der gefundene Trennfaktor mit
den Literaturwerten Uberein.

Bekannt ist auch, da die Permeationsraten fur CO, in Membranen, wenn parallel
zum L&sungs-Diffusions-Transport reaktiver Transport vorliegt, vom Verhaltnis des
Permeat zum Feeddruck abhangig sind (vgl. [77], S. 4787, Fig. 9). Liegt kein reakti-
ver Transport vor, verlduft die Auftragung des Permeatflusses/ Nm3m?%h™ linear bzgl.
des Verhaltnisses von Permeat- zu Feedpartialdruck, bei reaktivem Transport liegen
die Permeatflisse bei niedrigen Permeat- zu Feedpartialdruckverhaltnis héher. D.h.
bleibt der auf die Partialdruckdifferenz normierte Permeatflu® im Laufe des Druckan-
stiegsexperiments (Verhaltnis Permeat/Feedpartialdruck nimmt ab) nicht konstant,
sondern nimmt ab (vgl. Abbildung 30, Sattigungsbereich) ist dies ein Nachweis fiir
das Vorliegen eines reaktiven Transportmechanismus.

Ein Vergleich der MefRergebnisse dieser Arbeit mit publizierten Permeationsraten
bedarf einer sorgfdltigen Berlicksichtigung der MeRbedingungen. Die publizierten
CO, Permeationsraten fiir Nafion117-EDA" liegen je nach Differenz der CO»-
Partialdriicke Feed/Permeat zwischen 1000 (Ap = 0,03 bar) und 300 (Ap = 0,8 bar)
barrer (25 °C, Spulgasbetrieb, Feeddruck = Umgebungsdruck, 25 °C) [vgl. 112, S.
217]. Der Kurvenveriauf a3t bei weiterer Partialdruckdifferenzzunahme nur noch auf
ein geringes Abnehmen der Permeabilitadt/barrer schlieBen.

Experimentell ist der CO,-Permeatflul durch Nafion117-EDAH*-Membranen bei 25
°C zu (4,254 + 2,5 - Feeddruck)-10° / mol-cm?s™ als Grenzwert fiir ein Verhaltnisses
von Permeat- zu Feedpartialdruck gegen Null und COz-Partialdriicke im Feed > 0,1
bar bis 0,84 bar bestimmt worden (vgl. [77], S. 4786, Fig. 4).

Hochgerechnet auf einen Feeddruck von 3 bar ergdbe sich daraus ein maximaler
Wert fir die CO,-Permeabilitat von 922 barrer.

Die gefundenen MelRwerte liegen in diesem in der Literatur angegebenen Bereich
zwischen 300 und 900 barrer. Diese Streubreite fur Permeationswerte ist aufgrund
der extremen Abh&ngigkeit der MelRergebnisse von MelRbedingungen und Polymer-

historie in der Ublichen Gréenordnung.
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Die Polymerhistorie spielt beim Permeationsverhalten von Nafion eine wesentliche
Rolle. Konstante Polymereigenschaften nach Anderung von Umgebungsbedingun-
gen stellen sich erst nach Stunden oder Tagen ein.

Bei der Durchfihrung mehrerer Messungen bei gleicher Temperatur und gleichem
Druck (vgl. Kap. 10.6.1, Messung 1-4.1) werden bei der ersten Permeationsmessung
nur 50% der Permeationsrate der spateren Messungen erreicht. Nach Messungen
bei héheren Temperaturen (80 °C, Messung 10.4) steigen P (um 50%) und D bei
niedrigeren Temperaturen an (20 °C, Messung 9, 11.1). Nach dem Quellen in 220 °C
(bzw. 100 °C) heiflem Glyzerin finden Pelligirino et al. (vgl. [108], S. 217) 40 fach
(bzw. 8 fach) héhere Permeationsraten fur Nafion117. Dieses Verhalten wird durch
eine Aufweitung der inneren Struktur erklért, so dall in den Kanélen wandernde Teil-
chen geringe Reibungsverluste erleiden (vgl. [77], S. 4785). Bei der Bestimmung des
Quellverhaltens (wc) von Nafion bei 60 °C dauert es Tage, bis ein in destilliertem
Wasser befindliches Membranstiick ein konstantes Gewicht aufweist.

Dall die Zeitskala fir die Einstellung konstanter Polymereigenschaften bei Na-
fion/CO, wesentlich langer ist als ein einzelnes Permeationsexperiment ist vor allem
fur die Bestimmung von D und S mit "time lag"-Experimenten ein Problem. Voraus-
setzung fiir die Durchfiihrung des Experiments ist, dal die Probe kein CO, enthalt,
da sonst zu kurze "time lag"-Zeiten gefunden werden. Somit ergibt sich D flir ein Po-
lymer im Ausgangszustand. Konstante Permeationswerte fiir CO,, die deutlich von
den Anfangswerten abweichen, erhalt man aber erst fir ein Polymersystem, bei dem
die CO2-Quellung den Sattigungszustand erreicht hat. Entsprechend gro sind die
Unsicherheiten in diesem Fall fiir die Bestimmung von S (vgl. Tabelle 13).

Aufgrund dieses Verhaltens von Nafion sind die in dieser Arbeit durchgefihrten tem-
peraturabhdngigen Meliserien fur eine kinetische Auswertung (Arrhenius-Ansatz)
nicht aussageféhig und damit nicht geeignet.

Wie die Messungen zeigen, ist Nafion117-EDAH" fur die Trennung von CO0./H» bei
héheren Driicken nicht brauchbar. Aufgrund der relativ geringen IEC kommt es schon
bei geringen COj-Partialdriicken zur kinetischen Hemmung des reaktiven CO.-
Transports. Da bei héheren Driicken der Stoffmengenanteil von Wasser in der wass-
serdampfgesattigten Gasphase abnimmt, ist auch eine Abnahme des Wassergehal-
tes in der Membran mit zunehmendem Druck zu erwarten (vgl. Kap. 8). Eine

Trocknung der Membran fuihrt aber zu irreversiblen Selektivitatsverlust.
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Nafion quillt, da es unvernetzt ist, relativ stark und zeigt starke Abhangigkeiten und
Hysteresen im Permeationsverhalten, was seine Verwendung in Anwendungen mit
starken Schwankungen von Zusammensetzungen und Auslastung (z.B. mobile An-

wendungen) ausschlieft.

7.1.2 Anionenaustauscherpolymere

7.1,.2.1 Membran Typ C3

Bei der Trennschicht der verwendeten Membran handelt es sich um ein Umset-
zungsprodukt von Polyepichlorhydrincoethylenoxid mit Polyethylenimin. Dabei be-
tragt das molare CI-N Verhaltnis 21:1, die IEC 0,34 meq-g” (vgl. Kap. 5.5.2.2).

Die Trennschichtdicke der verwendeten Membran betragt 43 um. Diese wurde nach
Entnahme der Membran mittels Mikrometerschraube ermittelt und ist Grundlage flr
die normierte Berechnung der Permabilitdten in barrer. Im Anhang (Kap. 10.6.2) sind
die ermittelten Permeationsdaten im einzelnen aufgelistet.

In Tabelle 16 sind die Mittelwerte der Permeationsmessungen (P) und der relative

Fehler der Messungen (Standardabweichung /P) fir die Membran C3 enthalten.

Messung Nr Gas P/ Relativer P/
Fehler

Nm3m2h' % Barrer
26(1-3) CO, 2,33E-03 9,3 209,5
27(1-3) CO, 1,85E-03 3,0 166,3
28(1-3) H, 2,02E-04 27 18,2
29(1-2) CH; 7,80E-05 3,6 7,0
30(1-2) CO, 1,50E-03 24 134,9
31(1-3) He 1,91E-04 3,1 17,2

Tabelle 14: Messung von Permeabilitdten feuchtegesattigter Gase bei 30 °C und 3
bar Feeddruck, Druckdifferenz Gber die Membran bei MefRbeginn 4 bar.

Wie aus oben stehender Tabelle ersichtlich ist, weist Kohlendioxid von den verwen-
deten Gasen die héchsten Permeationsraten auf (CO,> Hz = He > CHy).
Im Verlauf der 15-tdgigen Messung sinkt die mittels Druckanstiegsexperiment ge-

messene Membranpermeabilitét fur Kohlendioxid um 35%.
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Dieses Verhalten ist vermutlich hauptséchlich auf ein langsames Austrocknen der
Membranmatrix zuriickzufihren. Wird die Membran angefeuchtet, werden die ur-
spriinglichen CO»-Permeationsraten wieder erreicht (vgl. dazu Experimente im Ka-
pitel 7.1.2.2).

Bei Permeationsmessungen mit CO, sinkt im MeRverlauf die Permeabilitdt kontinu-
ierlich, statt wie bei den anderen verwendeten Gasen stationdr zu bleiben (vgl.
Abbildung 32), somit liegt fir CO, in der Membran reaktiver Transport vor (vgl. Kap.
7.1.1).
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Abbildung 32: Permeationsmessung 27.1, Membran C3, 30 °C, CO..

Im Anfangsbereich des Experiments (0-500 s) fallt der Permeatflu schnell von sehr
hohen Werten ab. Dieses Verhalten ist typisch fir Membranen, die vorher mit dem
MeRgas beidseitig bei hdheren Dricken in Kontakt waren. Die Membran gibt dann zu
Mefbeginn in der Membranmatrix geléste Gase ab. Man hat somit die umgekehrte
Situation (Desorption) wie im "time lag"-Experiment (vgl. Abbildung 30). Die Experi-
mente wurden aber diesbezuglich nicht weiter ausgewertet, da die Apparatur fir die-
se MefRaufgabe nicht ausgestattet war. Um definierte Startbedingungen zu erhalten
und die Desorptions-"time lags" (vgl. [102]) zu bestimmen, muBte das Evakuieren
des Permeatraums durch das Offnen einer Verbindung zu einem definierten evaku-

ierten Volumen (ca. 10 faches Permeatraumvolumen) durchgefthrt werden.
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Da die CO,-Permeabilitdt P eine Funktion des Druckverhaltnisses Feed/Permeat-
raum ist, ist die Angabe nur eines Wertes/barrer eine Naherung (vgl.Tabelle 14), die
dies nicht beriicksichtigt. Um die GréRenordnung von Trennfaktoren abschatzen zu
kénnen, werden die Permeabilitdten hier ndherungsweise als Mittelwert der Permea-
bilitét der ersten 5000 Mef3sekunden nach dem "time lag"-Bereich berechnet. Fir die
Ermittlung der Trennfaktoren o wird jeweils die CO,-Permationsrate verwendet, die
zeitlich der Messung des zweiten Gases am nachsten lag. Aus Tabelle 14 ergeben

sich dann folgende idealen Trennfaktoren o

Gase o o (max.) o (min.)
CO/H, 92 11,6 7.4
CO./CHs 19,2 29,9 19,2
COo/He 7,8 12,2 7,8

Tabelle 15: Ideale Trennfaktoren der Membran C3, 30 °C, 3 bar Feeddruck, 4 bar

Druckdifferenz

Es sind weiterhin die minimalen bzw. maximalen Trennfaktoren unter Einbeziehung
aller Messungen bei gleichen Bedingungen angegeben.

Wie in Kap. 6.3.1 erldutert, sind die Messungen aufgrund von Zellenundichtigkeiten
fehlerbehaftet, wenn sehr geringe Permeationsraten bestimmt werden sollen. Dies ist
in der vorliegenden Versuchsreihe fir die CHs-Permeabilitat relevant. Kalkuliert man
die gemessenen Werte fir die Undichtigkeit mit ein, sind ideale Trennfaktoren
CO,/CHj4 > 40 realistisch.

Die Bestimmung der Diffusionskoeffizienten und der Gasléslichkeiten erfolgt mit der

"time lag"-Methode.

P P Mittelwert aus D-10"/ S-10%
Messung Nr
barrer  (Vgl. Kap. 10.6.2) m2.s™ Ncm?®.cm™ (Polymer)-cmHg™
CO; 161 26.1-3,27.1-3,30.1-2 0,99 17,8
H, 20 28.1-4 >15 <0,13

Tabelle 16: Permeabilitaten, Diffusionskoeffizienten und Gasléslichkeiten der Mem-
bran C3, 30 °C, 3 bar Feeddruck, 4 bar Druckdifferenz.
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Bei der verwendeten Membrandicke ist die "time lag"-Zeit fur Wasserstoff so kurz (<
2 s), daf} sie mit der vorhandenen Apparatur nicht mefbar ist. Von daher kann in die-
sem Falle nur ein Bereich fir D angegeben werden.

