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Zusammenfassung

Zusammenfassung

Aufgabe der Forschung im Bereich der Grundwasserreinigung ist es, Verfahren bereitzustellen, die unter
Grundwasserbedingungen die effiziente und kostengiinstige Reinigung gewéhrleisten. Ein Weg dorthin be-
steht in der Aufkonzentrierung von Schadstoffen durch Adsorption an Sorptionsmitteln wie Aktivkohle
und anschlieBender chemischer Umwandlung der Schadstoffe im adsorbierten Zustand. Zur chemischen
Umwandlung von halogenorganischen Schadstoffen eignen sich Dehalogenierungsreaktionen. Bis heute ist
es kaum mdglich, aus theoretischen Betrachtungen das AusmaB der Interaktion von Sarption und
Reaktion bei Dehalogenierungsreaktionen vorherzusagen. Vorrangig stellen sich die Fragen (1) nach der
Verfigharkeit des adsorbierten Stoffanteils fiir die beabsichtigte Reaktion, (2) der Wirkung des
Sorptionsmittels auf das Reaktionsgeschehen und (3) dem Einfluss von Transportprozessen auf die
Brutto-Reaktionsgeschwindigkeit der heteragenen Reaktion. Anhand von zwei ausgewihiten Reaktions-
typen sind praktische Untersuchungen durchgefiihrt worden, ob durch Sorption die Effizienz von Dehalo-

genierungsreaktionen gesteigert werden kann.

Der erste untersuchte Reaktionstyp ist die Hydrodehalogenierung von halogenorganischen Verbindungen

(HKW) an Pd-Katalysatoren mit unterschiedlichen Trdgermaterialien.

Vergleichende Batchexperimente mit y-Al,0; (Pd/Al,0,) und Aktivkehle (Pd/AK) als Katalysatortrager fiir
die Aktivkomponente Pd zeigten, dass der an der Aktivkohle adsorbierte Anteil der HKW fiir die Katalyse
am Palladium zur Verfiigung steht. Die spezifischen Pd-Aktivitaten (4:,) der beiden Katalysatoren sind fiir
die untersuchten HKW vergleichbar, obwohl die Sorptionskoeffizienten der HKW an der Aktivkohle um bis
z2u drei GrdBenordnungen variieren. Weder die sehr schnelle Reaktion von 4-Bromtoluol
(4;=600Lg" min™) noch die langsame Reaktion von n-Bromhexan (4, = 3 Lg" min™ waren am
Pd/AK-Katalysator langsamer als am Pd/Al,0,-Katalysator, obwohl der iiberwiegende Teil der HKW an der
Aktivkohle sorbiert vorlag (Sorptionskoeffizienten von 30.000 bzw. 50.000 L kg"). Das bedeutet, dass
nicht nur die frei geldsten HKW einer schnellen katalytischen Hydrodehalogenierung zugénglich sind,

sondern auch der adsorbierte Schadstoffanteil.

In Sdulenversuchen wurde die Leistungsfahigkeit des Pd/Al,0,- und des Pd/AK-Katalysators verglichen. Es
konnte erstmals gezeigt werden, dass die Retardierung von 1,1,2,2-Tetrachorethan (TeCA) am Kataly-
satortrager Aktivkohle zur Steigerung der Reinigungseffizienz von Festbettreaktaren ausgenutzt werden
kann. Im Vergleich zu Batchversuchen mit geschiittelten Katalysatorsuspensionen stieg die spezifische

Pd-Aktivitdt des Pd/AK-Katalysators fiir TeCA im Saulenversuch an, wihrend die Aktivitit des Pd/AlLQ,-
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Zusammenfassung

Katalysators im Saulenversuch im Vergleich zum Batchversuch um den Faktor 5 abnahm. Die Reinigungs-
effizienz der Pd/AK-S&ule steigt, je stérker die Aufkonzentrierung des TeCA an der Aktivkohle bzw. je
geringer die TeCA-Zulaufkonzentration ist. Im Vergleich zu Batchexperimenten war bei einer Kanzen-
tration am Zulauf von 1 mg L die Aktivitit des Pd/AK-Katalysators fiir TeCA im Festbettreaktor um den
Faktor 22 hcher. Die spezifische Pd-Aktivitdt des vergleichsweise nahezu sorptionsinerten Pd/Al,0,-Kata-

lysators wurde im Saulenversuch durch die Verénderung der Konzentration am Zulauf nicht beeinflusst.

In der vorliegenden Arbeit wird dargestellt, dass fiir Pd-katalysierte Hydrodehalogenierungsreaktionen
das unpolare Reaktionsmedium n-Hexan weniger geeignet ist als das protische Ldsungsmittel Wasser.
Dennoch konnte durch die Impragnierung des hydrophilen Pd/Al,0,-Katalysators mit einem hydrophoben
Silikondl die spezifische Pd-Aktivitdt fiir n-Bromhexan im Batchversuch um den Faktor > 20 gesteigert
werden. Allerdings war die gemessene Reaktionsbeschleunigung nicht chemisch sondern physikalisch
durch Transportprozesse limitiert (Porenwirkungsgrad < 3 %). Aus dem absoluten MaB der Auf-
konzentrierung  (Sorptionskoeffizient) kann nicht auf die entsprechende Reaktionsbeschleunigung

geschlossen werden, da das Silikondl sowohl das Reaktions- als auch das Transportregime veréndert.

Es konnte bestétigt werden, dass die Eduktkonzentration am Reaktionsort die Reaktionsgeschwindigkeit
bestimmt und nicht die thermodynamische Aktivitat der Substanzen im Reaktionsmedium. Sorptions-
prozesse im Silikonanteil des imprégnierten Pd/Al,05-Katalysators beeinflussten die effektiven Reaktions-
geschwindigkeiten maBgeblich. Je stdrker die Substanzen 1-Brom-3-Propanol, Chloroform, TeCA oder
n-Bromhexan im Silikondl durch Sorption aufkonzentriert wurden, desto hdher stieg im Batchexperiment
die spezifische Pd-Aktivitat im Vergleich zum Originalkatalysator an. Dieser Effekt zeigt den Nutzen von
Sorptionsprozessen zur Unterstiitzung der Dehalogenierung an Pd-Katalysatoren insbesondere von

hydrophoben und langsam reagierenden HKW.

Anhand von verfahrenstechnischen Berechnungen wurde die Porendiffusion der HKW im Intrapartikel-
volumen der eingesetzten Katalysatoren als maBgeblicher die effektive Reaktionsgeschwindigkeit bestim-
mender Transportprozess identifiziert. Berechnungen des Weisz-Modulus fiir die standardmaBig einge-
setzte KarngroBenfraktion der Katalysatoren (g = 63...125 um) ergaben, dass bei hoheren
spezifischen Pd-Aktivitdten des Pd/AK-Katalysators als 9Lg" min™ mit signifikanten Poreneffekten
gerechnet werden muss. Gleiches gilt fiir den Pd/Al,0,-Katalysator ab einer spezifischen Pd-Aktivitat von
4L g" min" sowie ab 0,6 L g min” fiir den mit Silikondl imprégnierten Pd/Al,0,-Katalysator. Bei den auf-
gefilhrten Aktivitdtswerten sind Filmeffekte, d.h. Limitierungen der effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten

durch die Diffusion der Reaktanden durch den stagnanten Grenzfilm um das Korn, vernachldssigbar.



Zusammenfassung

Ein zweiter Reaktionstyp, bei dem die Sorption die Reaktion unterstiitzen kann, ist die alkalische
Hydrolyse (Dehydrochlorierung) von TeCA in Gegenwart von Aktivkohle. Diese Reaktion ist eine Teil-
dechlorierung und fiihrt damit a priori nicht zu einer Reinigung des Grundwassers. Dennoch ist die
Hydrolyse als Teilschritt eines vom UFZ patentierten Kombinationsverfahrens zur Behandlung von
kontaminierten Grundwassern von groBer praktischer Bedeutung. In diesem Verfahren wird TeCA dem
Grundwasserstrom durch Sorption an Aktivkohle entnommen und das aufkonzentrierte TeCA alkalisch
hydrolysiert. Das Reaktionsprodukt Trichlorethen (TCE) kann im Gegensatz zum TeCA durch Strippung
effizient aus dem Grundwasser entfernt werden. Im Rahmen dieser Arbeit wurde zur Verfahrensent-
wicklung die alkalische Hydrolyse van TeCA in synthetischen Ldsungen und realem Grundwasser von

einem Standort in Greppin (Region Bitterfeld, Sachsen-Anhalt) in Gegenwart von Aktivkahle untersucht.

Uberraschend zeigten Desorptionsexperimente das bisher unbekannte Phénomen, dass in Aktivkohlesus-
pensionen die Hydrolysereaktion sehr viel schneller verlaufen kann als die Desorption des TeCA vom
Aktivkohlekorn in die Wasserphase. Das TeCA im hydrophoben Korngeriist der Aktivkohle muss fiir die
Reaktion mit den hydrophilen Hydroxidionen leicht zuganglich sein. Auch die vollstandige Fiillung der
sorptionsrelevanten Mikroporen mit einer HKW-Phase verringerte nicht die Reaktivitét des adsarbierten

TeCA. Eine befriedigende mechanistische Erklérung fiir diese experimentellen Befunde steht bisher aus.

