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Einleitung
Der Zuckeralkohol Sorbitol wird durch die heterogen katalysierte Hydrierung von Glucose
(Gleichung 1) mit einer weltweiten Produktionskapazitit von ca. 1 Mt/a erhalten.

C6H1206+ H2 + Katalysator C6H1406 (1)

Sorbitol wird in Nahrungsmitteln als Zuckeraustauschstoff fiir kalorienarme Siilstoffe, vor
allem in Diabetikerprodukten, sowie in kosmetischen und pharmazeutischen Produkten als
Feuchthaltemittel und Weichmachern eingesetzt. Rund ein Viertel der weltweiten
Produktionsmenge wird zur Herstellung von L-Ascorbinsdure (Vitamin C) verwendet [1,2].
Die  Glucosehydrierung  wird  iiberwiegend in  diskontinuierlich  betriebenen
Riihrkesselreaktoren mit suspendierten Pulverkatalysatoren durchgefiihrt. Die Reaktion findet
zwischen 100 °C und 140 °C bei Driicken von 40 bar bis 180 bar statt. Der Einsatz von
kontinuierlich betriebenen Rieselbettreaktoren in der Industrie ist weniger verbreitet. Haufig
werden Raney-Nickel-Katalysatoren auf Grund des geringen Preises und der hohen
Sorbitolselektivitidt verwendet. Nachteil nickelbasierter Katalysatoren ist ein starkes Leaching
und eine damit verbundene Katalysatordeaktivierung. Wegen der Verwendung von Sorbitol in
Lebensmitteln, Kosmetika und pharmazeutischen Produkten muss das geloste Nickel
zusitzlich durch einen Ionenaustausch entfernt werden [2].

Neben Nickel zeigen vor allem Rutheniumtragerkatalysatoren gute katalytische Eigenschaften
bei der Glucosehydrierung. Obwohl Rutheniumkatalysatoren deutlich teuerer als Nickel sind,
weisen sie kein Leaching und eine deutlich hohere massenspezifische Aktivitdt auf [1, 3]. Der
Einsatz von Rutheniumkatalysatoren in Suspensionsriihrkesselreaktoren konnte sich jedoch
schwierig gestalten, da sich auf Grund der verglichen mit Raney-Nickel geringeren Dichte die
Absetzzeit des Katalysators erhoht und deshalb hohere Anforderungen an die
Filtrationskapazitdt mit zusitzlichen Kosten auftreten [4]. Ein weiterer Nachteil von
suspendierten Pulverkatalysatoren in Riihrkesselreaktoren sind Stofftransportwiderstinde, die
insbesondere bei hohen Temperaturen und hohen Glucosekonzentrationen auftreten [5].

Eine interessante Alternative zu den bisher technisch eingesetzten Reaktorkonzepten sind
Reaktoren mit strukturierten Katalysatoren wie zum Beispiel Monolithkatalysatoren. Bei
diesen Katalysatoren wird das katalytisch aktive Material in einer diinnen Schicht auf einem
wabenformigen Triger fixiert. Diese Strukturen bieten hohe spezifische Oberfldchen und sehr
gute Stofftransporteigenschaften, besonders im Stromungsregime der Taylor- oder
Kolbenstromung, bei sehr geringen Druckverlusten. Es ist nun vorstellbar, einen bestehenden
Riihrkesselreaktor mit einem Monolithkatalysator nachzuriisten, indem Wasserstoff und
Glucoseldsung in einem dufleren Kreislauf durch den Monolithen gefiihrt werden [6].

Ziel des Forschungsvorhabens ist es, die Hydrierung von Glucose an Monolithkatalysatoren
in einem Schlaufenreaktor zu untersuchen. In der vorhandenen Versuchsanlage ist es moglich,
die Monolithkatalysatoren in einem Rohrreaktor bei Riickfiihrung von Gas und Fliissigkeit
einzusetzen. Durch die unabhdngige Einstellung von riickgefiihrter Gas- und Fliissigkeits-
menge kann die bevorzugte Taylorstromung eingestellt werden. Fiir die experimentellen
Untersuchungen sind Ru-Al,Os-Katalysatoren hergestellt worden, die einerseits als Pulver
und andererseits als diinne Schicht auf einem Wabentriger vorliegen. Fiir vergleichende
Versuche zwischen Pulver- und Monolithkatalysatoren ist bei der Katalysatorpriparation
besonders darauf geachtet worden, Katalysatoren mit sehr &hnlichen physikalischen und
chemischen Eigenschaften herzustellen.