Die Messungen zeigen, dal die bevorzugte Permeation von CO; durch die um etwa
2 Groflenordnungen bessere Loslichkeit gegeniber Hz bedingt ist und die Diffusion
von Hz im Vergleich zu CO; in der Polymermatrix nur etwa eine Gréfienordnung
schneller ist. Zusammenfassend laRt sich feststellen, dalR mit der untersuchten
Membran unter identischen Bedingungen héhere Trennfaktoren o(CO2/H;) als mit
Nafion-EDAH" erreichbar sind, jedoch geringere Permeabilititen. Bei der relativ ge-
ringen IEC der Membran ist dies jedoch nur teilweise dem reaktiven Transport zuzu-
schreiben. Entscheidend sind hier die Eigenschaften des Grundpolymers, dessen
gummiartige Struktur hohe CO,-L&slichkeiten ermdglicht und zusatzlich durch seine
Ethylenoxidstruktur eine starke Affinitat zu CO, besitzt (vgl. Kap. 3.1.4).

Auch fur die CO,/CH4-Trennung ist das Polymer interessant, seine Transporteigen-
schaften liegen an der sogenannten "upperbound" literaturbekannter Verhéltnisse
von Selektivitat zu Permeabilitat, wobei bisher nur glasartige und keine gummiartigen
Polymere wie das hier untersuchte System mit dieser Eigenschaft bekannt sind (vgl.
[109], S. 14).

Membranen der beschriebenen Zusammensetzung besitzen vorteilhafterweise auch
gleichzeitig eine gute mechanische (gummiartig, reiflfest), filmbildende, thermische
(vgl. TGA) und chemische Stabilitét (Cl-Gehalt).

7.1.2.2 Membran Typ C1

Bei der Trennschicht der verwendeten Membran handelt es sich um ein Umset-
zungsprodukt von Polyepichlorhydrincoethylenoxid mit Polyethylenimin. Dabei be-
tragt das molare CI-N Verhaltnis 16,5:1 und die IEC 0,43 meq-g'1 (vgl. Kap. 5.5.2.2).
Die Trennschichtdicke der Membran C1 betragt 55 um.

Im Anhang (Kap. 10.6.3) sind die ermittelten Permeationsdaten im einzelnen aufgeli-
stet.

In Tabelle 17 sind die Mittelwerte der Permeationsmessungen fur die Membran C1
enthalten. Aus Spalte 1 ist die Zahl der Messungen (Zahlen in Klammer) unter glei-

chen Bedingungen ersichtlich.
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Nr Gas Feeddruck/ P/ Relativer P/
Fehler/
bar Nmm2h' % Barrer
32(1-3) CO, 3 6,46E-03 2,0 743
33(1-4) CO, 3 6,19E-03 1,2 712
34(1-2) H; 3 1,34E-03 0,0 154
35(1-4) CHs 3 443E-04 0,9 51
36(1-5) N, 3 1,10E-04 54 13
37(1-3) He 3 4,30E-04 1,8 49
39(2-4) O, 3 2,19E-04 8.1 25
40(1) N2 3 9,60E-05 - 11
40(2-3) Hy 3 4,23E-04 05 49
41(1) CO, 3 1,98E-03 - 228
41(2-3) CO, 3 2,14E-03 0,0 246
42(1) CO, 3 8,31E-03 0,0 956
42(2-3) CO, 1 8,15E-03 1,0 937
43(1) CO, 1 8,12E-03 - 934
43(2-3) Ha 1 3,26E-04 3,0 37
44(1) CO;, 1 7,72E-03 - 888
44(2) CO; 3 798E-03 - 918
44(3) CO, 10 7,94E-03 - 913
44(4) CO, 10 8,52E-03 - 980
45(1) H, 1 1,59E-03 - 183
45(2) H 3 1,54E-03 - 177
45(3) Ha 10 1,50E-03 - 173
46(3) H> 1 1,58E-03 - 182

Tabelle 17: Messung von Permeabilitaten feuchtegeséattigter Gase bei 30 °C,

Druckdifferenz Uber die Membran bei Mel3beginn = Feeddruck + 1 bar.

Tabelle 17 enthélt die Messungen in chronologischer Reihenfolge. Vor der Messung
wurde die Membran in destilliertem Wasser gequollen. Zu Mef3beginn ist die Trenn-
schicht der Membran deshalb mit einem dinnen Wasserfilm (berzogen. Messung
32-33 zeigt, dall die neue Membran Uber 2 MeRtage relativ konstant hohe Permeati-

onsraten fur CO, aufweist.
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Vor der Messung mit Wasserstoff (Nr. 34.1-2) wurde die Membran Uber Nacht mit
trockenem Stickstoff gespult. Die Wasserstoffpermeabilitat der so getrockneten
Membranmatrix liegt etwa 3-4mal Uber der der feuchten Membranmatrix (Messung
40-43). Experiment Nr. 35-40.1 mit verschiedenen feuchtegesattigten Gasen zeigt,
daR diese alle niedrigere Permeabilitdten als CO, aufweisen.

Zu Beginn von Experiment 41 war die Membran 19 Tage bei 3 bar Feeddruck und
ca. 4 bar Druckdifferenz Gber die Membran in Betrieb. Die Permeationsrate fiir Koh-
lendioxid liegt dabei nur noch bei 30% der urspriinglichen Permeabilitdt. Als Ursache
fur diesen Effekt wird die Austrocknung der Membranmatrix vermutet. |

Zur Bestatigung dieser Annahme wurden die im folgenden beschriebenen Experi-
mente durchgefihrt. Um eine Séattigung des Feedstroms mit Wasserdampf zu ge-
wabhrleisten wird eine Gasmenge von ca. 750 ml unter MeRdruck im Séattiger vorge-
legt und vor MelRbeginn ca. 1 h unter Ruhren temperiert. Bei der Messung wird in der
Groftienordnung von 10 Nml/min Gas aus diesem Vorrat entnommen, der Druck
durch Zufihrung trockenen Gases in den Séttiger konstant gehalten. Das Melgas
durchstromt vor dem Eintritt in die Mef3zelle eine Warmetauscherspirale von 2 m
Lange, die sich im gleichen Temperierbad wie die Melizelle befindet. Beim Experi-
ment Nr. 41 wird die Temperatur des Sattigers zum Zeitpunkt 6328 s bei Nr. 41.1 von
30 °C auf 50 °C erhéht, die Temperatur der Mef3zelle verbieibt bei 30 °C (Nr. 41.2-
3.).

In Abbildung 33 sind die so ermittelten Permeabilitaten lber die Membran gegen die
MeRzeit aufgetragen. Wie daraus ersichtlich ist, steigt nach Erhéhung der Sattiger-
temperatur die Fluldrate reproduzierbar an. Dies zeigt, dall die Wasserkonzentration
im Feedstrom limitierend fur die CO,-Permeabilitat ist. Es ist mit diesem Experiment
jedoch nicht unterscheidbar, ob es sich um einen gekoppelten Transport von Wasser
und CO; handelt, bei dem die Wasserkonzentration direkt in die Kinetik eingeht, oder
um ein Quellungsphdnomen, bei dem die Wasserkonzentration im Polymer fir den
Grad der Quellung verantwortlich ist oder Wasser als Weichmacher wirkt. Aus der
Abbildung ist weiterhin ersichtlich, dall der Permeatflu wahrend des Experimentes

jeweils leicht sinkt (reaktiver Transport).
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Abbildung 33: Permeatflul} bei Variation der Sattigertemperatur.

Um festzustellen, ob die anfanglichen Membranpermeabilitdten fur CO, mit dem glei-
chen Membranmuster nach Befeuchtung wieder erreichbar sind, wurde die Membran
C1 in feuchtegesattigtem CO, bei 1,5 bar Feeddruck und einer Druckdifferenz zum
Permeatraum von anfangs 1 bar bei 20 °C 11 Tage stehen gelassen.

Bei der anschlieRend durchgeftihrten Messung 42.1 weist die Membran eine Kohlen-
dioxidpermeabilitdt etwa 28% Uber dem Startwert (Experiment 32) auf, d.h. die Aus-
trocknung der Membranmatrix ist reversibel. Die im Vergleich zum Startwert gestie-
gene Permeabilitdt kann durch Quellung der Membranmatrix in CO, und das Fehlen
des Wasserfilms auf bzw. unter der Trennschicht bedingt sein.

Die folgenden Experimente 42.1-44.1 werden bei einem Feeddruck von 1 bar durch-
gefuhrt, dabei werden hohe Trennfaktoren o (CO,/H;) gemessen.

Die Meliserien 44-45 dienen der Untersuchung der Druckabhéngigkeit der Permea-

bilitat und dabei auftretender Phanomene.
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Abbildung 4 zeigt den Druckverlauf des Permeationsexperimentes mit CO..
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Abbildung 34: Druckverlauf MeRzelle bei CO,-Permeationsexperimenten mit vari-

iertem Feeddruck.

Die MeRdauer bei hdheren Feeddrticken ist dadurch limitiert, dall der Permeatdruck-
aufnehmer einen MeRbereich von —1 bis 3 bar besitzt. Zu Beginn einer Messung wird
jeweils der Permeatraum evakuiert. In Abbildung 35 sind die aus dem Druckanstieg
resultierenden Permeatflisse normiert auf eine Druckdifferenz von 1 bar aufgetra-
gen. Aus Grunden der Ubersichtlichkeit sind nur 5% der MeRpunkte aufgetragen.
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Abbildung 35: Permeatflu CO; bei variierten Feeddrlicken.
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Der Permeatflul® geht bei einem Feeddruck von 1 bar nach etwa 4000 s in den sta-
tiondren Zustand. Nach etwa 10000 s kommt es aufgrund von Sattigungsphanome-
nen (reaktiver Transport) zu einem Absinken der Permeationsraten. Mit steigendem
Feeddruck steigt auch die Permeabilitdt fur CO,, was auf eine Quellung des Mem-
branmaterials mit CO, schliefRen Iaft.

Bei 10 bar Feeddruck steigt die Permeationsrate im MeRverlauf erst stark an, sinkt
dann aber wieder relativ schnell. Da hier aufgrund der noch hohen Druckdifferenz
{iber die Membran das Verhéltnis von Feed zu Permeatdruck immer noch sehr hoch
ist, kann dieser Effekt nicht allein von der Abhangigkeit des reaktiven Transports vom
Druckverhaltnis verursacht sein. Dieses Verhalten beruht vermutlich auf einer Aus-
trocknung der Membran im Verlauf des Experiments. Die folgende Permeationsmes-
sung mit Hy (Nr. 45) bestatigt dies, da hier wieder die Permeationsraten fir getrock-
netes Membranmaterial (vgl. Nr. 34) gemessen werden. Es handelt sich also nicht
nur um eine kurzfristige Deckschichtbildung mit einem Wasserfilm oder um Sétti-
gungsph&nomene von Carrierpositionen in der Membran.

Die Experimente zeigen, dal3 die Membranen bei hohen Druckdifferenzen austrock-
nen. Es kommt hier der Effekt hinzu, dal} der Stoffmengenanteil von Wasser im Feed
mit zunehmenden Feeddruck im Bereich von 0-10 bar stark sinkt (vgl. Kap.8) und
somit bei Erhdhung des Druckes die Stoffmenge an CO,, die Uber die Membran
transportiert wird, zwar linear zunimmt, die zugefihrte Wassermenge aber nicht. In

Abbildung 36 ist der Druckverlauf des Permeationsexperimentes 45 gezeigt:
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Abbildung 36: Druckverlauf MeRzelle bei Ho-Permeationsexperimenten mit variiertem
Feeddruck.
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Aus den MeRwerten ergeben sich die in Abbildung 37 gezeigten Permeatflisse.
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Abbildung 37: Permeatfluld H; bei variierten Feeddriicken.

Die Permeatﬂ'u/sse verlaufen im Vergleich zu CO, wesentlich konstanter, d.h. es tre-
ten keine Quellungs- oder gekoppelte Transportphanomene auf.

Die normierte Permeabilitat fir H, sinkt mit zunehmenden Druck leicht, was auf eine
Kompaktierung des Membranmaterials schlieRen IaRt.

Um auszuschliel3en, dal® die héheren Wasserstoffpermeabilitdten bei Messung 45
auf Defekte in der Membran zurtickzufiihren sind, wurden die im folgenden beschrie-
benen Bubble-Point-Messungen und Flulmessungen mit variierter Feedlberstro-
mung durchgefihrt.

Bei Messung 45.1 wurde zum Zeitpunkt t = 5059 s die Uberstrémung von 3,3 ml/min
auf 0 ml/min reduziert, ohne daf eine signifikante Anderung auftrat. Es konnte auch
bei keiner der vorherigen Messungen eine Abhangigkeit der Permeationsrate von der
Uberstrémung festgestelit werden.