In Batchexperimenten war die Hydrolyse von TeCA in Aktivkohlesuspensionen bei pH < 11 schneller als
in homogenen Ldsungen mit gleichem pH-Wert. Die Gegenwart von Aktivkohle bewirkt eine Abweichung
der Reaktionskinetik von einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung. Der Reaktionsverlauf unterteilte
sich in eine anfanglich schnelle und ging ab einem Umsatzgrad von ca. 70 % in eine langsamere Phase
ber, wobei die Reaktionsgeschwindigkeit nicht messbar durch den Beladungsgrad der Aktivkohle mit

dem Reaktionsprodukt TCE beeinflusst wird.

Als Grund fir die anfangliche Reaktionsbeschleunigung wird eine bisher in der Literatur nicht
beschriebene katalytische Wirkung der Aktivkohle in der Hydrolysereaktion angenommen. Vergleichs-
messungen der Aktivierungsenergie der TeCA-Hydrolyse bei pH = 7 zeigten, dass in homogener Ldsung
die Aktivierungsenergie hiher war als in einer Aktivkohlesuspension. Unter der Bedingung, dass man die
Aktivierungsenergie der Reaktion in einer homogenen Losung mit der formalen Aktivierungsenergie in
einer Aktivkohlesuspension vergleichen kann, erdffnet Aktivkohle wahrscheinlich einen zusatzlichen

Reaktionsmechanismus, der keine Hydroxidionen bendtigt.

Grundwasserinhaltsstoffe scheinen die Oberflache der Aktivkohle in einer Weise zu modifizieren, dass die

Reaktivdt des TeCA nachhaltig verringert wird. In Batchexperimenten fiihrte Grundwasserkontakt zum
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Verlust der anfinglichen schnellen Reaktionsphase und spiegelt sich in einer erhdhten formalen

Aktivierungsenergie der TeCA-Hydrolyse wider.

Zur Simulation von Festbettreaktoren wurden Séulenversuche mit kontinuierlicher und diskontinuierlicher
Betriebsweise durchgefihrt. Die kontinuierliche Regeneration der Aktivkohle mit der simultanen Zu-
speisung von TeCA-Lisung und Carbonatpuffer bzw. Natronlauge ist sehr effizient. Im stationdren Zu-
stand konnte mit Carbonatpuffer (pH = 8,3) das zugefiihrte TeCA innerhalb der Aktivkahleschittung bei
einer hydraulischen Verweilzeit von ca. 3 min zu 93 % umgesetzt werden. Vergleicht man den Umsatz in
einem leeren Strémungsrohr mit dem Umsatz in einer gleich groBen Aktivkohles&ule ist bei gleicher Fluss-

rate und pH = 8,3 die Reinigungseffizienz in der Aktivkohleséule um vigr GriBenordnungen hoher.

Die Regeneration von Aktivkohle, die in Grundwasser bis zur maximalen Sorptionskapazitdt mit TeCA
beladen wurde, erfolgte im diskontinuierfich betriehenen S&ulenversuch mit 0,01 N NaOH ann&hernd vall-
sténdig und je nach Eluentenfluss im Zeitrahmen von 13 bis 40 h. Uber den Verlauf von drei Sorptions-
Reaktions-Zyklen verblieb unter simulierten Feldbedingungen die Regenerationseffizienz von “gealterter”
Aktivkohle in einem Bereich, der die technische Realisierung des Verfahrens sinnvoll erscheinen ldsst. An
der in Grundwasser bis zum TeCA-Durchbruch beladenen Aktivkohle ldsst sich mit 0,01 N NaOH wahrend

einer Resktionsphase (ber 150 h der Beladungsgrad mit TeCA um 10 Ma-% reduzieren. Da die Hydro-

xidionen nicht vollsténdig verbraucht wurden, reichten geringe NaOH-Flussraten aus (v IV, <8hM.

Durch Vergleich von Batchexperimenten und diskontinuierlich betriebenen Sdulenversuchen wurde die
Auswirkung der Transportprozesse durch den stagnanten Grenzfilm um das Aktivkohlekorn auf die mess-
bare Hydrolysegeschwindigkeit untersucht (Filmeffekt). Nach Beladung der Aktivkohle in Grundwasser
waren bei pH-Werten im S#ulenzulauf bzw. im Batchansatz von pH = 9 und pH = 12 die maximal
erreichten Reaktionsgeschwindigkeiten in beiden Versuchsanordnungen nahezu gleich. Der Filmeffekt war
im durchstrémten Festbett nicht messhar gréBer als im stark geschiittelten Batchexperiment. Selbst
bei einer geringen Abstandsgeschwindigkeit des Eluenten im S&ulenbett von 1,2 cm min” reichte die
maximale Reaktionsgeschwindigkeit im Saulenversuch fast an die im Batchansatz heran. Die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit im Festbettreaktor wurde unter den angewandten Versuchsbedingungen durch
den Filmeffekt nicht messbar begrenzt. Mit steigendem pH-Wert der Reaktionsldsung steigt jedoch die

Limitierung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit durch intrapartikulére Transportprozesse stark an.

In dhnlicher Weise wurden Untersuchungen mit dem persistenten Pestizid Lindan durchgefiihrt. Nach
dem heutigen Stand der Technik werden Lindankontaminationen durch Adsorption an Aktivkohle beseitigt,

die dann meist kostenintensiv verbrannt werden muss. Die vorliegende Arbeit zeigt, dass die Hydralyse
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von Lindan an Aktivkohle auch zur Behandlung Lindan-haltiger Wasser eingesetzt werden kann.

Es ist bekannt, dass Lindan im wéssrigen alkalischen Milieu zu den Isomeren des Trichlorbenzols reagiert,
welche um Faktoren bis 290 fliichtiger sind als Lindan. Die entstehenden Chlorbenzole kinnten im
Reinigungsprozess nachfolgend durch Strippung aus dem Wasser entfernt werden. Batchexperimente
zur Hydrolysekinetik von Lindan zeigten, dass tratz der starken Adsorption des Lindans an der Aktivkohle
der adsorbierte Stoffanteil der Hydrolysereaktion zugénglich ist. In Aktivkohlesuspensionen ist bei pH-
Werten kleiner als 11 die Reaktion des Lindans schneller als in einer homagenen Losung mit gleichem pH-
Wert. Im umweltrelevanten neutralen pH-Bereich erhéhte die Sorption des Lindans an Aktivkohle die

effektive Geschwindigkeitskonstante um are/ GroBenardnungen.

In Gegenwart von Aktivkohle entstehen wahrend der Hydrolyse von Lindan neben den Isomeren des
Trichlorbenzols (TrCB) als zusétzliche Endprodukte die Isomere des Dichlorbenzols (DCB). Durch Sorption
an Aktivkohle wird ein bisher unbekannter Reaktionsweg der Dechlorierung von Lindan ermaglicht. Der
Bildung von DCB muss ein Redox-Mechanismus zu Grunde liegen. Die DCB-Freisetzung wurde durch eine
vorgeschaltete Saurewdsche der Aktivkohle kaum beeintrachtigt, weshalb Metalle als reaktive

Komponenten ausscheiden.

Die Rolle der Aktivkohle als Reaktionspartner wurde in Batchexperimenten in Gegenwart von D0
untersucht. Weder in alkalischen homogenen Losungen nach in Aktivkohlesuspensionen konnten unter
den Reaktionsprodukten deuterierte Substanzen gefunden werden. Folglich muss die Redoxreaktion zum
DCB unter direkter Beteiligung der Aktivkohle erfolgen. Aktivkohle fungierte bei den untersuchten Hydro-

lysereaktionen also nicht nur als Sorptionsmittel und Katalysator, sondern auch als Reaktionspartner.

Je nach pH-Wert der Aktivkohlesuspension verdndert sich die Produktverteilung zwischen TrCB und DCB.
Bei Verringerung des pH-Wertes steigt der Anteil des DCB und der Anteil des TrCB fallt. Unter neutralen
Grundwasserbedingungen ist das Verhaltnis von TrCB zu DCB nahezu ausgeglichen. Die Verteilung der
TrCB-Isomere ist bei der homogenenen wie heterogenen Hydrolyse praktisch gleich und vom pH-Wert
unabhangig, wobei das 1,2,4-TrCB anteilsméBig stark Gberwiegt. Folglich beinflusst Aktivkohle den
Reaktionsmechanismus zum TrCB nicht. Anders verhilt es sich mit der Verteilung der DCB-Isamere in
Aktivkohlesuspensionen. Hier nehmen die Anteile des 1,2- und 1,3-DCB mit steigendem pH-Wert zu,
wahrend der Anteil des 1,4-DCB mit steigendem pH-Wert abfillt. Dieser Befund wird durch zwei pH-
sensible und kankurrierende Reaktionsmechanismen zum DCB erklart: Bei der heterogenen Hydrolyse mit
Hydroxidionen als Reaktionspartrier dominieren die 1,2- und 1,3-lsomere des DCB, bei der
Neutralreaktion ist das bevorzugte Produkt 1,4-DCB.