Katalysatorpriparation

Fiir die Hydrierung von Glucose zu Sorbitol wurden Katalysatoren mit 8 Gew.% Ruthenium
auf Aluminiumoxid hergestellt. In Abbildung 1 1ist das Vorgehen bei der
Katalysatorherstellung dargestellt, das sich an eine Methode zur Herstellung von Co-Al,Os-
Katalysatoren anlehnt [7].
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Abbildung 1: Ubersicht zur Herstellung von Monolith- und Pulverkatalysatoren
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Im ersten Schritt (A) wird ein katalytisches Grundpulver hergestellt, indem Aluminiumoxid
(y-Al, O3, 5 um, Puralox UF 5/230, Sasol) in einer wéssrigen Rutheniumnitrosylnitratlésung
suspendiert wird. Diese Suspension wird bei 90 °C getrocknet und anschlieBend bei 350 °C
fiir 4 h (Heizrate: 2 K/min) unter Luft kalziniert. Aus diesem katalytischen Grundpulver wird
unter Zugabe eines kolloidalen Aluminiumoxidbinders und von Wasser wiederum eine
Suspension (B) erzeugt, die mit Salpetersdure auf den pH-Wert 5 eingestellt wird.
Monolithstiicke aus Cordierit mit einer Zelldichte von 400 cpsi dienen als Trdger und werden
durch Tauchvorginge beladen (D). Der so beschichtete Monolith wird bei 90 °C getrocknet
und mit einer Heizrate von 2 K/min auf 350°C aufgeheizt und fiir 4 h bei dieser Temperatur
kalziniert. Um die gewlinschte Beladung zu erreichen, wird dieser Schritt mehrmals
wiederholt. Der Pulverkatalysator wird ebenfalls aus der Suspension durch Trocknung bei
90 °C mit anschlieBender Kalzinierung bei 350 °C fiir 4 h (Heizrate 2 K/min) gewonnen (C).
Um die mechanische Stabilitdt insbesondere der Pulverkatalysatoren zu verbessern, wurden
die Katalysatoren in einem zusétzlichen Schritt fiir 16 h bei 600 °C nachkalziniert.

Wihrend der Herstellung sind Messungen des Zetapotentials des katalytischen Grundpulvers
und des Monolithtragers durchgefiihrt worden, um einen geeigneten pH-Wert fiir die
Beschichtungsvorginge zu bestimmen. Bei einem pH Wert von 5 war die Differenz des
Zetapotentials zwischen dem Monolithtrdger und dem katalytischen Grundpulver maximal, so
dass bei diesem Wert eine gute Adhésion zwischen beiden Materialien zu erwarten ist. Die
auf den Monolithen aufgebrachte Katalysatormenge wurde gravimetrisch bestimmt und die
daraus resultierende Schichtdicke wurde mit Hilfe von REM-Aufnahmen kontrolliert. Uber
den Kanalquerschnitt bildet sich eine Katalysatorschicht aus, die in den Ecken etwa dreimal
dicker als an den ebenen Winden ist. Die fertigen Pulver- und Monolithkatalysatoren wurden
mit verschiedenen physikalischen und chemischen Methoden charakterisiert.

XRD-Messungen  zeigen, dass Rutheniumoxid, y-AlbO; und der eingesetzte
Aluminiumoxidbinder im fertigen Katalysator vorhanden sind. Die PorengroBenverteilung
und die BET-Oberfliache sind jeweils mit Hilfe von Stickstoffadsorptionsmessungen bestimmt
worden. Da der Washcoat nicht getrennt vom unpordsen Grundmaterial vermessen werden
kann, miissen die Eigenschaften des Washcoats berechnet werden [7]. In Abbildung 2 (a) ist
die Porenradienverteilung dargestellt und in Tabelle 1 sind BET-Oberfliche und
Porenvolumen aufgefiihrt.
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Abbildung 2: Porenradienverteilung und TPR-Verliufe des Pulver- und Monolithkatalysators

Die BET-Oberfliche des Washcoats ist etwas geringer als die Oberfliche des
Pulverkatalysators, wéhrend das Porenvolumen in beiden Geometrien nahezu iibereinstimmt.
Die Porenradienverteilung des Washcoats und des Pulverkatalysators in Abbildung 2 (a) sind
ebenfalls sehr dhnlich.