Weiterhin wurden mit der Membran nach der Mel3reihe 45 Bubbie-Point-Messungen
durchgefihrt. Bei der vorliegenden Membran kann mit 11 bar H, und 15 bar He kein

Bubble-Point gefunden werden, d.h. die Membran ist nicht porés.
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Aus Tabelle 17 werden folgende ideale Trennfaktoren o fiir die untersuchte Membran

ermittelt.

Gase Feeddruck o MelRwerte Nr.
Bar min.

COqy/H; 3 4,7(min),15(max) 32,33,34/40
COy/H2 1 25(max) 43.1-3
CO,/CH4 3 14,3 32,33,35
CO2/N2 3 56,0 32,33,40
COq/He 3 14,8 32,33,37
CO,/0; 3 291 32,33,39

Tabelle 18: Ideale Trennfaktoren der Membran C1, 30 °C.

Die Membran zeigt relativ hohe ideale Trennfaktoren flir CO,/H, sofern sie feucht ist
und bei niedrigen Driicken gearbeitet wird. Dann sind die Trennfaktoren auch héher
als bei der in Kap. 7.1.2.1 beschriebenen Membran der gleichen Chemie, was mit der
héheren IEC korreliert. Die Membran wird aber durch die Erhéhung der IEC fur alle
Gase permeabler (vgl. Tabelle 13 und Tabelle 17).

Die wirklichen idealen Trennfaktoren fir CO2/N, liegen bei Berlicksichtigung der
Leckrate der Mef3zelle > 80.

Zusammenfassend a3t sich sagen, dal® mit der untersuchten Membran die in etwa
gleichen CO,-Permeabilititen wie mit Nafion-EDAH" erreichbar sind, bei dazu im
Vergleich nur halber IEC. Die starke Abhangigkeit der Trennfaktoren vom Druck, die
mit dem Wassergehalt der Membran korreliert, 1863t jedoch erwarten, dall die Trenn-
faktoren CO,/H, bei héheren Feeddriicken gegen einen Grenzwert von max. ca. 5

laufen werden.

7.2 Messungen mit Gasgemischen

7.2.1 Anionenaustauscher Typ H3

Bei der Trennschicht der verwendeten Membran handelt es sich um ein Umset-
zungsprodukt von Polyepichlorhydrin mit Polyethylenimin. Dabei betragt das einge-
setzte molare CI-N Verhaltnis 8:1. Die aktive Schicht der Membran ist 20 pm dick.
Die Trennfaktoren der Membran werden bei verschiedenen Feeddriicken fiir Gasge-

mische und Einzelgase bestimmt.

94




Far die Ermittlung der Gemischtselektivitdten (CO3:H; =~ 1:1 bzgl. Volumen, feuchte-
gesattigt) wird der Permeatraum evakuiert und nach mehreren Stunden beprobt.

Die Trennfaktoren werden aus den GC-MeRwerten von Feed und Permeat mittels Gl.
5 berechnet. Nach Versuchsende (20 Tage) wurde die Membran entnommen und die
Permeationsraten fir feuchtegesattigte Einzelgase mittels Druckanstiegsmethode
vermessen. Die idealen Trennfaktoren ergeben sich aus dem Verhélinis der Rein-
gaspermeabilitdten (vgl. Gl. 38). Im Anhang (Kap. 10.6.4) sind die ermittelten Per-
meationsdaten im einzelnen aufgelistet. Es ergab sich die folgende Abhéangigkeit der

Trennfaktoren vom Feeddruck.
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Abbildung 38: Abhé&ngigkeit der CO,/H,-Trennfaktoren vom Feeddruck, 30 °C.

Wie oben stehende Abbildung zeigt, sinken die Trennfaktoren bei Erhéhung des
Feeddrucks bzw. dem hier experimentell direkt korrelierenden Differenzdrucks (ber
die Membran schnell, um dann in etwa konstant zu bleiben (vgl. dazu auch der Kur-
venverlauf Abbildung 46). Der Kurvenverlauf, der sich aus dem Experiment ergibt,
stimmt mit dem, nach dem makroskopischen Modell flir den Transport in Carrier-
Membranen (vgl. Abbildung 12) zu erwartenden, druckabhangigen Verlauf der Per-
meabilitét fur die mit dem Carrier reagierende Komponente bzw. dem Trennfaktor
Uberein. Mit zunehmenden Druck verliert der Anteil des Carrier-Transports schnell an

Bedeutung.
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Die mit Einzelgasen bestimmten Permeationsraten stimmen gut mit denen aus
Mischgasmessungen Uberein, wie dies bei niedrigen Driicken zu erwarten ist.

Wie aus der MefRreihe (vgl. Anhang (Kap. 10.6.4), Tabelle 30) ersichtlich ist, braucht
die Membran nach der Verwendung bei héheren Driicken einige Zeit, bis bei niedri-

gen Betriebsdriicken wieder konstante Permeationsraten erreicht werden.

7.2.2 Anionenaustauscher Typ C4

Bei der Trennschicht der Membran handelt es sich um ein Umsetzungsprodukt von
Polyepichlorhydrincoethylenoxid mit Polyethylenimin. Dabei betragt das molare CI-N
Verhaltnis 11,9:1, die IEC 0,60 meq.g™ (vgl. Kap. 5.5.2.2). Die aktive Schicht der
Membran ist 60 um dick.

Mit der Membran werden in einem dreimonatigen Versuchsprogramm Einzelgasper-
meabilitdten und Mischgaspermeabilititen als Funktion von Druck, Uberstrémungs-
raten und Temperatur ermittelt. Beispielhaft sind Ausziige aus den Ergebnissen im
Anhang (Kap. 10.6.5) aufgefuhrt.

Die untenstehende Abbildung 39 zeigt die Druck- und Temperaturabhangigkeit der

Permeationsraten.
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Abbildung 39: Permeabilitdt der Membran C4 abhéngig von Druck und Temperatur,
Ap(Membran) = 1bar,CO3:H; = 1:1(Normvolumen),mit Wasserdampf gesattigt, Ar als
Spiulgas.
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Mit zunehmendem Feeddruck sinken die normierten Permeabilitdten sowohl fir CO;
als auch fur H,. Die Permeationsraten steigen mit der Temperatur an. Wie aus
Abbildung 40 ersichtlich, ist der Anstieg flir H, aber im Verhaltnis gré3er, was zu mit
der Temperatur sinkenden Trennfaktoren flihrt, dieser Effekt wird aber bei zuneh-

menden Driicken geringer.
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Abbildung 40: Temperatur und druckabhéngiger CO./H,-Trennfaktor der Membran
C4.

7.2.2.1 Bestimmung von Aktivierungsenergien

Aufgrund der Gréf3enordnung von Aktivierungsenergien lassen sich bei Transport-
prozessen Ruckschlisse auf den Transportmechanismus bzw. den fir den Transport
geschwindigkeitsbestimmenden Schritt machen. Aus den temperaturabhangigen
Permeationsdaten der Membran C4 werden die Aktivierungsenergien mittels eines
Arrheniusansatzes [110] bestimmt.

Die scheinbaren Aktivierungsenergien ergeben sich aus der durch lineare Regres-
sion ermitteiten Steigung b (E; = - b:R, R = universelle Gaskonstante) aus der Auf-
tragung von In P gegen T™'(vgl. Abbildung 41). Der praexponentielle Faktor kg ergibt
sich aus dem Achsenabschnitt a (log ko = log e?).

Die Permeation von Argon erfolgt in Richtung niedrigeren Partialdrucks entgegen
dem Transport von CO; und H; aus dem Permeatraum in den Feedraum. Die Per-

meationsraten sind aus dem Ar-Gehalt des Retentats berechenbar (vgl. Kap. 6.1.3).
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Abbildung 41: Arrhenius-Auftragung von Permeationsmessungen mit Membran C4,
MeRbedingungen: 10 bar Feeddruck, CO2/H; 1:1 (Normvolumen),feucht, T = 30-70

°C, Differenzdruck: 1bar, Spliigas Permeatraum: Argon.

Um zu Gberprifen, ob das lineare Modell die experimentellen Daten zufriedenstellend
beschreibt, wird ein F-Test durchgeflhrt, bei dem die Varianz der MelRwerte der Re-
gressionsgeraden ins Verhéltnis zur Varianz der MeR3werte selbst gesetzt wird (vgl.
[111], S. 52 und darin zitierte Literatur 41, 42). Ist das Verhaltnis der Varianzen s,?/s,>
kieiner als der F-Wert, gehorchen die Daten dem Modell der linearen Regression. Die
ermittelten Werte fir die Aktivierungsenergien und préexponentiellen Faktoren sowie

die Vertrauensbereiche sind in Tabelle 21 angegeben.

Gas Ea/ Log ko / Y
kJ-mol™ barrer -’

CO, 3,55+0,18 2,69+0,03 6,10 8,02

H> 12,54 +061 3,71+0,06 4,53 8,02

Ar 8,76 +3,10 2,76+0,13 307,29 8,02

Tabelle 19: Aktivierungsenergien von Permeationsraten bei 10 bar.

Die Werte flir Argon sind zum Vergleich trotz nicht erfulltem F-Testkriterium angege-
ben. Analog werden die Versuchsdaten bei 30 bar ausgewertet (vgl. Abbildung 42,

Tabelle 20).




T . + H,
4,5'} [ ] . Ar
4,0 \\\

In P/ barrer

"
] °
3,64 \.
Py
: 5

w
o
—_ i
13
n/

2,5- .

T T T T T T T T
0,0028 0,0030 0,0032 0,0034 0,0036
'K

Abbildung 42: Arrhenius-Auftragung von Permeationsmessungen mit Membran C4,
MeRbedingungen:30 bar Feeddruck, CO2/H; 1:1, (Normvolumen),feucht, T = 30-70

°C, Differenzdruck: 1bar, Sptilgas Permeatraum: Argon.

Man erhalt die in Tabelle 20 angegebenen Werte fir die Aktivierungsenergien.

2 2
Gas E,/ Log ko / St /Se Fg.gg
kJ mol™” barrer ™!
CO; 762+065 3,17+0,06 6,75 978

H2 10,94 £1,81 3,21+0,09 3,32 9,78

Tabelle 20: Aktivierungsenergien von Permeationsraten bei 30 bar.

Die Aktivierungsenergien fiir die Permeation von CO; steigen mit Druckerhéhung von

10 auf 30 bar stark an, wahrend die fur Wasserstoff nahezu konstant bleiben. Dies

lakt auf eine Anderung der Polymerstruktur (Verkleinerung der Transportkandle in

der Polymermatrix) schlie3en, die sich bei gré3eren Molekllen starker bemerkbar

macht. Eine Erklarungsméglichkeit fur dieses Phdnomen ist auch der geringere zu

erwartende Wassergehalt bei héheren Driicken im Polymer (vgl. Kap. 8), der zu einer

geringeren Quellung und somit zu verkleinerten Transportkanalen flhrt.

Der Transport von Ar in Gegenrichtung zum CO,- und Hx-Transport 14Rt sich nicht

mit einem einfachen Arrhenius-Ansatz beschreiben. Vermutlich liegt hier ein anderer

Mechanismus vor.
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Literaturbekannte Aktivierungsenergien fur die Reaktion von Aminen mit CO; in wal-
rigen Lésungen liegen im Bereich zwischen 38-71 kJ-mol'[112,113,114]. In Tabelle
21 sind Aktivierungsenergien flr die Permeation von Gasen durch Polymerfiime an-
gegeben. Fur wassergequollene Polymere, die aminfunktionalisiert sind, werden bei
niedrigen CO»-Partialdricken Aktivierungsenergien fir die Permeation gemessen,
die etwa halb so hoch sind wie die Aktivierungsenergien fiir die Reaktion von CO, mit
Amin in freier Loésung. Die Aktivierungsenergien fiir nicht mit der Membranmatrix rea-

gierende Gase liegen aber in der gleichen Grofkenordnung.

Polymer/Lésung Bedingungen Ea/ kJ-mol
Poly(2-(N,N-dimethyl) aminoethyl p(C0): 0,035 bar CO,: 15,7
methacrylate, [43], S. 261 Feed: Umgebungsdruck CHy: 23,8

15-45 °C
PVBTAF, [33], S. 65 p(COy): 1,25 bar C0O2:21,35

Feed: 2,75 bar Ho: 23,78

23-40 °C
PDMS, [115], S. 20 - C0O,:-0,88, N,: 10,76

Tabelle 21: Aktivierungsenergien des Transports von Gasen durch Membranen.