Einleitung

1 Einleitung

In Deutschland werden aus Grundwasser ca. 65 % des Trinkwassers gewonnen (Statistisches Bundes-
amt Deutschland, 2005). Grundwasser ist gegeniiber dem Eintrag von Schadstoffen ein sehr sensibles
Umweltmedium. In Deutschland und den USA sind chlororganische Verbindungen die bedeutendsten
Grundwasserschadstoffe aus punktuellen Eintrdgen (Teutsch & Grathwohl, 1997). Von einer Schadens-
quelle ausgehend bilden halogenierte Kohlenwasserstoffe (HKW) im Aquifer meist lange und persistente
Schadstofffahnen. Wird durch eine Schadstofffahne ein Schutzgut gefdhrdet, missen Sanierungs-
maBnahmen eingeleitet werden. Oberstes Schutzgut ist die Gesundheit des Menschen, aber auch der
Gefihrdung von Okosystemen muss entgegengewirkt werden. Die Verfahren zur Sanierung von kon-
taminierten Grundwdssern sind in ihren kurz- und langfristigen Wirkungen mitunter sehr verschieden. Es
sollten grundsitzlich Reinigungsverfahren bevorzugt werden, die die Geféhrdung des Schutzgutes lang-
fristig beseitigen. Oft ist aus hydrogeologischen, technischen, logistischen und finanziellen Griinden eine
Quellensanierung nicht mdglich. In diesem Fall ist die Begrenzung der Schadstofffahne die praktisch
relevante Alternative. Bei der Reinigung von kontaminierten Grundwéssern ist eine Reihe von

Besonderheiten zu beachten (Centi et al., 2002):

1. Die Konzentration der zu entfernenden Schadstoffe kann stark variieren. Im direkten Abstrom
einer Schadensquelle kann das Grundwasser bis zur Loslichkeit der Schadstoffe belastet sein. Im
weiteren Abstrombereich findet man typischerweise Kontaminationen im Konzentrationshereich
von wenigen ug L' bis zu mg L.

2. Das zu behandelnde Grundwasser kann groBe Volumenstrome umfassen.

3. Das gewdhlte Behandlungsverfahren muss unempfindlich gegen im Grundwasser geldste Stoffe
wie Katalysatorgifte, Salze oder Biozide sein.

4. Grundwasserstrome haben in Deutschland und vergleichbaren Klimazanen niedrige Temperaturen
(ca. B°C). Die groBe Warmekapazitdt des Wassers macht die Steuerung von Behandlungs-

verfahren durch Temperaturerhdhung in der Regel unwirtschaftlich.

Insbesondere die geringen Schadstoffkonzentrationen im Konzentrationsbereich von ug L bis mg L und
die niedrige Temperatur des Grundwassers bewirken oft, dass in der Wasserphase die chemische
Zerstérung der toxischen Substanzen fiir eine technische Nutzung zu langsam ist. Dennoch kénnen
Verfahren, bei denen die Schadstoffe in der Wasserphase zerstort werden, besonders attraktiv sein.

Chemische Reinigungsverfahren nach dem Stand der Technik sind den Grundwasserbedingungen oft nicht
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optimal angepasst. Bisher fehlen Verfahren, die speziell fir die sichere und effiziente Behandlung van
groBen HKW-haltigen Wasserstromen mit geringen Schadstoffkonzentrationen und niedriger Temperatur
entwickelt wurden. Um die Reinigungseffizienz von chemischen Verfahren zu erhihen, kommen die
Beschleunigung der chemischen Reaktion (z.B. durch neue Katalysatorsysteme) sowie die Verléngerung

der verfiigharen Reaktionszeit (z.B. durch Retardierung) in Betracht.

Bei den meisten chemischen Reaktionen ist die Reaktionsgeschwindigkeit eine Funktion der Konzentration
der Edukte. Bei heterogenen Reaktionen entscheidet in der Regel die Oberflachenkonzentration iiber die
Reaktionsgeschwindigkeit. Eine einfache und teilweise sehr effektive Methode zur Aufkonzentrierung von
Schadstoffen ist die Sorption. Durch Sorption kéinnen umzusetzende Schadstoffe wie HKW an der Ober-
fldche oder im Volumen eines Sorbens drastisch aufkonzentriert werden. Daraus ergibt sich die Frage-
stellung, ob die Aufkonzentrierung von HKW durch Sorption zielgerichtet zur Effizienzsteigerung von

umwelttechnisch relevanten chemischen Reaktionen genutzt werden kann.

In durchflossenen Adsorberanlagen kéinnen Schadstoffe durch Sorption stark retardiert werden. Ihre Auf-
enthaltsdauer in der Reaktionszone verléngert sich erheblich. In der Umwelttechnik ist Aktivkohle ein
weit verbreitetes, glinstiges und effizientes Sorptionsmittel. Durch Sorption an Aktivkohle kann die
Aufenthaltszeit von halogenorganischen Verbindungen in einer Adsorberanlage um mehrere GrdBen-
ordnungen verlangert werden. Ein Aktivkohleadsorber kann durch Zudosierung von Agenzien in den Zulauf
als Festbettreaktor genutzt werden. Im negativen Fall behindert die Sorption die Reaktion, wenn der
sorbierte Stoffanteil der Reaktion entzogen ist. Im positiven Fall kann die Sorption die Reaktion

unterstitzen, ndmlich dann, wenn der sorbierte Stoffanteil mit den zudosierten Agenzien reagieren kann.

Bis heute ist es schwer méglich, aus theoretischen Uberlegungen das AusmaB der Interaktion von

Sorption und Reaktion bei Dehalogenierungsreaktionen vorherzusagen. Es stellen sich die Fragen nach

1. der Verfigbarkeit von sorbierten Stoffanteilen fiir chemische Reaktionen,
2. dem Einfluss des Sorptionsmittels auf das Reaktionsgeschehen selbst und

3. den Wirkungen von Transportprozessen auf die Brutto-Geschwindigkeit insbesandere von

heterogen katalysierten Reaktionen.

Ziel der vorliegenden Arbeit sind experimentelle Untersuchungen zur Beantwortung der Frage, ob
durch Sorption die Effizienz von Dehalogenierungsreaktionen gesteigert werden kann. Als
Modellreaktionen dienen die Hydrodehalogenierung verschiedener HKW an Palladiumkatalysatoren und
die alkalische Dehydrochlorierung ausgewahiter Grundwasserschadstoffe wie des Ldsungsmittels

1,1,2,2-Tetrachlorethan und des Pestizids Lindan an Aktivkohle.
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2 Theoretischer Teil

2. Verfahren zur Grundwasserreinigung

Einen prégnanten Uberblick iiber Verfahrenskanzepte zur Behandlung von kontaminierten Grundwassern
und Grundwasseraguiferen geben Kopinke et al. (2002b, 2003c) oder Khan et al. (2004). Als
Nachschlagewerk tiber Umwelttechnik wird Meyers (1938) empfohlen.

Das technisch einfachste Verfahren zur Reinigung von Grundwassern ist die natiirliche Riickhaltung der
Schadstoffe am Aquifermaterial. Bei biologischen Reinigungsverfahren werden die Schadstoffe mit Hilfe
von enzymkatalysierten Reaktionen umgesetzt. Oft ist es sinnvoll, das Selbstreinigungspotenzial von
Biiden und Aquiferen durch die autochthone Mikroflora auszunutzen. Eine Ubersicht iber biologische
i sity MaBnahmen geben Romantschuk et al. (2000). Von Langwaldt & Puhaka (2000) wurden die
Technologien und Probleme von biologischen On-site-Verfahren zusammengefasst. Aspekte des
biologischen Abbaus von halogenierten organischen Verbindungen beleuchten Ferguson & Pietari (2000)

wie auch Haggblom et al. (2000).

Schadstofffahnen kinnen durch die Errichtung von durchstrimten reaktiven Wanden in ihrer Ausbreitung
begrenzt werden (Teutsch et al., 1996). Die Bau- und Betriebsweise von reaktiven Wanden werden von
McGavern et al. (2002) beschrieben. Burmeier et al. (2003) fassen die Entwicklungen und Potenziale

dieser Sanierungstechnik zusammen.

Die kanventionellen Pump & Treat-Verfahren (P&T) erfordern im Vergleich mit /7 stz MaBnahmen die
umfangreicheren technischen Aufwendungen. Dafiir erlaubt der Bau von Brunnenriegel vielféltige
Steuerungsmiglichkeiten der Grundwasserdynamik. Auch sind P&T-Konzepte &uBerst flexibel beziiglich
der Wahl des oder der Behandlungsverfahren, der einstellbaren Betriebsbedingungen und maglicher
Schritte zur Wasservorbehandlung (Kombinationsanlagen). Durch diese Flexibilitdt konnen P&T-Verfahren
trotz der vergleichsweise hohen Betriebskosten je nach Grundwasserdurchsatzrate, MaBnahmendauer
und Mobilitdt der Behandlungsanlage wirtschaftlich sein (Birger et al., 2003). Aktuell arbeitet die
Mehrzah! aller Grundwasserreinigungsanlagen in Europa und Nordamerika nach dem P&T-Prinzip. Laut
Kopinke et al. (2002b) bilden P&T-Technologien nach wie vor "das Riickgrat der Grundwassersanierung in

der Praxis".
Biologische Verfahren eignen sich oft nicht zur Entfernung von toxischen und persistenten Chemikalien
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wie HKW. Alternativ kdnnen viele HKW physikalisch durch Strippung oder Adsorption aus dem Grund-
wasser entfernt werden. Ein geeignetes, untoxisches wie auch giinstiges und in groBen Mengen ver-
fligbares Adsorptionsmittel fiir viele HKW ist Aktivkahle. Von Kraft & Grathwohl (2003) wurde die
Eignung von Aktivkohlefiltern zur Entfernung von organischen Schadstoffen aus Bitterfelder Grundwasser
eingehend untersucht. So eignen sich Aktivkohlefilter besonders zur Dekontamination von Wassern mit
geringen Schadstoffkonzentrationen, wie es bereits von Urano et al. (1991) beschrieben wurde. Dies gilt
vor allem fiir hydraphobe HKW wie das Pestizid Lindan, das sich laut Sotelo et al. (2002a) an Aktivkohle
um Faktoren bis 10° aufkonzentrieren I4Bt. Uber das AusmaB der Adsorption entscheidet in der Regel die
Hydrophabie des Sorptivs. Je hydrophober eine Substanz, desto stérker ist die Aufkonzentrierung an der
Aktivkohle. Grundwésser transportieren teilweise gin breites Spektrum an hydrophoben Verbindungen. Es
ist méglich, dass neben der gewiinschten Sorption von HKW auch halogenfreie Verbindungen wie Humin-
stoffe an der Aktivkohle adsorbieren (Kowalzik & Pilchowski, 1999). Dadurch kann die Sorptionskapazitat
der Aktivkohle fiir die toxizitatsrelevanten HKW empfindlich sinken. Nachdem die Sarptionskapazitit aus-
geschdpft ist, kann die verbrauchte Aktivkohle im ungiinstigen Fall nicht regeneriert werden, sondern