Tabelle 1: Eigenschaften des Pulver- und Monolithkatalysators

BET- Poren-— 1 ctalloberfliche / Dispersion Mittlere Metall-
Oberfliche /  volumen / 2 - o partikelgroBe /
2 -1 301 MRy gKat /%
m'g cm’g nm
Pulver- 181 0.406 3.23+0.11 11.2+0.4 11.9+0.4
katalysator
Washcoat 169 0.394 3.32+0.07 11.5+0.2 11.5+0.2

TPR-Messungen (Temperatur Programmierte Reduktion) sind zur Identifizierung der
verschiedenen moglichen Phasen der aktiven Komponente durchgefiihrt worden. Dazu
wurden Proben nach einer Vorbehandlung unter Helium (20 Nml/min, 30 min bei 120 °C)
von 50 °C bis 500 °C mit einer Heizrate von 10 K/min unter 10 % H, in Argon aufgeheizt.
Abbildung 2 (b) zeigt die TPR-Profile fiir den Monolith- und Pulverkatalysator, die gut
ubereinstimmen. Der beobachtete Peak wird durch die Reduktion von RuO, zu Ru verursacht.
Fiir die Bestimmung der aktiven Metalloberfliche und der Metalldispersion wurden zusétzlich
H,-Chemisorptionsmessungen durchgefiihrt. Dabei wurden die Proben mit 10 % H, in Argon
fiir 60 min bei 200 °C reduziert und nach Abkiihlung auf 50 °C unter Argon mit 10 % H> in
Argon beladen. Die aktive Metalloberfliche, die Dispersion und die mittlere
MetallpartikelgroBe sind in Tabelle 1 angegeben. Auch diese Ergebnisse zeigen, dass die
Eigenschaften von Monolith- und Pulverkatalysator gut {ibereinstimmen.

Glucosehydrierung an Monolith- und Pulverkatalysatoren

Versuche zur Hydrierung von Glucose zu Sorbitol wurden an Pulver- und
Monolithkatalysatoren durchgefiihrt. Dazu wurde ein Versuchsaufbau verwendet, der einen
Riihrkesselreaktor mit einem Rohrreaktor kombiniert. Der Rohrreaktor ist als Schlaufen-
reaktor angeordnet (Abbildung 3).
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Abbildung 3: Flieibild der Versuchsanlage

Die aus den gemessenen Konzentrations-Zeit-Verldufen berechneten und auf die Katalysator-
masse bezogenen Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten sind in Tabelle 2 zusammengefasst.
Die Ergebnisse fiir Pulver- und Monolithkatalysator unterscheiden sich deutlich.