Bei PDMS nehmen die CO,-Permeationsraten mit steigender Temperatur ab, was zu
einem negativen Wert fur die Aktivierungsenergie fiihrt (siehe auch Kap. 9.2.3).
Vergleicht man diese Werte mit den MeRergebnissen fir die untersuchte Membran,
gleicht diese von der Charakteristik eher dem gummiartigen PDMS als den amin-
funktionalisierten Membranen. Der Transport in diesem Membrantyp bei den unter-
suchten CO,-Partialdriicken wird also nur unwesentlich durch die Reaktionsge-
schwindigkeit Amin-CO, bestimmt. Die kleinen Aktivierungsenergien deuten eher
darauf hin, dal® der Transport durch Lésungsvorgange dominiert wird. Fur das leicht
kondensierbare Gas CO; erreicht die Losungswédrme hohe negative Werte, was zu
niedrigen Aktivierungsenergien der Permeation fihrt.

Die zunehmenden Diffusions- und Reaktionsgeschwindigkeiten bei Temperaturerh6-

hung werden durch die abnehmende Lé&slichkeit nahezu kompensiert.
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7.2.3 Laminate aus PDMS und Anionenaustauschern

Die Trennschicht der untersuchten Membran besteht aus einem Film aus anionen-
austauschendem Material und einer darauf laminierten 450 um dicken PDMS-Schicht
(Wacker Elastosil RT601A, additionsvernetzend). Beim Membrantyp H2 wird ein Um-
setzungsprodukt von Polyepichlorhydrin mit Polyethylenimin mit einem molaren CI-N
Verhéltnis von 4,3:1 und einer von IEC 2,26 meq-g”' verwendet (vgl. Kap. 5.5.2.2).
Die ionenaustauschende Schicht ist 70 um dick. Zum Vergleich wird die PDMS-
Schicht allein vermessen. Die Ergebnisse der Permeationsmessungen sind in Kap.
10.6.6 aufgelistet.

Die Messungen ergeben fiir &quimolare CO,/H,-Mischungen die in Abbildung 43 ge-
zeigten Permeationsraten. Gemessen wurden die Permeationsraten fiur PDMS und
das Laminat, die Permeationsraten fur die ionenaustauschende Schicht (H2) sind
nach (Gl. 64) berechnet [14].
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P_G=(|L+|LJ (Gl 64)
e \P1 P

Index: G = Gesamt, 1,2 Teilschichten des Laminats.
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Abbildung 43: Temperaturabhangige Permeabilitaten fir wasserdampfgeséttigte

Gase bei 5 bar Feeddruck von Laminatmembranen und Einzelschichten.

Wie die oben stehende Grafik zeigt, ist die normierte Permeabilitdt von CO, durch
PDMS am héchsten und bleibt im untersuchten Temperaturbereich nahezu konstant.
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Die Permeabilitdt von PDMS fur Wasserstoff nimmt aber mit steigender Temperatur
stark zu. Beim Laminat und in der Teilschicht H2 nehmen die Permeabilitaten aller
Gase mit der Temperatur zu.

In Abbildung 44 sind die sich aus der Temperaturabhangigkeit der Permeabilitaten

ergebenden Trennfaktoren gezeigt.
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Abbildung 44: Temperaturabhangige Trennfaktoren fiir wasserdampfgeséttigte Gase

bei 5 bar Feeddruck von Laminatmembranen und Einzelschichten.

Der Selektivitatsverlust bei Temperaturerhéhung der ionenaustauschenden Schicht
falit wesentlich geringer aus als der von PDMS. Die ermittelten Werte fur die Aktivie-

rungsenergien und praexponentiellen Faktoren sind in Tabelle 22 angegeben.

Membran Gas E,/ Log ko /
kJ-mol”  barrer ™

PDMS CO, 0,03 3,43

PDMS Ho 11,94 5,02

Laminat CO; 3,99 4,05

Laminat Ho 14,58 5,38

H2 CO, 7,45 4,33

H2 Ho 10,21 4,23

Tabelle 22: Aktivierungsenergien fir die Permeabilitaten fir wasserdampfgesattigte

Gase bei 5 bar Feeddruck von Laminatmembranen und Einzelschichten.

Die fur PDMS/CO, ermittelten Werte decken sich im Rahmen der MeRgenauigkeit
mit Literaturwerten (vgl. Tabelle 23).

102




Die fur Hy ermittelte Aktivierungsenergie fir die Schicht H2 liegt im Bereich der in
Kap. 7.2.2.1 mit Membranen &hnlicher Chemie ermittelten Werte. Der Wert fur CO,
liegt vergleichsweise héher. Als Ursache daflr liegt nahe, dall durch die héhere IEC
und den hoheren Wassergehalt der Membranschicht H2 der reaktive Transport einen
grélBeren Anteil am Gesamttransport durch die Membran hat, wodurch die Aktivie-
rungsenergie hoher wird. Auch die héheren Permeationsraten als bei niedrigerer IEC
stltzen diese Interpretation. Nachteil der hdheren |EC ist aber eine stéarkere Quellung
der Membran. Im durchgefiihrten Experiment wellte sich die Membran bei 70 °C mit
der Zeit so stark, daf} sich das Laminat mit PDMS auftrennte und der Zelldurchgang
blockiert wurde.

Die Messungen mit PDMS haben des weiteren gezeigt, dal} die Permeabilitét dieses
Materials nahezu nicht von der Wasserkonzentration im Feed beeinflult wird (Varia-
tion der Sattigertemperatur). Bei Druckerhdhung auf 30 bar (80 Vol% CO. im Feed)
sinken die Permeabilititen fir PDMS auf 1370 barrer und einen Trennfaktor o
(CO2/HZ) von 2,8 (50 °C: 1,9).

7.3 Widerstandsmessungen

Mit den bezlglich Transporteigenschaften fir Gase charakterisierten Materialien
werden Widerstandsmessungen durchgefiihrt, um, wie in Kap. 6.4 diskutiert, Aussa-
gen zur Mobilitat geladener Teilchen in der Membran machen zu kénnen.

Die Membranteststiicke werden Uber Nacht im angegebenen Elektrolyt aquilibriert, 2
h vor der Messung wird der Elektrolyt ausgetauscht und die Teststlicke, von liber-
schiissigem Elektrolyt befreit, zwischen zwei Pt-Elektroden (vgl. Abbildung 29) ver-
messen. Die MeRergebnisse sind im Anhang (Kap. 10.6.7) angegeben.

Mit steigender IEC sinkt der spezifische Widerstand der Membranen (vgl. Abbildung
45). Um einen durchgehenden Ladungstransport durch das Polymer zu gewéhrlei-
sten, ist eine gewisse minimale IEC notwendig. Unterhalb dieser IEC ist auch beim
reaktiven Transport von CO; (Transportform HCOj3') eine Dominanz der Transportei-
genschaften des Grundpolymers zu erwarten. Die niedrigsten ohmschen Widerstan-
de weisen die Membranen bei pH 1 auf, da dann auch die schwach basischen Grup-
pen als Festionen aktiv sind. Der Widerstand der Membranen ist ebenfalls vom aus-
getauschten Gegenion abhéngig, generell steigt der Widerstand mit zunehmender
GroRe des lons, wobei dieser Effekt mit zunehmender IEC abnimmt.
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Abbildung 45: Spezifischer Widerstand von Membranen in verschiedenen Elektro-

lyten/ Gegenionen in Abhéngigkeit von der IEC.

Entscheidend fir eine Beurteilung der Membranmatrix bezuglich ihrer Eigenschaften
beim reaktiven Transport von CO; ist deren Widerstand in der HCOs-Form. Das
ausgetauschte Gegenion beeinflult die Lage der Gleichgewichte bei der Hydrogen-
carbonatbildung, da diese, wie in Kap. 4.3.3 diskutiert, pH-abhéngig sind. Als fir den
reaktiven Transport giinstig hat sich die Verwendung von Anionen, deren konjugierte
Sauren einen pK, > 3 aufweisen, herausgestellt [33].

Im Falle der hier vorgestellten Membranen ist es also fir den reaktiven CO,-
Transport unglinstig, eine Membran in HCI-Form (pH 1) zu verwenden (Gleichge-
wicht Gl. 24 ), obwohl diese dann eine héhere verfligbare IEC aufweist.

In Hinsicht auf eine mdglichst hohe HCO3™-Mobilitat ist also eine hohe stark basische
IEC wiinschenswert, schwach basische Gruppen stehen nur fir den reaktiven Trans-
port ber Carbamatbildung zur Verfligung.

Mit Hilfe der Nernst-Einsteinschen-Beziehung lassen sich die in Tabelle 23 angege-
benen Diffusionsgeschwindigkeiten der Gegenionen in der Membran aus dem Wi-
derstand bestimmen (vgl. Kap. 6.5). Die Werte zeigen, daf} die Mobilitdt der Hydro-
gencarbonationen im Vergleich zur Mobilitdt von CO, (D aus "time lag"-Messungen,
vgl. Kap. 7.1.2.1, Tabelle 16) bei der fur die Membranen verwendeten Polymermatrix
um 2-5 Gréflenordnungen kleiner ist. Die Hydrogencarbonatmobilitdt nimmt mit zu-

nehmender IEC zu, sie korreliert am besten mit der sblEC.
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Membran H1 C1 H2 C2 C3 C4

IEC/meq.g” 0,55 0,43 2,26 1,45 0,34 0,6

sblEC/meq-g" 0,42 0,22 1,34 0,56 0,19 0,45

wblEC/meq.g* 0,13 0,21 0,92 0,58 0,15 0,15

Gegenion

CI/Hx0dest.  3,17E-13 1,47E-13 561E-13 3,30E-13 9,11E-14 5,35E-14
CI/0,1 mKCI  3,58E-13 2,08E-13 4,22E-13 2,53E-13 9,17E-14 5,54E-14
Cl/0,1 mHClI  5,20E-13 1,12E-12 9,24E-12 2,79E-12 3,78E-13 1,66E-13
COs* 2,96E-13 1,00E-13 4,31E-13 1,72E-13 1,19E-13 3,58E-14
HCOy 8,61E-15 4,38E-15 8,04E-14 1,44E-14 6,72E-16 9,83E-16
CH3COO" 4,03E-13 1,44E-13 4,56E-13 2,54E-13 1,49E-13 4,97E-14

Tabelle 23: Aus Widerstandswerten berechnete Diffusionskoeffizienten von Mem-

branproben.

Die vergleichsweise geringe Mobilitdt von Hydrogencarbonat in der Membranmatrix,
die sich aus den Widerstandsmessungen ergibt, ist ein weiterer Beleg fur die in Kap.
7.2.2 aufgrund der Aktivierungsenergien getroffenen Aussage, dafld beim Transport
von CO; durch die hier vorgestellten Umsetzungsprodukte von Polyepichlorhydrin
und Polyethylenimin der reaktive Transport in Form von Hydrogencarbonat nur eine
untergeordnete Rolle spielt.

Die Synthese von Membranen hoher Hydrogencarbonatmobilitdt (geringer ohmscher
Widerstand far HCO3") bei gleichzeitig akzeptablem Quellungsverhaiten erfordert die
Verwendung kurzkettiger Diamine zusatzlich zum Polyethylenimin. Die dann entste-
henden Polymere verlieren aber ihren gummiartigen Charakter und die damit ver-
bundenen Vorteile mit steigender Vernetzung.

Wie aus Abbildung 45 hervorgeht, liegt der Widerstand der Carbonatform einer
Membran im allgemeinen dber dem der Hydrogencarbonatform. Da aus Carbonat
und CO; Hydrogencarbonat entsteht, miRte sich der Widerstand einer Membran in
der Carbonatform, wenn sie einer CO,-Atmosphére ausgesetzt wird, dem der Hydro-
gencarbonatform ndhern. Durch die Festlegung von Randbedingungen wie Mem-
bran- und Elektrodengeometrie, Druck und Temperatur wére es denkbar, so Aussa-

gen zu Transport- und Reaktionsvorgangen in der Membranmatrix zu erhalten.
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Versuche mit der vorhandenen Mellzelle mit verschiedenen Anionenaustauscher-
membranen haben jedoch gezeigt, dal® belastbare Ergebnisse mit dieser Methode
nur mit h6herem experimentellen Aufwand erzielbar sind. Ein Problem dabei ist die
Gewabhrleistung eines konstanten Wassergehaltes in der Membran wéhrend des Ex-
perimentes, da der Membranwiderstand sehr stark von diesem abhangt.