muss kostenintensiv verbrannt werden,

Umweltschadstoffe kdnnen durch chemische Reaktionen in unschadliche Verbindungen umgewandelt
werden. Ein Vorteil von chemischen Wasserbehandlungsverfahren ist, dass sie héufig weniger
Ressourcen als Adsorptionsverfahren verbrauchen. Die Zerstdrung der Schadstoffe mit chemischen
Reaktionen ist besonders fir Wasser mit Aohen Schadstoffkonzentrationen geeignet. Aus niedrigen
Schadstoffkonzentrationen folgen jedoch geringe Reaktionsgeschwindigkeiten und eventuell ein iiber-
stdchiometrischer Verbrauch von Agenzien, so dass dadurch die Nutzbarkeit von chemischen Reaktionen

wegen niedriger Schadstoffkanzentrationen eingeschrankt sein kann.

Die chemische Behandlung van HKW-belasteten Wassern lasst sich in oxidative und reduktive Verfahren
unterteilen. In einem Reviewartikel stellten Vogel et al. (1987) zahlreiche oxidative und reduktive
Reaktionen von halogenierten aliphatischen Verbindungen vor. Bei der oxidativen Schadstoffzerstdrung
werden unter Einsatz starker Oxidationsmittel halogenierte organische Verbindungen im giinstigen Fall zu
Wasser, Kohlendioxid und Halogenwasserstoffsdure umgewandelt. Leider sind oxidative Reinigungs-
verfahren oft ineffizient, da Oxidationsreaktionen generell unselektiv verlaufen und der parasitére
Verbrauch von Oxidationsmitteln (z.B. H,0,) unverhaltnisméBig hach sein kann. Erfolgt die Oxidation von
HKW nur unvollsténdig, konnen teilhalogenierte, wesentlich toxischere (Zwischen-) Produkte wie Chlor-
essigsduren entstehen (Yuan & Kean, 2003a). Nach dem aktuellen Stand der Technik ist die Ver-

brennung von HKW in Wassern géngige Praxis. Um die Verbrennungstemperatur moglichst niedrig zu



Theoretischer Teil

halten, kammen héufig Katalysatoren wie Pt zum Einsatz. Hier besteht jedoch die Gefahr der Bildung von
hochgiftigen polychlorierten Dibenzodioxinen und Dibenzofuranen (De Jong et al., 2004). Zudem ist die

Verbrennung von wissrigen Abfdllen als extrem energie- und kostenintensiv einzuschétzen.

Eine Alternative zu den bisher genannten Reinigungsverfahren stellt die reduktive Dehalogenierung von
HKW dar, bei der selektiv das Halogenatom durch Wasserstoff ersetzt wird. Im Allgemeinen verringert
die Dehalogenierung die Toxizitdt eines Schadstoffes und unterstiitzt damit die Mdglichkeit der bio-
logischen Verwertung organischer Reststoffe in einer Klérwerksstufe. Die reduktive Dehalogenierung in
waéssriger Losung wird beispielsweise durch stichiometrisch reagierende Reduktionsmittel, wie null-
wertige Metalle (z.B. Fe®, Zn%) oder komplexe Metallhydride (z.B. NaBH,), erreicht. Eine gute Literatur-
{ibersicht zu Zn” als Reduktionsmittel bieten Arnold et al. (1999). Bei Wasserreinigungsverfahren hat
sich vor allem das umweltvertrégliche metallische Eisen als Reduktionsmittel bewahrt (z.B. Gillham &
0" Hannesin, 1994; Wang & Zhang, 1997; Kopinke et al., 2003c). Fir den Einsatz von metallischem
Eisen als Reduktionsmittel zur Grundwassereinigung kann man inzwischen auf langjshrige Erfahrungen
zuriickgreifen. So beobachteten Farrell et al. (2000) die reduktive Dechlorierung von Trichlorethen mit
Eisen unter verschiedenen Milieubedingungen iber eine Zeitdauer von zwei Jahren. Ein Nachteil des
Verfahrens ist, dass bei einer Reihe von HKW, wie Halogenaromaten, Dichlormethan, 1,2-Dichlorethan
und weiteren partiell chlorierten Kohlenwasserstoffen die Reduktion mit Eisen génzlich versagt oder
extrem langsam verlduft (Wan et al., 1999; Kopinke et al., 2004b). Ein neuerer Trend ist die Herstellung
und Anwendung van kolloidalen Eisenpartikeln oder von eisengetrégerten Bimetallkatalysatoren, die z.B.
in den Aguifer eingespiilt werden kénnen (Elliott & Zhang, 2001; Zhang, 2003; Nutt et al., 2005].
Jedoch miissen, zumindest in Deutschland, die oftmals toxischen nanoskaligen Bimetallkatalysataren

nach Verbrauch wieder vom Grundwasser abgetrennt werden (Kopinke et al., 2004b).

Die reduktive Dehalogenierung mit metallischem Eisen ist eine Redoxreaktion, bei der das Eisen oxidiert
wird bzw. korrodiert. Die Korrosionsrate von Eisen kann durch Beaufschlagung eines elektrischen
Potenzials gesteuert werden. Wird eine Elektrode aus Eisen oder einem anderen elektrisch leitfahigen
Material als Katode betrieben, konnen viele HKW elektrochemisch dehalogeniert werden. Elektrischer
Strom ist ein erheblich billigeres Reduktionsmittel als Chemikalien und beinahe unbegrenzt verfiigbar.
Halogenverbindungen wie Tetrachlormethan oder Chloroform kénnen an einer Katode durch die "direkte"
Ubertragung von Elektronen dechloriert werden (Li & Farrel, 2000). Andere Verbindungen wie Trichlor-
ethen werden an einer Katode durch die Reaktion mit atomarem Wasserstoff, welcher der Reduktion von
Wasser entstammt, "indirekt’ dechloriert (Li & Farrell, 2001). Aber auch die elektrochemische Reduktion

versagt bei vielen halogenorganischen Verbindungen wie den Halogenaromaten (Kéhler, 2000). Im
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Anhang A3 kéinnen eigene Untersuchungen zu méglichen Wechselwirkungen zwischen Sorption und

elektrochemischer Dechlorierung von CKW eingesehen werden.

Wesentlich effektiver ist die katalytische Hydrodehalogenierung mit Wasserstoff unter Einsatz von
Metallkatalysatoren. Katalytische Verfahren kéinnen mit hoher Selektivitat bei gleichzeitiger Energie- und
Ressourcenschonung Umweltgifte in unschédliche Substanzen umwandeln. In einem Reviewartikel von
Lunin & Lokteva (1996) werden die unterschiedlichen Methoden der katalytischen Hydrodehalogenierung
von organischen Verbindungen dargestellt. Einen ausfihrlichen Uberblick iiber katalytische Verfahren zur
Behandlung von kontaminierten Wéssern geben Matatov-Meytal & Sheintuch (1998) und Pirkanniemi &
Sillanpgé (2002). In der Praxis wird meist Pd angewandt, wegen seiner hohen katalytischen Aktivitit,
Selektivitdt und Stabilitdt gegentiber den Milieubedingungen realer Wésser (2.B. pH-Wert, Komplex-
bildner) (Munakata et al., 1998; Aramendia et al., 1999a8b; Lowry & Reinhard, 2000). Ein wichtiger
Vorteil von Pd-Katalysatoren ist die Maglichkeit zur Hydrodehalogenierung einer sehr groBen Bandbreite

von Verbindungen (siehe Kap. 2.2).

Je nach Zusammensetzung des Grundwassers ist die Verlagerung der Scﬁadstoﬁbehandlung von der
Wasser- in die Gasphase sinnvall (Kopinke et al., 2003b). Um das Grundwasser effektiv zu reinigen,
missen die halogenorganischen Verbindungen quantitativ gestrippt werden. Die Strippbarkeit einer
Substanz ist maBgeblich von ihrer Fliichtigkeit abhéngig. Die Flichtigkeit van HKW streut sich iber
mehrere GriBenordnungen. Meist sind weniger halogenierte Substanzen fliichtiger als ihre starker
halogensubstituierten Pendants. So besteht die Gefahr, dass die im Grundwasser mengenmaBig bedeut-
samen HKW fiir die erforderliche Strippung nicht ausreichend fliichtig sind. In diesem Fall kann es sinnvoll
sein, in einem vargeschalteten Verfahrensschritt die Fliichtigkeit der HKW durch Teildehalogenierung zu

erhdhen (siehe Kap. 2.3).