Tabelle 2: Ergebnisse der Hydrierversuche bei 80 bar

Anfangsreaktionsgeschwindigkeit

Char. Diffusionsldnge o/ mol kgKa{] g

lehar/ pm 100 °C 120 °C 140 °C

Pulver- 15 0.037 0.106 0.156
katalysator

Monolith- ~90 0.021 0.045 0.097
katalysator

Die Auftragung der Reaktionsgeschwindigkeiten in einem Arrheniusdiagramm (Abbildung 4)
fiir den Pulverkatalysator zeigt, dass die scheinbare Aktivierungsenergie mit steigender
Temperatur abnimmt, was auf eine Beeinflussung der Reaktion durch Stofftransportvorginge
hinweist.
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Abbildung 4: Arrheniusdiagramm fiir beobachtete und intrinsische Reaktionsgeschwindigkeiten
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Weiterhin ist zundchst liberraschend, dass die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten fiir
den Monolithkatalysator geringer als die am Pulverkatalysator sind. Eine mdgliche Erklérung
dieses Verhaltens konnte im Auftreten von inneren Stofftransportwiderstinden im
Monolithkatalysator liegen, die durch die deutlich groBere charakteristische Lénge von
ungefdhr 90 um im Vergleich zu 15 um im Pulverkatalysator verursacht werden. Zur
Uberpriifung dieser Annahme sind Zeitkonstanten fiir den Stofftransport (ky.;) sowie der
Katalysatorwirkungsgrad # abgeschitzt worden. Aus diesen Groflen und den Zeitkonstanten
der beobachteten Reaktionsgeschwindigkeiten (ks,,) konnten Zeitkonstanten fiir die
intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeiten (k;,) berechnet werden (Gleichung2). Zur
Berechnung der Reaktionszeitkonstanten ist dabei vereinfacht eine Reaktion erster Ordnung
beziiglich der Wasserstoffkonzentration in der Fliissigkeit angenommen worden.
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Die Ergebnisse dieser Berechnungen sind in der Abbildung 5 dargestellt. Man erkennt, dass
die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten bei beiden Katalysatorgeometrien durch
Stofftransportvorgénge beeinflusst werden. Obwohl es sich nur um eine erste einfache
Abschdtzung handelt, stimmen die berechneten intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeiten fiir
Pulver- und Monolithkatalysator gut {iberein. Aus der Auftragung dieser so berechneten
intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeiten im Arrheniusdiagramm (Abbildung 4) wird eine
Aktivierungsenergie von ca. 62 kJ/mol erhalten, die mit Werten aus der Literatur gut
tibereinstimmt [5, 8]. Abbildung 5 zeigt, dass die Reaktionsgeschwindigkeit beim Monolith-
katalysator kaum durch den externen Gas-Fliissig-Stoffiibergang beeinflusst wird, wéhrend
dieser Einfluss beim Pulverkatalysator hoch ist.
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Abbildung 5: Beobachtete Reaktionsgeschwindigkeiten, Katalysatorwirkungsgrade und Einfliisse des
inneren und dufleren Stofftransports bei Pulver- und Monolithkatalysatoren

Der bei den bisherigen Messungen beobachtete Einfluss des inneren Stofftransports beim
Monolithkatalysator ldsst sich aber durch die Verwendung von Monolithen mit geringeren
Katalysatorschichtdicken auf einfache Art und Weise reduzieren, wiahrend die Verbesserung
von &dulleren Stofftransportvorgingen in Riihrkesselreaktoren schwierig ist. Diese
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Uberlegungen zeigen, dass mit optimierten Monolithkatalysatoren eine signifikante
Verbesserung der Reaktionsgeschwindigkeit gegeniiber dem Pulverkatalysator bei hohen
Temperaturen erreichbar sein sollte. In weitergehenden Untersuchungen sollen diese
Abschitzung experimentell mit diinner beschichteten Monolithen {iberpriift werden.
Weiterhin soll ein instationdres mathematisches Modell zur Beschreibung der Messergebnisse
unter Beriicksichtigung der Reaktionskinetik und der auftretenden Stofftransportvorginge
(Gas-Flissigkeit, Fliissigkeit-Katalysator, Porendiffusion im Katalysator) entwickelt werden.

Zusammenfassung

Fir die Glucosehydrierung wurden Monolith- und Pulverkatalysatoren mit8 Gew.%
Ruthenium auf y-Al,O; hergestellt. Die monolithischen Trager sind durch Tauchvorgénge mit
dem aktiven Material beladen worden, wahrend der Pulverkatalysator durch Trocknung dieser
Suspension erhalten wurde. Beide Katalysatoren weisen sehr dhnliche physikalische und
chemische Eigenschaften auf. Die Monolithkatalysatoren wurden in einem Schlaufenreaktor
eingesetzt und mit suspendierten Pulverkatalysatoren verglichen. Es zeigt sich, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit am Pulverkatalysator durch &uflere Stofftransportvorginge vor
allem bei hoheren Temperaturen beeinflusst wird. Der Monolithkatalysator mit seinen
besseren duleren Stofftransporteigenschaften im Regime der Taylorstromung wurde wegen
einer zu groBen Katalysatorschichtdicke durch innere Stofftransportvorginge negativ
beeinflusst. Abschédtzungen zeigen, dass ein Monolithkatalysator mit optimierter Schichtdicke
die im Riihrkessel erreichbare Reaktionsgeschwindigkeit des Pulverkatalysators iibertreffen
sollte. Angesichts der aufwéndigen Katalysatorabtrennung des Pulverkatalysators in
Suspensionsriihrkesselreaktoren stellt der Monolithkatalysator somit eine interessante
Alternative fiir die Hydrierung von Glucose zu Sorbitol dar.
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