Weitere Widerstandsmessungen werden mit Kationenaustauschermembranen in der
EDAH"-Form durchgefiihrt.

Membran IEC/ wc/% T/ R/ D/

meq-g” °C Qm m%s™’
SPEEK-EDAH* 1,35 80 22 5,30 6,62E-11
(Kap. 5.4.2.3)
Nafion-EDAH® 0,9 11 25 5,88 [80] 5,7E-11[80, S. 4784 ]
(Kap. 5.4.1) 5E-11[34, S. 342]

Tabelle 24: Widerstandsmessungen an Kationenaustauschermembranen und daraus

berechnete Diffusionskoeffizienten fir EDAH".

Mit den Literaturwerten fur Nafion-EDAH"* kann die Vergleichbarkeit der MeR- und
Auswertemethode bestétigt werden.

Auch bei den kationenaustauschenden Polymeren nimmt der Membranwiderstand
mit zunehmender IEC ab (Untersuchungsmaterial: Serien von Polymeren aus
SPEEK vgl. Kap. 5.4.2.2). Aus dem Vergleich der Mobilitaten von HCO3™ in Anionen-
austauschermaterialien und EDAH*-Carriern in Kationenaustauschern ist ersichtlich,
warum mit mobilen Carriern im Vergleich zu fixierten Carriern héhere Permeations-
raten beim reaktiven Transport méglich sind (vgl. Kap 3.1.7).

Die Verwendung von SPEEK hat gegeniiber Nafion den Vorteil, daf} héhere IEC's
realisierbar sind und damit hbhere Permeabilitdten. Des weiteren sind die Materialien
vernetzbar und damit die Quellung und die mechanische Stabilitat kontrollierbar.

Auf eine ausfihrliche experimentelie Untersuchung dieser Materialien im Rahmen
dieser Arbeit wurde jedoch verzichtet, da durch die Austrocknung bei héheren Driik-
ken auch immer Carrierverluste auftreten. Potentiell sind SPEEK-Polymere flir Carri-
er-Membranen mit Einsatzbereich Driicke < 3 bar aber sehr gut geeignet, da durch
die Reaktivitat (vgl. Kap. 5.4.2.1) der Polymerkette Substitutionsmuster entstehen,
die zu relativ groRen Abstdnden zwischen den einzelnen funktionellen Gruppen fiih-

ren.
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Durch den aromatischen Charakter der Polymerhauptkette weist diese eine hohe
Steifigkeit auf, so daf} bei Vernetzung Uber die funktionellen Gruppen relativ grol3e
Kandle auf molekularer Ebene in der Polymermatrix entstehen. Aufgrund dieser
Struktur sind dann auch fir Carrier mit héheren Molekulargewichten akzeptable Mo-
bilitaten realisierbar. Fur CO,-Carrier-Membranen ist somit auch der Einsatz anderer
Amine als EDAH" denkbar (vgl. Kap. 4.3.3). Amine hdherer Molmassen haben im
allgemeinen héhere Siedepunkte und sind somit als Carrier weniger flichtig, was zu

h6heren Membranstandzeiten fiihrt.
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8 Zusammenfassende Diskussion der Funktion von Wasser

In der vorliegenden Arbeit ist im wesentlichen der Stofftransport in wassergequolle-
nen Polymeren untersucht worden, da diese, wie in Kap. 3 diskutiert, bei der Abtren-
nung von CO; aus Gasgemischen deutlich den trockenen Polymeren (iberlegen sind.
Bei der Diskussion der Rolle von Wasser beim Transport von Gasen durch Polymere
sind zwei wesentliche Punkte zu beachten:

¢ die Quellung mit Wasser andert die innere Struktur des Polymers,

e Wasser im Polymer ist ein Transportmedium und evtl. Reaktand (vgl. Kap. 4.3)
Wasser wirkt als Weichmacher auf Polymere, das hei3t wassergequollene Polymere
liegen bei ausreichender Wechselwirkung Polymer-Wasser meist im gummielasti-
schen Zustand vor. Wasserabgabe kann dann mit starken Strukturdnderungen ein-
hergehen, die Permeationseigenschaften fir Gase kdnnen sich sprunghaft dndern
(vgl. DTA-Analysen Kap. 5.5.2.3). Bei den untersuchten geladenen Polymeren
kommt es durch Wasser zum Aufquellen der Polymermatrix. Unvernetzte Polymere
mit hoher IEC I6sen sich sogar in Wasser.

Die gequollene Polymermatrix ist dann beziglich des Transports von Teilchen in
zwei Bereiche teilbar: in den eigentlichen Polymerbereich und in die wassergefillten
Kanéle in der Polymermatrix. Durch diese Bereiche erfolgt dann auch der Grofteil
des Transports, da die Polymerbereiche an sich wesentlich weniger permeabel sind.
Der Transport in solchen Systemen unterscheidet sich also wesentlich vom Transport
in Polymeren, wo das freie Volumen in der Polymermatrix den Transportweg dar-
stellt. Analog zum freien Volumen &Rt sich aber das in der Polymermatrix befindliche
Wasser diskutieren, da mit steigendem Wassergehalt auch die Permeabilitdt des
Polymers steigt.

Im Grenzfall ndhern sich die Permeabilitdten dann dem von reinem Wasser. Mit den
Léslichkeiten und den Diffusionskoeffizienten von Gasen in Wasser lassen sich flr
diesen Grenzfall dann die theoretischen Trennfaktoren eines Wasserfiims mit dem
Lésungs-Diffusions-Modell (vgl. Tabelle 16) berechnen.

In Rahmen dieser Arbeit lag ein Schwerpunkt der Untersuchungen darauf, inwiefern
auch bei héheren Driicken eine Abtrennung von CO, aus Gasgemischen machbar
ist. Bei zunehmendem Druck nimmt der Stoffmengenanteil an H,0 in der wasser-
dampfgesattigen Gasphase und damit auch das Verhaltnis von H,0 zu CO; in der
Membranphase ab (vgl. Abbildung 46).
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Abbildung 46:Stoffmengenanteil von Wasser abhangig vom CO,-Partialdruck der
Gasphase des Systems CO,-Wasser [116].

Die Austrocknung der Membranmatrix bei héheren Dricken hat dann einen Verlust
von Permeabilitdt und Selektivitat zur Folge.

Dieser Effekt limitiert den Druckbereich fir den Einsatz von Membranen, die CO,
durch reaktiven Transport in Form von Hydrogencarbonat bevorzugt permeieren las-
sen. Mit den im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Polymeren, deren Selektivitat vor
allem auf der gummiartigen Polymermatrix beruht, 1aRt sich dieses Problem zwar re-
duzieren, es sind dann aber fur das System CO./H; nur maRige Trennfaktoren reali-
sierbar.

Ein weiterer méglicher Weg, diese Probleme zu umgehen, ist z.B. Wasser als Quell-
medium flr das Polymer durch hochsiedende Substanzen oder Polymere zu erset-
zen und dem Feed des Moduls soviel Wasser beizufligen, wie flr den reaktiven

Transport notwendig ist.
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9 Zusammenfassung

Einen Vergleich von literaturbekannten und im Rahmen dieser Arbeit hergestellten
und charakterisierten Polymeren bezliglich der CO»-Permeabilitdt und der Trennfak-
toren fur CO2 und H; zeigt Abbildung 47.
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Abbildung 47: CO,-Permeabilitdten und CO,/H,-Trennfaktoren im Vergleich, ab Nr.

27 in dieser Arbeit durchgefiihrte Experimente.

Nr Polymer T p(CO2) Einzelgas/ Feucht/

Feed Gemisch  Trocken
_ [°C /bar

27 Nafion-EDAH" 30 4 E F

28 C3 30 4 E F

29 C1 30 4 E F

30 C1 30 4 E T

31 C1 30 2 E F

32 H3 30 0,7 E F

33 C4 30 55 G F

34 C4 30 15,5 G F

35 Laminat H2/PDMS 30 3 G F

36 PDMS 30 3 G F

37 PDMS 30 24 G F

Tabelle 25: Legende zu Abbildung 47, Nr 1-26 siehe Tabelle 6.
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Wie die oben stehende Abbildung zeigt, ist es gelungen, Materialien zu entwickeln,
die gleichzeitig relativ hohe Permeabilitdten und Selektivitdten aufweisen.

Die Eigenschaften der aminfunktionalisierten, gummiartigen Polymere liegen im Be-
reich zwischen denen reiner gummiartiger Systeme wie PDMS, mit niedrigem
Trennfaktor und extrem hoher Permeabilitdt, und salzartiger aminfunktionalisierter
Systeme extrem hoher Selektivitdt und moderater Permeabilitat. Die Verfligbarkeit
von Materialien dieser Charakteristik ist ein erster Schritt zu einstufigen Trennpro-
zessen, die mit vergleichbar geringer Membranfliche eine relativ hohe CO,-
Abreicherung ermdglichen.

Allen polymeren Materialien gemeinsam ist jedoch, dal® die Erhéhung des
Feeddrucks und des COy-Partialdrucks im Feed immer zu einer Verringerung der
normierten CO2-Permeabilitdt und somit auch der Trennfaktoren a{CO,/H,) fuhrt.

Bei gummiartigen Polymeren ist dieser Effekt auf die Kompaktierung des Membran-
materials zurtickzuflhren. Dieser Effekt ist bei PDMS (Nr. 36, 37, Abbildung 47, 3
bzw. 24 bar CO,-Partialdruck) deutlich zu sehen, die Permeabilitdt halbiert sich in
etwa. PDMS-Membranen zeigen in feuchtegesattigten Gasen etwa 40% weniger
Selektivitat als in trockenen Gasen (Nr. 2, 36, Abbildung 47).

Bei aminfunktionalisierten Membranen nimmt sowohl die CO,-Permeabilitit als auch
die Selektivitat bei Druckerh6hung ab. Dies ist auf die Sattigung von Carrierpositio-
nen fur den reaktiven Transport zurickzufiihren (vgl. Kap. 4.3.2). Hinzu kommt bei
wassergequollenen Membran-Systemen die Austrocknung der Membranmatrix bei
zunehmendem Druck. Dies zeigen die Literaturwerte Nr. 13 und 14. Eine Erhdhung
des Partialdrucks von CO, von 0,11 auf 0,84 bar reduziert den Trennfaktor CO5/H>
von 90 auf 25 und die CO,-Permeabilitdt auf 20% des urspriinglichen Wertes. Bei
den Meldwerten Nr. 31 und 29 ist der gleiche Effekt zu beobachten. Eine Erhéhung
des Partialdrucks von CO; von 2 auf 4 bar reduziert den Trennfaktor CO,/H; von 25
auf 15 und reduziert die CO,-Permeabilitét auf 75% des urspriinglichen Wertes. Wird
die Membran jedoch getrocknet (Nr. 30), dann hat sie nur noch die Trenneigen-
schaften des gummiartigen Gerustpolymers.

Ein Vergleich von Messung Nr. 33 und 34 zeigt im Gegensatz zu den oben disku-
tierten aminfunktionalisierten Polymeren nur eine Abnahme in der CO,-Permeabilitat
wie bei PDMS (die CO»-Partialdriicke im Feed betrugen dabei 5,5 bzw.15,5 bar), was
ein weiterer Hinweis darauf ist, dal® schon ab relativ geringen Driicken der Carrier-

Transport nicht mehr der wesentliche Transportmechanismus ist.
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Der Druckbereich deckt sich mit dem in Kap. 7.2.1 bei der Messung der Feeddruck-
abhangigkeit der CO,/H,-Trennfaktoren diskutierten. Auch beziglich des Wasserge-
haltes der Membran liegen die gréfiten Anderungen bei geringen Driicken vor (vgl.
Abbildung 46).

Bei Membranen, die im Bereich niedriger Feed- und CO.-Partialdriicke eingesetzt
werden (< 1 bar), ist der reaktive Transport Gber Hydrogencarbonat der wesentliche
Mechanismus. Bei Membranen fir diesen Druckbereich, deren Einsatzgebiet vor al-
lem in der CO,-Abtrennung aus Rauchgasstrémen und bei biologischen Prozessen
zu sehen ist, sind weitere Effektivitatssteigerungen im Vergleich zum Stand der
Technik vor allem durch die Entwicklung von Katalysatorsystemen fir die Hydrogen-
carbonatbildung denkbar. Zur Weiterentwicklung solcher Membran-Katalysator-
Systeme ware des weiteren auch eine genauere Untersuchung der Zusammenhange
zwischen CO, und Wassertransport- bzw. Reaktionsvorgéangen in der Membran not-
wendig.