2.2 Hydrodehalogenierung von HKW an Palladiumkatalysatoren

Pd gilt neben anderen mdglichen Katalysatorkomponenten wie Pt, Rh oder auch Nickel als katalyse-
aktivstes Metall filr Hydrierungen und Hydrodehalogenierungen. Die Hydrodehalogenierung von HKW mit
Pd-Katalysatoren hat groBes Potenzial zur Detoxifizierung von kontaminierten Wassern. Unter
Detoxifizierung soll hierbei die gezielte selektive Umwandlung halogenarganischer Verbindungen in
ungiftige, biologisch leicht abbaubare organische Molekiile verstanden werden. Die sefektive reduktive
Dehalogenierung  stellt eine effiziente  Alternative zu den waselektiven und meist teueren

Oxidationsverfahren dar.
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An Pd-Katalysatoren erfolgt fiir viele halogensubstituierte Kohlenwasserstoffe innerhalb der Stoffklassen
der ungesdttigten, gesdttigten und aromatischen Kohlenwasserstoffe die reduktive Dehalogenierung
schnell und vallsténdig. Die Pd-katalysierte Hydrodehalagenierung von HKW kann sowohl in der Gasphase
(z.B. Cog et al., 1986; Kopinke et al., 2003b) als auch in der Flissigphase (z.B. Hoke et al., 1992;
Schreier & Reinhard, 1995; Schiith & Reinhard, 1998) erfolgen.

Als Reduktionsmittel wird in das Reaktionsmedium normalerweise Wasserstoff zudosiert, der aber auch
elektrochemisch (McNab & Ruiz, 1998) oder /7 sitw durch die Korrosion des Fe® von eisengetrégerten
Bietallkatalysatoren erzeugt werden kann (Grittini et al., 1995; Zhang et al., 1998). Die Ldslichkeit 5,
van H, in Wasser kann in Anbetracht des stochiometrischen Verbrauchs bei hohen HKW-Konzentrationen
problematisch gering sein (7= 15°C: &, = 0,84 mM; Lide, 1994). Um die Menge an geldstem
Reduktionsmittel zu erhdhen, kénnen alternativ zu H, wassermischbare Wasserstoffquellen wie Ameisen-
sdure oder Hydrazin eingesetzt werden (Wiener et al., 1991; Kopinke et al., 2004a). Urbano & Marinas
(2001) steliten die Literatur zur Hydrodehalogenierung von halogenorganischen Verbindungen an Pd-
Katalysatoren bis zum Jahre 2001 in einem Review zusammen. Ein dramatischer Preissturz fir Pd auf
dem internationalen Edelmetallmarkt (Januar 2005: ca. 6] g") hat die Chancen fiir die technische

Nutzung dieses Metalls weiter verbessert.

Pd wird bei katalytischen Dehalogenierungsreaktionen entweder getrégert, wie z.B. auf Eisen, Aluminium-
oxid oder Aktivkchle, oder - seltener - als Kolloid verwendet. Die Hydrodehalogenierung folgt der

Reaktionsgleichung 2.2-1.
R—X + H, —25R-H + H" + X~ (2.2-1)

Das Molekiil sorbiert am Pd und Wasserstoff wird am Pd aktiviert. Das sind die Voraussetzungen dafiir,
dass das Halogenatom vom organischen Molekiil abgeldst und durch ein Wasserstoffatom ersetzt wird.
Dabei kann das organische Molekiil sowohl eine gesattigte, eine olefinische oder eine aromatische
Struktur besitzen (Urbano & Marinas, 2001). Zur Behandlung von halogenorganisch belasteten Wéssern
werden als Katalysatortriger Oxide wie Al,O; Si0, Zeolithe sowie Aktivkohle und vor allem Fe°

eingesetzt (Matatov-Meytal & Sheintuch, 1998).

Der Reaktionsmechanismus der katalytischen Hydrodehalogenierung wurde bisher im Detail nicht ein-
deutig gekldrt. Voraussetzung fiir die Reaktion ist die Chemisorption von HKW-Molekiilen und Wasser-
stoff am Pd. Naheliegend ist dabei sowohl ein Mechanismus, bei dem ein aktiviertes Wasserstoffmolek(l

angreift und Halogenwasserstoff freigesetzt wird, aber auch ein radikalischer Verlauf der Hydrodehalo-
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genierung ist denkbar. Das Wasserstoffmolekiil wird nach einem maglichen radikalischen Mechanismus

am Pd gespalten und greift als atomarer Wasserstoff am HKW-Moalekiil an (Kéhler, 2000).

Eine mdgliche mechanistische Vorstellung der Hydrodechlorierung von Trichlorethen (TCE) zum End-
produkt Ethan ist in Abb. 2.2-1 dargestellt. Die Dechlorierungsreaktion geht vermutlich mit einer Auf-
lasung der Doppelbindung einher. Durch den Angriff eines Wasserstoffatoms wird ein HCl vom TCE ab-
geldst und im Reaktionsmedium abgesattigt. Im weiteren Reaktionsverlauf wird die Doppelbindung wieder
geschlossen und durch weitere Anlagerung von Wasserstoff und damit Hydrierung zum Alkan erneut HC
freigesetzt. Aliphatische HKW werden wahrscheinlich durch Substitutionsreaktionen entweder ionisch
oder radikalisch dehalogeniert.

Ho o e H TG weg H M san,
Al —H
al

H
|
c=C, — o C=C. —>—= H-C-
o o HC o7 g 2HC i

I—O—I

Abb. 2.2-1:  Darstellung eines maglichen Reaktionsmechanismus bei der Pd-katalysierten Hydro-
dehalogenierung am Beispiel van Trichlorethen

Ein zweites mogliches Reaktionschema wurde von Ordonez et al. (2000) verdffentlicht. Die Autoren
vermuten, dass HKW mit Doppelbindungen die Bildung von Wasserstoffradikalen verhindern. Die unge-
sattigten Molekille sorbieren sehr leicht an der metallischen Oberfliche des Pd und erschweren den
Kontakt zwischen Pd und H,. Der von den Autoren beschriebene Reaktionsmechanismus erscheint aller-
dings wenig realistisch. Demnach wiirden durch Hydrierung aus halogenierten Olefinen zunachst die
weniger reaktiven halogenierten Aliphaten entstehen. Aus Dichlorethen wiirde beispielsweise als
Zwischenprodukt Dichlorethan entstehen, das extrem langsam reagieren wiirde. Die Praxis zeigt aber,
dass alle drei Isomeren des Dichlorethens in der Wasserphase sehr schnell und vallsténdig reagieren
(Mackenzie et al., 2005c). Detaillierte Untersuchungen zu den Mechanismen von reduktiven Dehalo-

genierungsreaktionen an katalytisch aktiven Metallen beschreiben Kovalchuk & d'ltri (2004).

Generell ist eine direkte, vollstandige Dehalogenierung ohne Bildung von Zwischenprodukten wiinschens-
wert. Die HKW-Molekiile sollen idealerweise am Pd sorbieren und dort vollsténdig dehalogeniert werden.
Ungiinstig ist die Bildung von langsamer reagierenden, teildehalogenierten Zwischenprodukten. Kopinke
et al. (2003b) konnten zeigen, dass der Reaktionsweg entscheidend vom Umgebungsmilieu und der
Temperatur abhéngt. In der Wasserphase und bei hohen Gastemperaturen wird die Ablosung des
Reaktionsprodukts Halogenwasserstoff erleichtert — der Reaktionsweg Dehalogenierung steht offen.

Beim Abbau von halogenierten Alkenen sind Hydrierung und Hydrodehalogenierung konkurrierende
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Reaktionen. So wird nach Kopinke et al. (2003b) Chlorethen bei Raumtemperatur an einem Pd-
Katalysator in der wéssrigen Phase zu Ethan und HCl umgewandelt. Im Gegensatz zur Reaktion in der
Wasserphase wird Chlorethen bei milden Temperaturen (60°C) in der Gasphase zu Chlorethan hydriert,
welches jedoch unter diesen Reaktionsbedingungen nicht dechloriert wird. Nur bei erhéhter Temperatur

des Gasstromes erfolgt ein weiterer Abbau zu Ethan und HCI.

2.2.1 Spezifische katalytische Aktivitdt von Palladiumkatalysatoren

Um die Reaktivitat unterschiedlicher Halogenverbindungen bei der Hydrodehalogenierung vergleichen zu
kinnen, ist die Beschreibung ihrer (relativen oder absoluten) Reaktionsgeschwindigkeiten mit maglichst
wenigen Parametern wiinschenswert. Im einfachsten Fall einer Kinetik erster Ordnung kann dafir sine
Geschwindigkeitskonstante ausreichen. Leider ist die Kinetik heterogen katalysierter Reaktionen meist
kamplizierter. Wichtig ist zunédchst die Frage, welcher der méglichen Teilschritte des Gesamtprozesses -
von der Adsorption der Edukte bis zur Desorption der Produkte von der Katalysatoroberflache - fiir die
Brutto-Reaktionsgeschwindigkeit bestimmend ist. Der allgemeine Fall wird durch Geschwindigkeits-
gesetze vom Hougen-Watson-Typ heschrieben und ist in der einschldgigen Literatur ausfiihrlich
behandelt. Fir den Sperzialfall, dass die chemische Reaktion an der Katalysatoroberfliche
geschwindigkeitsbestimmend ist und die Reaktanden einer Langmuir-Adsorptionsisotherme folgen,
ergeben sich Geschwindigkeitsgesetze vom Langmuir-Hinshelwood-Typ (Baerns et al., 1987), z.B. fiir die
Reaktion

A+B — C po KKy Kyr0, 0

= (2.2-2)
(14K, ¢, +Kq -2, )

mit 4 als effektiver Geschwindigkeitskonstante und A;, A als Adsorptionskoeffizienten der Edukte am
Katalysator (d.h. am Pd und nicht am Tréger). Unter der Annahrﬁe des Spezialfalls, dass eines der Edukte
B (z.B. Wasserstoff) im groBen Uberschuss vorliegt (g >> &), der Bedeckungsgrad der Katalysator-
oberfliche mit A klein ist (K ¢, << 1) sowie A und B nicht um die gleichen reaktiven Zentren
konkurrieren, vereinfacht sich das Geschwindigkeitsgesetz zu r = & - g, (vgl. Lowry & Reinhard, 2001).
Darin hat & die Funktion einer gewdhnlichen Geschwindigkeitskonstanten erster Ordnung, die die
Geschwindigkeit des Gesamtprozesses hinreichend beschreibt. Es ist also wichtig, Versuchsbedingungen
2u finden, unter denen die Reaktionskinetik (ber einen mdglichst weiten Umsatzbereich einem
Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung folgt. In der vorliegenden Arbeit ist dies fiir die meisten
Versuche gelungen. Die Abbildungen 4.1-9 bis 4.1-11 und 4.1-13 zeigen Beispiele, wie in Batch-
experimenten  am  Pd/ALO,- und  Pd/Aktivkohle-Katalysator ~ (Pd/AK]  die  Kinetiken — der
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Dehalogenierungsreaktionen beziiglich der HKW-Konzentrationen (pseudo-Jerster Ordnung auswertbar
sind. Die Arbeiten von Schiith & Reinhard (1998) oder Lowry & Reinhard (1999) bestatigen, dass fiir
Batchversuche am Pd/Al,0,Katalysator fir viele CKW eine Reaktionskinetik erster Ordnung
angenommen werden kann. Lowry & Reinhard (2000) vermuteten fir die Reaktionskinetik im
Festbettreaktor ebenfalls ein Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung. Eine Reaktionskinetik erster
Ordnung bedeutet, dass die Pd-Oberfliche noch weit entfernt von einer Séttigung mit Eduks- oder
Produktmolekiilen ist. Dies ist bei den hier angewandten niedrigen HKW-Konzentrationen durchaus
plausibel. Bei beginnender Oberflachenséttigung des Palladiums wiirde die gemessene Reaktionsordnung

von Eins abweichen und in Richtung Null tendieren.

Durch Kopinke et al. (2003b) wurde die spezifische Pd-Aktivitdt 4, (in Lg" min™) als Vergleichs-
parameter fiir die "Leistung" des Palladiums unterschiedlicher Katalysataren eingefiihrt (Gl 2.2-3). Dabei
geht nicht die Oberflache, sondern die Masse des Pd in die Betrachtung ein. Die spezifische Pd-Aktivitat
beschreibt anschaulich, welches Volumen kantaminierten Wassers innerhalb einer bestimmten Zeit beim

Einsatz einer definierten Masse Pd gereinigt werden kann.

Vo 1

Mog “ Ty Coa " T

(2.2-3)

Ay =

Dabei sind I, das Volumen an HKW-haltiger wéssriger Losung, 7, die Masse Pd auf dem eingesetzten
Katalysator, &, die nominelle Pd-Konzentration im Reaktionsmedium und Ty die Halbwertszeit der
betrachteten Substanz. legt man eine Reaktionskinetik erster Ordnung zu Grunde, bedeutet eine
spezifische Pd-Aktivitét von 100 L g min” eine Abreinigung von ca. 98,5 % fiir einen Liter Wasser mit

10 mg Pd innerhalb von 6 Minuten.

Ist die Reaktion so langsam, dass die Halbwertszeit im Versuchszeitraum nicht ereicht wird, kann die
Halbwertszeit einer Substanz bei einer Dehalogenierungsreaktion mit Reaktionskinetik erster Ordnung

auch nach Gl. 2.2-4 berechnet werden.

In2

b (2.2-4)
Inle, /ey,)

Tp=4

1 und 2 sind ausgewahite Messpunkte auf einer experimentell ermittelten Reaktionskurve c=fl£),
wobei ¢, und &, die Konzentrationen der Substanz zu den Zeitpunkten £ und b, sind. Die Zeitdifferenz

wird durch (A¢ = & — &) beriicksichtigt.
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Gl. 2.2-5 kommt dann zur Anwendung, wenn daraus die spezifische Pd-Aktivitdt abgeleitet wird. Die
Gleichung hat wiederum nur Giiltigkeit fiir Reaktionen, die einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung
folgen (Kopinke et al., 2004a).

(2.2-3)

Ay = Vimo _ln[Cﬂ/CzE]
T myt,—t) 2
Neben der Auswertung (ber zwei ausgewahlte Messpunkte kann auch die beobachtete Geschwindigkeits-
konstante der Reaktion & zur Berechnung der spezifischen Pd-Aktivitdt verwendet werden. Dabei

entspricht 4 dem Anstieg der Regressionsgeraden bei der Auftragung van —Inle, / ;) = fl£].

Bei der Diskussion von Katalysatoraktivitdten muss beriicksichtigt werden, dass die Variation des Tréger-
materials je nach den Wechselwirkungen zwischen der Aktivkomponente und dem Trégermaterial die
spezifische Pd-Aktivitat, die Selektivitdt und die Stabilitdt des Katalysators heben oder senken kann
(Matatov-Meytal & Sheintuch, 1998). Zwischen Trégermaterial und metallischem Pd kénnen sich
elektranische Wechselwirkungen entfalten. y-Al,O, kann gegeniiber Pd als Elektronendonator wirken und
das Pd negativ aufladen (Sun et al., 2002). Eine negative Ladung des Pd filhrt wahrscheinlich zu einer
geringeren Sorptionsaffinitdt des Pd gegeniber halogenierten Verbindungen. Andererseits fiihren die
stahilisierenden elektronischen Wechselwirkungen zwischen Trager und Pd zu kleinen, nadelférmigen Pd-
Clustern (TEM-Aufnahmen in Yuan & Keane, 2004). Die schwicheren Wechselwirkungen zwischen Pd
und Aktivkohle bewirken eine vernachlassigbare Aufladung des Pd, lassen aber die Pd-Cluster gréBer und
linsenformig erscheinen. Zudem fithren die geringeren Wechselwirkungen zwischen Pd und Aktivkohle zu
einer stérkeren Pd-Erosion in Suren, was bei einem Vergleich der beiden Katalysatoren besonders bei
langen Standzeiten in Festbettreaktoren beachtet werden muss. Yuan & Keane (2004) geben den Durch-
messer der Pd-Cluster auf y-ALO, mit 2...3 nm und auf Aktivkohle mit 12...13 nm an, wenn beide
Katalysatoren mit dem gleichen Imprégnierungsverfahren hergestellt werden. Weitere Angaben zur
GriBe von Pd-Clustern auf oder in verschiedenen Trdgermaterialien kdnnen in Fritsch et al. (2003)

gefunden werden.

2.2.2 Einfluss von Transporteffekten auf die Brutto-Geschwindigkeit heterogen

katalysierter Reaktionen

Die heterogene Katalyse besteht aus mehreren Teilschritten. Die an einer pordsen Katalysatoroberflache

stattfindenden Teilschritte sind
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1. der Antransport der Reaktanden durch den laminaren Grenzfilm um das Korn (Filmtranspart),
2. die Porendiffusion der Reaktanden im Partikel und

3. die chemische Reaktion an den aktiven Zentren der inneren Katalysatoroberfiiche.

Eine allgemeine Behandlung des Einflusses von Transporteffekten auf die effektive Geschwindigkeit von
heterogen katalysierten Reaktionen findet sich in Levenspiel (1972, S. 460-536) ader in Baerns et al.
(1987, S. 111-162). Abb. 2.2-2 skizziert die Teilschritte einer heterogen katalysierten Reaktion an

einem pordsen Katalysatorkorn.

Fir die exakte kinetische Beschreibung des chemischen Reaktionsschrittes werden héufig Geschwindig-
keitsgesetze vom Hougen-Watson-Typ verwendet, die eine Vielzahl von Koeffizienten fiir die einzelnen
Elementarschritte an der Katalysatoroberfliche, wie Adsorption und Desorption von Edukten und
Produkten, enthalten. Fiir die Kombination von Reaktionskinetik und Transportkinetik ist es jedoch zweck-
maBig, einfache Ansatze mit méglichst wenigen Konstanten zu nutzen. Oft reicht es aus, zur Be-
schreibung von Transporteffekten ein Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung fir eine irreversible
chemische Reaktion zu verwenden. Dies ermdglicht eine relativ einfache mathematische Beschreibung
des Kombinationseffektes von Transport und Reaktion, weil dann alle drei Teilprozesse lineare Prozesse
beziiglich der Konzentration der Reaktanden sind. Zur Vereinfachung wird angenommen, dass der Anteil
an reaktiver duBerer Oberfliche gegeniiber der inneren Oberfliche vernachldssigt werden kann. Dies ist
fur nicht zu kleine pordse Partikel sicher gerechtfertigt.
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Abb. 2.2-2: Modellhafte Darstellung des Stofftransports bei einer heterogen katalysierten
chemischen Reaktion an einem pordsen Katalysatorkorn (nach Levenspiel, 1972) mit (1)
Bulkphase, (2) laminarem Grenzfilm, (3) Stofftransport durch den Grenzfilm, (4) Sorption
und Reaktion an der Katalysatoroberfléche und (5) Stofftransport im Porenvolumen
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Der &uBere Filmtransport beeinflusst die Intrapartikelprozesse, indem der Filmeffekt die Edukt-
konzentration tber der duBeren Kornoberflache bestimmt. Ansonsten laufen die Intrapartikelprozesse in
der gleichen Weise mit oder ohne Filmeffekt ab. Die Modelle fiir ihre Beschreibung, insbesondere der
Zahlenwert des Porennutzungsgrades (formale durchschnittliche Stoffkonzentration im gesamten