Bei Druckerhohung geht der reaktive Charakter der Membranen verloren und die
Trenneigenschaften werden immer mehr von den Eigenschaften des Gerustpolymers
der Membranmatrix bestimmt.

Je hoher die in der Membran realisierte IEC ist, um so héher liegt auch der Druck, ab
dem die Sattigungsphdnomene den Anteil des reaktiven Transports vernachléssigbar
machen. Wichtig ist es auferdem, die Membranmatrix hygroskopisch zu gestalten,
so daf sie bei Druckerhdhung nicht so leicht austrocknet.

Bei einem Feeddruck von ca. 30 bar sind die in der Arbeit verwendeten Polymere auf
Polyetherbasis bzw. PDMS die Polymere der Wahl, der reaktive Transport ist hier
vernachldssigbar, entscheidend ist hierfur eine gute CO,-Permeabilitdt dessen gute
Loslichkeit in der Polymermatrix. In diesem Druckbereich dirften aufgrund der disku-
tierten chemisch-physikalischen Gesetzméafigkeiten kaum technische Verbesserun-

gen mdglich sein.
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10 Anhang

10.1 Verzeichnis der verwendeten Symbole

Symbol  Bezeichnung Einheit

\V; Volumenstrom m3s™’

o Trennfaktor -

M Wirkungsgrad -

Y ColCy -

Am Molare Leitfahigkeit S-cm?mol™

A Flache m?

A, Produktausbeute %

D Diffusionskoeffizient mZs

d, Porendurchmesser m

H. Henry-Konstante cm®bar-Nem®
IEC lonenaustauscherkapazitdt meq.g™

Index F  Feed -

Index P Permeat -

Index R Retentat -

J Flui kg.m‘z.s"‘l

L "time lag" s

M Molmasse g-mol”

P Permeabilitat Nm®m?-h™-bar” oder barrer
o] Partialdruck Pa

S Loslichkeitskoeffizient Nem?®-em™-bar”
Y% Volumen m®

w Al'belt kJ.m0|'1

wc Wassergehalt %

x() Stoffmengenanteile -

X Membrandicke m

10.2 Verzeichnis der verwendeten Gerate

MeRgréRe/Methode Gerét Typ/ Hersteller Standort

c(COy,), c(Hy) Gaschromatograph HP 5880 FZ KA, ITC-CPV

IR BioRad FTS 175C FZ KA, ITC-CPV

TGI/IDTA Thermowaage Netsch STA409 FZKA, ITC-CPV

TG-MS Du Pont, Balzers  Universitdt Karlsruhe,ICT-EBI/VT
IEC Titroprozessor Schott, alpha line PCA GmbH
Reinraumarbeitsplatz  Holten Lamin Air ECT GmbH

Membranwiderstand  MeRbrlicke Wayne Kerr Universitat Saarbriicken

10.3 Verzeichnis der verwendeten Software

Name Anwendung Standort

ECT GmbH

Origin V 5.0 Auswertung Permeabilitdtsmessungen
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10.4 Druckanstiegsapparatur

10.4.1 VT-Diagramm
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Abbildung 48: Mel3zelle fur Druckanstiegsapparatur mit Warmetauscherspirale beim

Zusammenbau der Druckanstiegsapparatur



10.4.3 Auslegung der Warmetauscher Feedgas

Die Gasstréome (Feed, Spllgas optional) passieren vor der Mefizelle einen Warme-
tauscher, der das Gas auf Mefitemperatur temperiert bzw. nach der Mefizelle einen
Warmetauscher, der das Gas auf eine Temperatur von 20 °C bzw. 25 °C fiir die Vo-
lumenstrommessung einstellt. Realisiert sind die Warmetauscher als Edelstahirohre
(Dda = 6 mm, & = 4 mm). Die Rohre sind platzsparend zu Wendeln gebogen. Die
Wendel fur die Gaszufuhr befindet sich wie die Mel3zelle im temperierten Wasserbad.
Abzuschétzen ist nun, wie lang die Warmeaustauscherrohre fiir die Mel3zelle sein
mussen. Daflir werden folgende Betriebsdaten der Melzelle angenommen: max.
Betriebsdruck 10 bar, maximale MeRtemperatur 80 °C.

Es ergeben sich die in Abbildung 49 gezeigten Temperaturverldufe (Methode: Finite
Elemente, selbst programmierte Software) im Warmetauscher. Das Warmetauscher-
rohr muf} also fur Ubliche Betriebsbedingungen nur 50 cm lang sein. Ein ca. 2 Meter
langes Rohr deckt auch obere Grenzbereiche der Mel3einrichtung ab. FUr das Wér-

metauscherrohr Permeat zur Volumenmessung (Abkihlung) gilt analoges.

—— 10Nmis™, 10 bar
———100 Nml s'1, 10 bar

T/°C

T T T T T T T T
0.0 0,5 1,0 1,5 2,0

I/m

Abbildung 49: Temperaturverldufe im Warmetauscher zwischen Gasversorgung und
MelRzelle, CO,, 10 bar Betriebsdruck, Volumenstréme bezogen auf entspannte Gase.
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10.5 Spiilgasapparatur Hydra Il

10.5.1 VT-Diagramm

|FRITH

Thermostat

[

Abbildung 50: VT- Diagramm der HochdruckmefReinrichtung Hydra 1.
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10.5.2 Membranmodul und Anlagenansicht, Forschungszentrum Karlsruhe

Abbildung 51: Gesamtansicht der Anlage im Forschungszentrum Karisruhe

Abbildung 52: Hochdruckmembranmodul
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10.5.3 Geriteliste Hydra il

Gerat Typ Techn. Daten Hersteller
Autoklav Feed HPM-T max. 200 bar Premex Reactor AG
(WIKA)
Trennzelle - max. 100 bar Werkstatt ITC-CPV
Druckminderer FMD-500-16-MF 0-100 bar Druva, Heidelberg
Eingang nach DIN477
Autoklav Spiilgas max. 100 bar Werkstatt ITC-CPV
Druckhalteventil P-522C-FA-33V-400A max. 100 bar Bronkhorst
(PIC) 0-1 l/min
und Steuerung
Thermostat Haake N6 - Haake
Badgefall C41
Durchflu’regler H, 0- 500 ml/min Bronkhorst
FIC F230M-FA-33V (100- 200 bar)
CO2: 0- 500 ml/min
F231M-FA-33V (24- 30 bar)
Ar: 0-50 ml/min
F230M-FA-33V (100-200 bar)
Berstscheibe Ansprechdruck 105 bar,
30°C
Verrohrung 1/4", Edelstahl
Hahne S8-4284 Swagelok
$5-4354
SS-21RS4 Feinregulierventile
SS-DL-56M
Polizeifilter 0,2 um Swagelok
Temperierbad, - Edelstahl Werkstatt ITC-CPV
Aufhangung Zelle
O-Ring Zelle Viton
Manometer EN 837-1 Bis 160 bar WIKA
DIN 3A 001 Bis 100 bar

10.5.4 Auslegung der Uberstromungsraten fiir den Feed

Zur Membrancharakterisierung sollen Betriebspunkte mit in etwa gleichbleibender

Zusammensetzung des Feedgemisches in der gesamten Zelle realisierbar sein, d.h.

die Uberstrémungsraten miissen im Vergleich zu den Permeationsraten grot gewahlt

werden. Es |4Rt sich dann das Modell der idealen Durchmischung anwenden, wie es

far den kontinuierlich betriebenen Rihrkessel gilt.

Fur ein bindres Gemisch mit den Komponenten A und B, wobei A die bevorzugt per-

meierende Komponente ist, soll die Anderung des Stoffmengenanteils Ax der Kom-

ponente A klein sein.

Diese Bedingung formuliert sich mit der Massebilanz Gber die Trenneinheit (vgl.
Abbildung 3) gemaf Gl. 75:

Ax 2 |xg - xg|
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Da die Komponente A die bevorzugt permeierende ist, ist deren Stoffmengenanteil
im Feed xg immer groRer als der Stoffmengenanteil im Retentat xg.

AX 2 Xg - XR (Gl. 66)

Die Stoffmengenanteile ergeben sich jeweils aus dem Quotient des Volumenstroms

einer Komponente und dem Gesamtvolumenstrom:

Ax

_ VE(A) _VR(A)
VE VR

Summe aus Permeatvolumenstrom und Retentatvolumenstrom sind gleich dem

(Gl. 67)

Feedvolumenstrom:

. Ve(A)+VR(A) VR(A)

Ax . . (Gl. 68)
Vp+ VR VR
Umformung ergibt:
Ax > VR(VP(A)+VR(A))_VR(A)(VP+VR) (Gl 69)
VR-(VP+ VR)

Mit

VR(A) = g - VR (Gl. 70)

erhalt man :

Ax > YPUA) = Xg - VP (Gl. 71)
Vp+ VR

Mit

Vp(A) = xp - Vp (Gl. 72)

erhalt man:

Ax> X VP=Xr Ve (Gl. 73)
Vp+ VR

Umformen ergibt:

Ax-(Vp+VR) > Vp- (Xp - Xg) (Gl. 74)

VR 2P (xp — Xg )= VP (Gl. 75)

Ax
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Der minimale Retentatvolumenstrom VRrmin), flr den sich die Feedzusammenset-

zung um weniger als Ax andert, betrégt also:

VR(min) = Ep (Xp —Xg)— VP (Gl. 76)
Somit folgt aus der Massebilanz Uber die Trenneinheit fir den minimalen Feedvolu-
menstrom:

- v

VE(min) = (Xp = XR) (Gl. 77)

Der Permeatvolumenstrom ergibt sich aus der Summe der Permeabilitdten der Kom-
ponenten A und B. Eingesetzt werden die auf Membranflache, Partialdruckdifferenz
und Zeit normierten Permeabilitdten J. Da diese Permeabilititen Funktionen der Pa-
rameter Feeddruck, Temperatur, Druckdifferenz tGber die Membran der und Feedzu-
sammensetzung sind, sind hier den experimentellen Bedingungen angelehnte Werte
berlicksichtigt worden.

Mit den Uber das Modul gemittelten Partialdruckdifferenzen der Komponenten gilt:

Vp =Jy - AP +Jg - APg (Gl. 78)

Bei hoheren Driicken sind statt der Partialdruckdifferenzen die Fugazitatsdifferenzen
zu verwenden.

Der Stoffmengenanteil der Komponente A im Permeat xp ergibt sich mit den Per-

meabilitaten:

Xp=— A BPA (Gl. 79)
Ja -App +Jg - Apg

Mit Gleichung 13 erhalt man:

Jp - APp +Jp AP Ja -Apa Cx (Gl. 80)
Ax Ja-DPp+Jg APy -

VF(min) =

Da Ax klein gewahlt wird, ist davon auszugehen, dal® ndherungsweise xr = xr ist. Es
ist dann noch zu ermitteln, wie die mittleren Partialdruckdifferenzen zu beschreiben
sind. Feedseitig wird naherungsweise davon ausgegangen, dall die Partialdricke
konstant sind (Ax klein). Permeatseitig wird mit einem Splilgas gearbeitet, dal® heifdt
die Partialdriicke der Komponenten A und B gehen ndherungsweise im gesamten

Modul gegen Null.
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Somit lassen sich die Partialdriicke p mit dem Gesamtdruck im Feedraum P und

den Stoffmengenanteilen beschreiben (Gl. 81).

R

- X
Ax (P +1)- (g -Ja +dg - (T-%g))

Ja - (Pr+1)-x¢ )

Der Druck Pg wird dabei in der Einheit bar angegeben, in der die Permeationsraten J
normiert sind. Bei Umgebungsdruck im Feedraum, der mit der Komponente A befiilit
ist, liegt Uber die Membran eine Partialdruckdifferenz von 1 bar an, da der Permeat-
raum mit Spulgas beflllt ist.

Zur Festlegung der in der MeReinrichtung (vgl. Abbildung 50) notwendigen Uber-
strdbmungsraten dient, als Beispiel flir den Grenzfall maximaler Permeationsraten,
eine hochpermeable Membran aus PDMS. Ausgegangen wird dabei von einer Mem-

branzelle mit einer Membranflache von 56,3 cm .

250 -
+  Ax<0,01
+++++++,..M*H—i+»m++ ey, ™ AX<0,0 2
+ +,
200 S +++++ +++++ +  Ax<0,05
+F *s
+++ +++
+++ +++
150 = ++ ++

100 -

)]
o
1

min. Feedvolumenstrom/Nml min™

04 06
Stoffmengenanteil A im Feed x_

Abbildung 53: Minimaler Feedvolumenstrom

Aufgrund dieser Berechnungen wurden die Feedzufihrung mit Massendurchfluf3-

reglern von 0-100 Nml-min ' pro Einzelgas ausgestattet.