Kornvolumen bezogen auf die Konzentration Gber der &uBeren Oberfliche: 7y, = Cpye / Coue ), bleiben

unveréndert. Andererseits bestimmt die Geschwindigkeit der katalytischen Reaktion mafgeblich das
AusmaB des Filmeffekts: schnelle Intrapartikelprozesse erzeugen einen "Sog" in Form eines
Konzentrationsgradienten fiir die Eduktmolekiile in das Katalysatorkorn hinein. Dies ist die Triebkraft fiir
den Filmeffekt. Umgekehrt fiihren langsame Intrapartikelprozesse zu einem langsamen Stofftransport
durch den laminaren Grenzfilm. Der Zahlenwert des Film- bzw. externen Wirkungsgrades s,
(Stoffkonzentration iiber der duBeren Kornoberfliche bezogen auf die Stoffkonzentration in der Bulk-
phase: #p, = G/ G hangt demzufolge maBgeblich von der Geschwindigkeit der katalytischen
Reaktion ab. Dieser Sachverhalt ist in Abb. 2.2-3 illustriert.

Je niedriger der Porenwirkungsgrad #,,., ist, umso steiler félls das Konzentrationsprofil im Katalysator-
karn ab. Die nicht direkt messbare Konzentration &, (iber der &uBeren Kornoberflache steigt trotz
gleicher mittlerer Eduktkonzentration im Katalysatorkorn an. Damit sinkt die Triebkraft fiir den diffusiven

Stofffluss durch den stagnanten Grenzfilm. Der Diffusionsstrom und der Stoffumsatz nehmen beide ab.

A
C & C & B
Gt ™ Gt \ : Heim = CSUr‘f/‘cEiulk =09
Gt / G = 0.9 I,
Pare T
’fFiIm = 0'5 7 — U 5
= Pore -
Npge = 1,0 I s T
(Sﬁim zPure _ '5ﬁlm L ~
Film X Film X

Abb. 2.2-3:  Filmeffekt als Funktion des Konzentrationsverlaufes einer Substanz im Katalysatorkorn
A: Stérkerer Filmeffekt (niedrigerer Filmwirkungsarad #g,,) durch hohen
Porennutzungsgrad 77y
B: Schwacherer Filmeffekt (hoherer Filmwirkungsgrad #,) durch geringeren
Porennutzungsgrad #pq

Bei einem niedrigen Filmwirkungsgrad wirkt sich eine Verringerung des Porenwirkungsgrades nur wenig
auf den Gesamtwirkungsgrad 7. 8US (ges = Hpore * M), Weil sie durch eine parallele Zunahme des Film-
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wirkungsgrades kompensiert wird. Anschaulich gesprochen: wenn die Reaktionsgeschwindigkeit durch
Porendiffusion sinkt, dann steigt die Konzentration diber der &uBeren Oberfliche (g, an. Wichtig ist
ferner die allgemeine Feststellung, dass fiir Reaktionen nach einer Kinetik erster Ordnung Transpart-
effekte die meBbare, d.h. die scheinbare Reaktionsordnung nicht beeinflussen, weil alle Teilprozesse

erster Ordnung beziiglich der Eduktkanzentration verlaufen.

Der &uBere Transport von Reaktanden durch den stagnanten Grenzfilm um das Korn und der Transport
im Porenvolumen des Korns sind als nacheinander geschaltete Reaktionswiderstinde zu verstehen. Es ist
die effektive bzw. messbare Reaktionsgeschwindigkeit, die die Effizienz eines Reinigungsverfahrens
bestimmt. Es kann nur die Stoffmenge reagieren, die durch den laminaren Grenzfilm gelangt. Das
bedeutet, dass unter der Bedingung des limitierenden &uBeren Stofftransports bzw. bei starkem Film-

effekt (7, — 0) die effektive Reaktionsgeschwindigkeit nicht beliebig gesteigert werden kann.

Fir ein Reaktionssystem mit limitierenden inneren Transportprozessen (Heoe —> 0) gilt, dass die
Erhthung der chemisch méglichen Reaktionsgeschwindigkeit formal unbegrenzt in eine hohere effektive
Reaktionsgeschwindigkeit umgesetzt werden kann (Mackenzie et al., 2005¢c). Das heisst, bei einem
hohen &uBeren Wirkungsgrad bzw. vergleichsweise schneller Filmdiffusion (#e4, — 1) ist es sinnvoll, die
chemisch bestimmte Reaktionsgeschwindigkeit im Porenvolumen des Katalysators zu erhihen. Ein ge-
eignetes Mittel zur Steigerung der Reaktionsgeschwindigkeit im Porenvolumen kéinnte die Anhebung der
HKW-Konzentration mit Hilfe van Sorption sein. Auf diese Weise kéinnte durch Kopplung von Sorption und

Reaktion die Reinigungseffizienz einer Grundwasserbehandlungsanlage verbessert werden,

2:.2.3 Palladiumkatalysatoren im Feldversuch

Pd-Katalysatoren wurden in Feldversuchen zur Grundwasserreinigung mit wechselndem Erfolg
angewandt. Die Verlagerung der katalytischen Hydrodehalogenierung von der Wasser- in die Gasphase
ist eine in Feldversuchen erfolgreich erprobte Technologie und wird in Kap. 2.3.1 und bei Kopinke et al.
(2003h) ausfiihrlich dargestellt.

Die Zerstdrung von gelosten HKW in der Wasserphase wird stark durch die Zusammensetzung des
Grundwassers bestimmt. In vielen Grundwissern sind Katalysatorgifte wie organische Sulfide, H,S oder
Sulfite gelést, die zur Desaktivierung des Katalysators filhren (Siantar et al., 1996: Mackenzie et al.,
2000, Korte et al., 2000). Am Standort Bitterfeld war der Einsatz eines auf Zeolith getrdgerten Pd-
Katalysators erfolglos. Das Palladium wurde durch im Grundwasser gelste Katalysatorgifte schnell und
irreversibel vergiftet (Schiith & Kummer, 2003).
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Ein weiteres Prablem ist die biologische und abiotische Belaghildung auf dem Katalysator (Fouling und
Scaling). Korte et al. (2000) setzten an zwei Standorten in den USA palladisiertes Eisen (Pd/Fel zur
Behandlung von Trichlorethen-haltigen Grundwéssern ein. Die erreichte Reinigungsleistung war iber
mehrere Tage ausreichend, bis sie wegen der Bildung eines Biofilms auf dem Katalysator nachlieB. Wahr-
scheinlich wurde der durch Eisenkorrosion freigesetzte Wasserstoff durch sulfatreduzierende Mikro-
organismen unter Bildung des Katalysatorgiftes H,S verwertet. Der Betrieb des Pd/Fe-Katalysators
kannte nur {ber eine langere Zeit aufrechterhalten werden, wenn das Sulfat aufwendig in einer Anionen-
austauschersaule vor dem Katalysator aus dem Grundwasser entfernt wurde. Ein 8hnlicher Vergiftungs-
effekc wurde von Kopinke et al. (2002a) nach der Zudosierung von gasférmigem Wasserstoff in den

sulfathaltigen Grundwasseranstrom eines Pd-Katalysators am Standort Bitterfeld beschrieben.

In den von McNab et al. (2000) durchgefiihrten Feldversuchen an einem Standort nahe San Francisco
wurde der erforderliche Wasserstoff von einer Elektrolysezelle mit Graphitelektroden bereitgestellt (zu-
gehdrige Laborversuche in McNab & Ruiz, 1998). Bei der Elektrolyse wurde unvermeidlich auch eine
stochiometrische Menge Sauerstoff freigesetzt. Nachteilig daran ist, dass die parasitdre Reduktion des
Sauerstoffs am Pd den H.-Verbrauch erhtht und die Katalysatoraktivitdt in Bezug auf die Dehalo-
genierung senkt (Lowry & Reinhard, 2001). Kern des Verfahrens war die Anreicherung des Grund-
wassers mit den Gasen und die Dechlorierung der geldsten CKW an einem Pd/Al,0,-Katalysator. Jedoch
traten bereits nach 50h Betriebsdauer nicht tolerierbare Desaktivierungserscheinungen auf.
Anscheinend kiinnen im Grundwasser geliste hohe Salzfrachten wie Bicarbonat die katalytische Aktivitdt
des Palladiums beeintréchtigen (Lowry & Reinhard, 2000). Die Katalysatoraktivitdt kannte durch Spiilung
des Reaktors {iber 50 h mit deionisiertem Wasser wieder hergestellt werden. Ausserdem erwies sich
gine Beliiftung des Katalysators als niitzlich. Bei Einhaltung der (sehr langen) Regenerationsphasen
konnte eine ausreichende Reinigungsleistung der Anlage {iber ein Jahr aufrecht erhalten werden. Die im
Feldversuch von McNab et al. (2000) erreichte Katalysatoraktivitdt fir Trichlorethen mit einem Wert

von 4, =~ 0,1 Lg" min" ist jedoch als sehr gering einzuschétzen.