10.5.5 Auslegung Spiilgasmenge

Bei Messungen mit hohen Feeddriicken muf®, um die Membran nicht mit einer zu

grofRen Druckdifferenz zu belasten, permeatseitig ein Stlitzdruck aufgebaut werden.
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Erfolgt dies nur durch Gber die Membran permeierendes Gas, ist der Vorgang sehr
langsam. Wird mit der Feedgaszusammensetzung der Permeatraum beflllt, dauert
es sehr lange, bis sich im Permeatraum gleichbleibende Konzentrationen eingestellt
haben, aus denen die Trennleistung der Membran berechnet werden kann. Bei
Feeddrtcken (iber 60 bar ist eine Messung ohne Spiilgas nicht mdglich, da CO, mit
einem Flaschendruck von 60 bar vorliegt und der MeR3druck dann mit Wasserstoff im
Feedautoklav aufgebaut werden mufl. Bei MelRbeginn kann der Druck dann bereits
mit Spllgas im Feed und Permeatraum aufgebaut sein und es kommt nicht zu einer
plétzlichen Druckbelastung der Membran. Als Spilgase fir die in dieser Arbeit unter-
suchten Trennprobleme kommen prinzipiell Argon und Stickstoff in Frage. Diese sind
via GC-Analytik erfallbar. Ar wird als Spllgas gewahlt, da es geringe Wechselwir-
kung mit der Membranmatrix aufweist, keine MeRwertverfalschung durch Luftstick-
stoff entsteht und optional Trennfaktoren CO2/N; bestimmbar sind.

Folgende Faktoren sind fir die Auswahl des DurchflulRbereiches entscheidend:

e Die Zeit fur den Druckaufbau im Permeatraum mit Spulgas soll relativ kurz sein.

e Die DurchfluBmengen mussen auf die Membranpermeabilitidt abgestimmt sein.
Die Genauigkeit der Bestimmung von Permeabilitdt und Selektivitdt hangt von
dieser Abstimmung ab.

e Bei hohen Membranpermeabilitdten ist sowohl der Druckaufbau ber Membran-
permeat, eine gute Durchstrémung des Permeatraums als auch eine leichte
MelRbarkeit der Volumenstréme eher gegeben. Die Beaufschlagung mit Spllgas
ist daher im Bereich niedriger Membranpermeabilitdten wichtiger.

Fur die Auslegung werden folgende Daten vorausgesetzt:

e Permeatraumvolumen incl. Rohré ca. 100 ml und Membranpermeabilitdten zwi-
schen 1 und 300 ml/ min

Rechenbeispiel: Membran Typ 8.4.1., 10 um, 259 barrer, o (CO2/H>) = 10, bei 15 bar

Differenzdruck: ca. 19 ml/min, 89% CO,, 11% H,, Membranflache 56,3 cm 2, Feed

1:1. Da die GC-Genauigkeit von +/-2% unterschritten werden soll, mul} die Dosierung

des Spulgases genauer als +/- 0,38ml min™ sein. Die verwendeten Massendurchfluf-

regler besitzen eine Genauigkeit von +/-0,8% vom Endwert, woraus sich ein oberer

Betriebspunkt fiir den Regler bei der angestrebten Genauigkeit von 47,5 Nml-min™

ergibt. Die Beflllung von 100 ml auf 100 bar bei 50 Nml/min dauert 200 min, was ak-

zeptabel ist, da bei diesen Drlicken Membranen erst nach Stunden stationdre Zu-

stdnde erreichen.
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Bei Membranen mit sehr geringen Flissen kann Korrektur der Flulimessung Uber
Seifenblasenzéhler erfolgen, aufgrund der ansonsten zu langen Zeiten fur die Beful-
lung des Permeatraums ist hier ein kleinerer Mef3bereich nicht praktikabel. Flr den

Spilgasbetreib wird deshalb ein Regler von 0-50 Nml-min ~' ausgewsahit.

10.6 Einzel-MeRergebnisse

10.6.1 Permeationsmessungen Nafion-EDAH* Membran

Nr Gas p(Feed) T/ |P/ P/ D/ Betriebszeit/
ca.
bar °C INMmEm2n? barrer m2 s Tage

1 CO,, feucht 3 30 |08,1E-4 339 2,7E-11 1
2 CO,, feucht 3 30 [16,8E-4 703 - 1
3 CO,, feucht 3 30 | 16,3E-4 682 - 1
4.1 CO,, feucht 3 30 [14,8E-4 619 - 5
4.2 [CO,, feucht 3 30 | 14,8E-4 619 - 5
4.3 {CO,, feucht 3 30 |13,8E4 577 - 5
4.4 |CO,, feucht 3 30 [14,9E-4 623 - 5
5 CO,, feucht 3 40 ]17,8E-4 744 - 5
6.1 CO,, feucht 3 30 [154E-4 644 - 12
6.2 |CO,, feucht 3 40 | 19,6E-4 820 - 12
7.1 CO,, feucht 3 40 [09,3E-4 389 - 16
7.2 | CO,, feucht 3 40 |25,0E-4 1046 - 16
8 CO,, feucht 3 50 [19,9E-4 832 - 17
9 CO,, feucht 3 20 [05,9E-4 247 - 20
10.1 [CO,, feucht 3 50 [09,6E-4 401 - 20
10.2 | CO,, feucht 3 60 {23,1E-4 966 - 20
10.3 | CO,, feucht 3 70 {27,9E-4 1167 - 20
10.4 | CO,, feucht 3 80 | 30,8E-4 1288 - 20
11.1 [ CO,, feucht 3 20 |08,9E-4 372 3,4E-11 21
11.2 | CO,, feucht 3 60 |28,8E-4 1204 - 21
11.3 {CO,, feucht 3 70 | 33,6E-4 1405 - 21
11.4 [CO,, feucht 3 80 | 33,6E4 1405 - 21
12.1 |H,, feucht 3 30 [03,0E-4 125 8,1E-10 22
12.2 [H,, feucht 3 40 | 04,6E-4 192 - 22
12.3 [H,, feucht 3 50 [05,5E-4 230 - 22
12.4 | H,, feucht 3 60 [06,1E-4 255 - 22
13 N,, feucht 3 60 [08,2E-5 34 - 23
14.1 | H,, feucht 3 60 | 07,2E-4 301 - 24
14.2 [H,, feucht 3 70 [06,5E-4 272 - 24
14.3 | H,, feucht 3 80 [17,3E-4 724 - 24
15 CO,, trocken 3 30 |0,8-3E-5 2-7,4 - 26
16.1 | CO,, trocken 3 40 ] 02,3E-4 96 - 28
16.2 | CO,, trocken 3 50 {02,6E-4 109 - 28
18.4 | H,, trocken 3 60 |[04,5E-4 188 - 35
19.1 [H,, trocken 3 30 | 02,1E-4 88 - 40
19.2 | H,, trocken 3 70 |06,6E-4 276 - 40
19.3 {H,, trocken 3 80 [08,3E-4 347 - 40
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Nr Gas p(Feed) T/ |P/ P/ D/ Betriebszeit/

ca.

bar °C INm3*m2n barrer m? s’ Tage
20.1 | CO,, feucht 3 30 [01,6E-4 67 - 41
20.2 | CO,, feucht 1 30 [02,9E-4 121 - 41
20.3 | CO,, feucht 1 40 |03,4E-4 142 - 41
20.4 | CO,, feucht 1 50 |03,8E-4 159 - 41
21.1 | CO,, feucht 1 50 |05,6E-4 234 - 42
21.2 | CO,, feucht 1 60 [05,1E-4 213 - 42
21.3 | CO,, feucht 1 70 | 04,2E-4 176 - 42
21.4 | CO,, feucht 1 80 |16,7E-4 698 - 42
221 [CO,, feucht 10 30 | 02,2E-4 92 2,8E-11 43
22.2 | CO,, feucht 10 30 | 04,5E-4 188 - 43
22.3 | CO,, feucht 10 40 [05,7E-4 238 - 43
23.1 | CO,, feucht 10 40 |03,6E-4 151 2,5E-11 54
23.2 | CO,, feucht 10 50 |05,0E-4 209 - 54
23.3 | CO,, feucht 10 60 [04,9E-4 205 - 54
23.4 | CO,, feucht 10 70 |04,1E-4 171 - 54
23.5 | CO,, feucht 10 80 | 04,0E-4 167 - 54
241 [H,, feucht 3 30 | 03,6E-4 151 3,9E-10 56
24.2 [H,, feucht 10 30 | 03,8E-4 159 - 56
24.3 [H,, feucht 10 40 [05,5E-4 230 - 56
24.4 |H,, feucht 10 50 | 08,1E-4 339 - 56

Tabelie 26: Ergebnisse Permeationsmessungen Nafion-EDAH".
10.6.2 Permeationsmessungen Membran C3

Nr Gas p(Feed) T/ [P/ P/ DY/ Betriebszeit/

ca.

bar °C INm®m=2n" barrer m? s’ Tage
25 N,, feucht 2,0 21 |- - - 0
26.1 1CO,, feucht 3 30 {209 E4 187,9(2,27E-11 |1
26.2 |CO,, feucht 3 30 |23,9 E-4 2149 - 1
26.3 | CO,, feucht 3 30 (25,1 E-4 2257 |- 1
27.1 [CO,, feucht 3 30 |17,9 E4 161,0] - 4
27.2 | CO,, feucht 3 30 19,0 E4 170,8 |- 4
27.3 [CO,, feucht 3 30 |18,6 E-4 167,2 |- 4
28.1 [H,, feucht 3 30 |01,98E-4 17,8 (- 7
28.2 |H,, feucht 3 30 [01,99E4 17,91 - 7
28.3 |H,, feucht 3 30 [02,08E-4 18,7 [ - 7
28.4 | H,, feucht 3 30 [02,07E-4 18,6 | - 7
29.1 | CH,, feucht 3 30 |00,80E-4 72]- 8
29.2 |CH,, feucht 3 30 |00,76E-4 6,8]|- 8
30.1 | CO,, feucht 3 30 }14,7 E-4 132,2]- 12
30.2 | CO,, feucht 3 30 |15,2 E-4 136,7 |- 12
31.1 [He, feucht 3 30 [01,95E-4 17,5] - 15
31.2 | He, feucht 3 30 {01,93E-4 17,4 - 15
31.3 |He, feucht 3 30 [01,84E-4 16,5 |- 12

Tabelle 27: Ergebnisse von Permeationsmessungen Membran C3.
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10.6.3 Permeationsmessungen Membran C1

Nr Gas p(Feed)/ T |P/ P/ D/ Betriebszeit/
ca. bar °C INm*m2Zn? barrer m2 s Tage

32.1 |CO,, feucht 3 30 {66 E-4 759,1 72E-11 |0
32.2 |CO,, feucht 3 30 |64,2 E-4 738,4 - 0
32.3 [CO,, feucht 3 30 (63,5 E-4 730,3 - 1
33.1 |CO,, feucht 3 30 |63 E-4 724.6 - 1
33.2 |CO,, feucht 3 30 {61,5 E-4 707,3 - 1
33.3 [CO,, feucht 3 30 {1615 E-4 707,3 - 1
33.4 |CO,, feucht 3 30 |61,5 E-4 707,3 - 1
34.1 |H,, feucht 3 30 1134 E-4 154,1 - 2
34.2 |H,, feucht 3 30 1134 E-4 154,1 - 2
35.1 |CH,, feucht 3 30 |04,43 E-4 50,9 - 3
35.2 |CH,, feucht 3 30 | 04,46 E-4 51,3 - 3
35.3 | CH,, feucht 3 30 {04,37 E-4 50,3 - 3
35.4 |CH,, feucht 3 30 | 04,44 E-4 51,1 - 3
36.1 |N,, feucht 3 30 [01,20 E-4 13,8 - 8
36.2 |N,, feucht 3 30 |01,08 E-4 12,4 - 8
36.3 |[N,, feucht 3 30 |01,07 E-4 12,3 - 8
36.4 |N,, feucht 3 30 | 01,05 E-4 12,1 - 8
36.5 |N,, feucht 3 30 |01,08 E-4 12,4 - 8
37.1 |He, feucht 3 30 |04,21 E-4 48,4 - 9
37.2 |He, feucht 3 30 { 04,36 E-4 50,1 - 9
37.3 |He, feucht 3 30 | 04,33 E-4 49,8 - 9
38.1 |CO,, feucht 3 30 | 35-25 E-4 402-287 - 12
38.2 |CO,, feucht 3 30 |43-32 E-4 494-368 - 12
38.3 |CO,, feucht 3 30 | 58-42 E-4 667-483 - 12
39.1 | CO,, feucht 3 30 |42-38 E-4 483-437 - 15
39.2 |0O,, feucht 3 30 {02,33 E-4 26,8 - 15
39.3 |0O,, feucht 3 30 | 02,25 E-4 25,9 - 15
39.4 |0,, feucht 3 30 {01,99 E-4 229 - 15
40.1 [N, feucht 3 30 100,96 E-4 11,0 - 16
40.2 | H,, feucht 3 30 | 04,21 E-4 48,4 - 16
40.3 |H,, feucht 3 30 | 04,24 E-4 48,8 - 16
411 |[CO,, feucht 3 30 1198 E-4 2277 - 19
41.2 |CO,, feucht 3 30 |214 E-4 246,1 - 19
41.3 |CO,, feucht 3 30 1214 E-4 246,1 - 19
42.1 |CO,, feucht 3 30 |183,1 E-4 955,7 - 30
42.2 |CO,, feucht 1 30 |82,0 E-4 943,1 - 30
42.3 |[CO,, feucht 1 30 |80,9 E-4 930,4 - 30
43.1 |[CO,, feucht 1 30 |81,2 E-4 933,9 - 33
43.2 |H,, feucht 1 30 [03,33 E-4 38,3 - 33
43.3 | H,, feucht 1 30 103,19 E-4 36,7 - 33
44.1 | CO,, feucht 1 30 |77,2 E-4 887,9 - 36
44,2 |[CO,, feucht 3 30 | 79,8 E-4 917,8 - 36
44.3 |[CO,, feucht 10 30 |79,4 E-4 913,2 - 36
44.4 |CO,, feucht 10 30 |85,2 E-4 979,9 - 36
45.2 |H,, feucht 3 30 |154 E-4 177 1 - 37
45.3 |H,, feucht 10 30 |15 E-4 172,5 - 37
454 |CO,+H,, feucht |1 30 |254 E-4 2921 - 37
46.1 | CO,+H,, feucht |0,5 30 | 20-30 E-4 230-345 - 40
46.2 |COy+H,, feucht {1 30 | 20-35 E-4 230-402 - 40
46.3 |H,, feucht 1 30 {158 E-4 181,7 - 40

Tabelle 28: Ergebnisse von Permeationsmessungen Membran C1.
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Bemerkungen: Nr 38.1-38.3 ohne FeedUberstréomung, Nr 41.2-41.3-Sattiger 50 °C,
Nr 45.4-46.2 COy/H» 1:1 Volumen, Nr 47 Sattiger 30 °C.

10.6.4 Permeationsmessungen Membran H3

Probe c(COy) |c(Hy) |Prif- Prifsumme |Feeddruck/ |Permeatdruck |Trenn-
summe CO,+H,/ bei faktor
alle Gase/ Probenahme/
Nr % % % % bar bar o
AK29F 42,76 | 57,24 95,54 89,65 1 -0,7
AK30P 80,59 19,41 93,37 8,33 " " 5,56
AK31F 30,13| 69,87 95,00 78,96 1 -0,4
AK32P 80,17} 19,83 93,95 15,15 " " 9,37
AK33P 80,56 19,44 98,14 90,02 2,8 0,5 8,29
AK34P 60,52 3948 99,00 98,47 14,2 9,1
AK35F 51,67| 48,33 99,48 93,75 " " 1,43
AK36P 74,721 25,28 99,28 98,01 5,8 1,8 3,50
AK37F 45,79 54,21 98,01 91,563 " "
AK38P 69,59| 30,41 97,88 96,40 10 2,4 2,31
AK39F 49,72 50,28 98,70 97,34 " "
AK40P 77,32 22,68 96,72 95,37 15,2 0,8 2,55
AK41F 57,19| 42,81 98,36 97,02 ! "
AK42P 62,44 37,56 98,00 96,96 20 7,3 2,31
AK43F 41,82 58,18 97,45 96,54 " "
AK44P 65,27 34,73 96,27 90,20 16,7 1,0 2,61
AK45P 61,74| 38,26 96,31 95,43 18,5 2,3 2,25

Tabelle 29: Permeationsmessungen mit Gasgemischen Membran H3, Messung

34/35 falit aus der Reihe, da nach mehrtiagigem Stehehenlassen ohne Uberstrémung

ermittelt.

Nr Gas p(Feed) [T/ |P/ P/ Betriebszeit/
ca. Tage
bar °C | Nm®*m2n" barrer

48.1 | CO,, feucht 1 30 17,512 E-4 313-501 21

48.2 | CO,, feucht 1 30 {12-18 E-4 501-752 21

48.3 | CO,, feucht 1 30 [20,4 E-4 853 21

49.1 1CO,, feucht 0,7 30 [7,70 E-4 322 29

49.2 | CO,, feucht 0,7 30 (172 E-4 719 29

49.3 | H,, feucht 1,2 30 [3,16 E-4 132 29

49.4 |H,, feucht 1,2 30 3,20 E-4 134 29

Tabelle 30: Permeationsmessungen mit Druckanstiegsmethode Membran H3,

Einzelgase, Permeatdruck bei MeRstart 49.1: 0,35 bar, ansonsten -1,0 bar.
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10.6.5 Permeationsmessungen Membran C4

Nr Permeat(P)/Retentat(R) Flusse/ Druck/ Permeabilitat/ o T/
% Nml-min” bar barrer (CO./Hy)| °C
CO, H, Ar |Feed Permeat |Feed Permeat| CO, H,
R71 | 49,50 | 50,15 0,35 6,12 49,96 30 29 - - 2,9 30
P72 { 10,67 4,04 85,29 6,12 49,96 30 29 64 22 - 30
R73 | 49,39 | 50,21 0,40 6,12 49,96 30 29 - - 3,3 30
P74 | 10,63 3,54 85,82 6,12 49,96 30 29 63 19 - 30
R75 | 56,13 | 43,43 0,44 6,12 49,96 30 29 - - 2,4 30
P76 | 10,56 3,62 85,81 6,12 49,96 30 29 55 23 - 30
R77 | 48,62 | 50,63 0,76 6,12 49,96 30 29 - - 3,1 30
P78 | 10,17 3,71 86,12 6,12 | 49,96 30 29 61 20 - 30
R79 | 47,13 | 52,57 0,30 6,12 49,96 30 29 - - 3,1 30
P80 9,78 3,77 86,45 6,12 49,96 30 29 61 20 - 30
R81 { 48,37 | 51,28 0,35 6,12 49,96 30 29 - - 2,7 30
P82 9,79 4,14 86,08 6,12 | 49,96 30 29 59 22 - 30
R83 | 49,91 | 49,70 0,40 6,12 | 49,96 30 29 - - 2,7 30
P84 9,64 3,80 86,57 6,12 49,96 30 29 56 21 - 30
R85 | 47,75 | 51,63 0,62 6,12 49,96 30 29 - - 2,9 30
P86 9,64 3,87 86,49 6,12 49,96 30 29 59 21 - 30
R87 | 4742 | 51,41 1,16 6,12 49,96 30 29 - - 2,9 30
P88 9,73 3,93 86,34 6,12 49,96 30 29 60 21 - 30
R89 | 47,23 | 52,39 0,38 6,12 49,96 30 29 - - 3,0 30
P90 9,93 3,91 86,16 6,12 49,96 30 29 62 20 - 30
R91 | 46,70 | 52,95 0,35 6,12 49,96 30 29 - - 3,2 30
P92 9,80 3,77 86,43 6,12 49,96 30 29 62 19 - 30
R93 | 46,84 | 52,56 0,59 6,12 | 49,96 30 29 - - 2,9 30
P94 9,75 4,09 86,17 6,12 | 49,96 30 29 61 21 - 30
R95 | 45,83 | 53,40 0,77 6,12 | 49,96 30 29 - - 3,3 30
P96 9,60 3,70 86,70 6,12 49,96 30 29 62 19 - 30
RIO7 | 47,71 151,9543| 0,34 6,12 49,96 30 29 - - 34 1239
P98 9,78 [3,32737] 86,90 6,12 49,96 30 29 60 17 - 23,9
R99 | 48,59 [50,7252] 0,68 6,12 | 49,96 30 29 - - 3,8 [592
P100 | 10,38 |3,10902| 86,51 6,12 | 49,96 30 29 63 17 - 59,2
R101 | 47,38 [51,8274| 0,79 6,12 | 49,96 30 29 - - 25 |[592
P102 | 9,67 | 44161 | 85,91 6,12 | 49,96 30 29 60 23 23 59,2
P103 [ 10,90 |5,29269| 83,80 6,12 49,96 30 29 67 29 - 59,2
R104 [ 48,16 }51,2885| 0,55 6,12 49,96 30 29 - - 23 592
P105 | 11,43 [5,65926| 82,91 6,12 49,96 30 29 71 31 - 59,2

Tabelle 31: Ausschnitt Ergebnisse von Permeationsmessungen mit Gasgemischen

Membran C4.
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10.6.6 Permeationsmessungen PDMS-Laminate

Nr T/°C Mittelwert MeRwerte Permeabilitdt/ Standardabweichung (SD)/
barrer
Zelle Feed- |Ar- CO, SD H, SD Ar SD
Séattiger | Sattiger
1-H2 9,8 13 25 2139 20 534 94 282 6
2-H2 30 30 25 2226 115 674 6 302 14
3-H2 50 50 25 2379 0 976 0 446 0
4-H2 70 70 25 2930 117 1594 138 583 32

Tabelle 32: Ergebnisse von Permeationsmessungen Laminat PDMS+ Typ H2,

COa2:Hz 1:1 bezliglich Volumen, Feeddruck 5 bar, 1 bar Druckdifferenz,

Membrandicke 70 um IT, 450 pum PDMS auf PAN-Sublayer.

Nr T/ °C Mittelwert MeRwerte Permeabilitdt/ Standardabweichung/
barrer
Zelle |Feed- |Ar- CO, SD H, SD Ar SD
Sattiger | Sattiger
1-PDMS 30 30 25 2695 38 874 38 401 18
2-PDMS 13 10 25 2668 38 668 61 303 5
3-PDMS 10 30 25 2624 48 663 56 300 33
4-PDMS 10 50 25 2721 89 742 167 397 38
5-PDMS 10 70 25 2871 25 641 20 349 17
6-PDMS 10 50 25 2964 102 761 11 424 2
7-PDMS 10 50 25 2509 0 619 0 398 0
8-PDMS 10 50 50 2390 22 608 29 368 39
9-PDMS 50 50 50 2671 42 1255 72 444 19
10-PDMS | 40 40 25 2680 105 1118 47 452 73

Tabelle 33: Permeationsmessung PDMS, CO,:H; 1:1 (Messung 10-PDMS: 8:2)
bezliglich Volumen, Feeddruck 5 bar, 1 bar Druckdifferenz, Membrandicke 450 um
PDMS auf PAN-Sublayer.

Nr T/°C Mittelwert MeRwerte Permeabilitat/ Standardabweichung/
barrer
Zelle |Feed- |Ar- CO, SD H, SD Ar SD
Séttiger | Sattiger
11-PDMS | 10 12 25 1374 130 488 90 134 1
12-PDMS | 40 40 25 1466 311 747 161 179 3
13-PDMS | 50 50 25 1393 18 727 63 211 6
14-PDMS | 10 12 25 1363 0 390 0 127 0

Tabelle 34: Permeationsmessung PDMS, CO,:H; 8:2 bezlglich Volumen, Feeddruck
30 bar, 1 bar Druckdifferenz, Membrandicke 450 um PDMS auf PAN-Sublayer.
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10.6.7 Widerstandsmessungen

Gegenion/ Membran H1 C1 H2 Cc2 C3 C4
Elektrolyt
Dicke/um 74,8 44 78,8 53 47,4 33,6
IEC/meq-g” 055 043 2,26 145 0,34 0,6
wc/% 84 30 289 210 42 36
c/mol-I'* 0,30 0,33 0,58 0,47 0,24 0,44
CI/H,0dest. R/kOhm 13,1 15 4,01 5,69 36 23,6
CI/0,1 m KCI 116 1058 533 7,41 35,8 22,8
CI/0,1 m HCI 7,97 1,96 0,243 0,673 8,69 7,59
C05%70,1 m K,COs 14 22 522 10,94 27,63 35,3
HCO;7/0,1 m NaHCO;4 12 12,9 4,03 7,81 34,2 23,8
CH,CO070,1m 10,29 1528 4,93 7.4 22 25,4
NaCH;COO

Tabelle 35: Ergebnisse der Widerstandsmessung von Membranproben.
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