Die Feldanwendungen eines Pd-Katalysators mit Zeolithtréger werden in Schiith et al. (2004) be-
schrieben. An den Standorten Backnang und Denkendorf (nahe Stuttgart) wurden CKW-haltige Grund-
wasser geftrdert und die geldsten CKW katalytisch am Pd-Kontakt dechloriert. An beiden Standorten
war das Grundwasser frei von unpolaren schwefelhaltigen Katalysatorgiften. Die gelisten ionischen
Katalysatorgifte (insbesondere Hydrogensulfit) soliten durch Trégerung des Pd auf einem sehr hydro-
phaben Zeolithen vam Pd ferngehalten werden. Die ionischen Verbindungen kinnen nur schwer in die

hydrophaben Poren der Zealithen eindringen, wodurch das in den Poren befindliche Pd geschiitzt wird. In
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Laborversuchen hatten sich die besonders hydrophoben, synthetischen Zeolithe vom Typ Y200 als ge-
eignet erwiesen (Schiith et al., 2000). An den Standorten Backnang und Denkendorf war der Ab-
reinigungsgrad am Pd/Zeolith-Katalysator stabil und ausreichend, wenn der Reaktor zur Abtdtung von
Mikroorganismen regelmaBig mit H,0, gespiilt wurde. Schad et al. (2003) berichten, dass mit diesem
Verfahren am Standort Denkendorf cis-Dichlorethen und Trichlorethen mit spezifischen Pd-Aktivitéten
von ca. 0,05Lg" min" umgesetzt werden konnten. Mackenzie et al. (2005¢c) zeigten, dass die
Aktivitétswerte eines handelsiiblichen Pd/Al,0,-Katalysators unter Laborbedingungen um bis zu vier
GraBenordnungen héher sein konnen (cis-Dichlorethen: 4, ~ 500 L g™ min™). Wahrscheinlich sind starke
Transportwidersténde der Grund fiir die langsame Reaktion am Pd/Zeolith-Katalysator. Ein Hinweis
darauf sind die praktisch identischen Reaktionsgeschwindigkeiten von prinzipiell unterschiedlich reaktiven

Substanzen.

2.2.4 Interaktion von Sorption und Reaktion

Eine Grundbedingung fir Katalyse ist der Kontakt zwischen Reaktand(en) und der Aktivkomponente des
Katalysators. Im Allgemeinen wird die Katalytische Hydrodehalogenierung von halogenorganischen
Verbindungen an Pd mit einem Langmuir-Hinshelwood-Ansatz beschrieben (siche Kap. 2.2.1). Wasser-
stoff wird vom Pd absorbiert, aktiviert und reagiert anschlieBend mit dem am Pd adsorbierten HKW. In
Batchexperimenten hat Pd groBes Potenzial zur Detoxifizierung von HKW-belasteten Wissern gezeigt
(z.B. Schreier & Reinhard, 1995). Die Beispiele der Feldanwendungen in Kap. 2.2.3 zeigen, dass Pd-
Katalysatoren unter realen Grundwasserbedingungen eingesetzt werden kinnen, wobei allerdings
lediglich geringe spezifische Pd-Aktivitdten erreicht wurden. Bisher wurde keine prinzipielle Strategie
gefunden, die Effizienz von Pd-Katalysatoren zur Reinigung von HKW-belasteten Wassern auf ein
lohnendes Niveau zu erhdhen. In der vorliegenden Arbeit soll ein Konzept zur Steigerung der Effizienz von

Pd-Katalysataren vorgestellt werden.

Bei der Behandlung von halogenorganisch belasteten Wassern wurden bisher als Katalysatortréger
neben Fe” vor allem Oxide wie y-Al,0, und im geringeren MaBe Aktivkohle eingesetzt. Ein Vorteil von
Aktivkohle als Katalysatortréger ist die Maglichkeit zur einfachen Riickgewinnung der Aktivkomponente
Pd durch Verbrennung der Aktivkohle (Gurrath et al., 2000). Auer et al. (1998) geben einen Uberblick
tiber den Stand des industriellen Einsatzes von Aktivkohle als Tragermaterial von Edelmetallkatalysatoren.
Wahrend die Oberflacheneigenschaften von y-AlLO; durch die Mineralstruktur und die Calcinierungs-

temperatur vorgegeben sind, konnen die Eigenschaften der Aktivkohleoberfliche durch Anoxidation
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(Erzeugung van sauren funktionellen Gruppen) oder durch Erhitzen unter Inertatmosphédre (Verstérkung

der basischen Eigenschaften) madifiziert werden (Barton et al., 1997; Figueiredo et al., 1999).

Beide Tragermaterialien, Aktivkohle und y-ALQ,, zeigen sehr unterschiedliche Sorptionseigenschaften fiir
HKW. Die Sorption von HKW an der /Aydrgpfoben Aktivkohle kann sehr stark sein, wahrend die
Sorptionsaffinitdt von HKW am Aydrophien v-Al,04 als vernachldssigbar einzustufen ist (Schwarzenbach
et al., 1993). Fir eine schnelle Hydrodehalogenierung am Pd ist die Sorption der halogenorganischen
Verbindung am Katalysatortrdger nicht notwendige Vorraussetzung. Dies zeigen die hohen spezifischen
Pd-Aktivitaten, die fiir bestimmte HKW, wie z.B. cis-Dichlorethen, mit Pd auf y-Al,0, (Pd/Al,0;) erreicht

werden kdnnen.

Bisherige Lehrmeinung ist laut Baerns et al. (1987) oder Levenspiel (1972), dass die Sorption von
Eduktmolekiilen am Tragermaterial eine “schiitzende" Wirkung vor der Reaktion an der Aktivkomponente
haben kann. So kiinnte ein sorptionsaktiver Katalysator wie Pd auf Aktivkohle (Pd/AK) die Konzentration
eines betrachteten Edukts im Wasser und damit die Kontaktwahrscheinlichkeit mit der Aktivkomponente
Pd verringern. Die HKW kdnnten durch Sorption am Trégermaterial der Reaktion entzogen werden.
Weniger verbreitet ist der Gedanke, dass Sorption am Trégermaterial die Reaktion an der
Aktivkomponente firdern kdnnte. Durch Sarptian am Tragermaterial lieBen sich Reaktanden in unmittel-
barer Nahe zum Pd aufkanzentrieren. Die hthere Eduktkonzentration kiinnte zu einem stérkeren Zustrom
von mobien Reaktanden an das Pd fiihren. Dadurch kiinnte die Reaktionsgeschwindigkeit erhéiht werden.
Es wiére bereits ein groBer verfahrenstechnischer Vorteil, wenn die Reaktion durch die Sorption am
Tréger nicht allzu stark gebremst wiirde, denn durch Sorption kann die Verweilzeit einer Substanz in
einer durchflossenen Reaktionszone drastisch verlangert werden. Dieser Retardierungseffekt kénnte fir

ginen effizienteren Abbau insbesondere von langsam reagierenden HKW ausgenutzt werden.

Der wesentliche Prozess, der die Mabilitt von sorbierten Reaktanden bestimmt, ist der Transport der
Eduktmolekiile im Intrapartikelvolumen des porgsen Katalysatorpartikels. In der Literatur werden ver-
schiedene Modelle zur Beschreibung des Transportes von HKW im Intrapartikelvolumen van Aktivkohlen
diskutiert. Satelo et al. (2002a) beriicksichtigen in ihren Modellen die freie Diffusion im gefiillten Paren-
volumen oder die Diffusion im adsorbierten Zustand auf der Aktivkohleoberfliche (Oberflichendiffusian].
Die einfachsten Modellvorstellungen sind, dass entweder die Konzentration des Sorptivs an der Ober-
flache nahe Null ist und fiir den Transport allein die Diffusion in der Fliissigphase verantwortlich ist, oder
dass der Transport génzlich im adsorbierten Zustand durch Oberflichendiffusion verlduft und die

Konzentration in der Flissigphase nahe Null ist.
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Von Kodama et al. (1992) wurden in Batchexperimenten die Adsorption von 1,1,2-Trichlor-1,2,2-Tri-
fluorethan (Freon 113) an granulérer Aktivkohle untersucht. Zur Auswertung passten die Autoren die
beiden Modelle der freien Diffusion im Porenvolumen und der Oberflichendiffusion an die gemessene
Adsorptionskinetik an. Wurde die effektive Porendiffusion allein der Diffusion in der Fliissigphase zu-
geschrieben, musste der berechnete Diffusionskoeffizient unabhéingig von der Beladung und der Inter-
aktion von Sorptiv und Sorptionsmittel (Sorptionsstarke) sein. Um den Transport des Freons 113 mit
dem Modell der alleinigen Oberflichendiffusion sinnvell zu modellieren, musste der angenommene
(Oberfléchen-) Diffusionskoeffizient mit der Beladung der Aktivkohle steigen und mit der Sorptionsstarke

sinken.

Um die Beitrédge beider Transportvorgénge auf die Adsorptionskinetik voneinander abzugrenzen, filhrten
Sotelo et al. (2002b) Batchversuche zur Adsorption von 2-Chlor-Biphenyl (PCB-1) und 2,2,5,5-Tetra-
chlor-Biphenyl (PCB-52) an Aktivkohle durch. Von PCB-1 ist ausschlieBlich Physisorption an Aktivkohle
bekannt, wahrenddessen fir PCB-52 hauptséchlich Chemisorption an Aktivkohle vermutet wird. Als
Konsequenz der unterschiedlichen Sorptionsmechanismen ist die Sorptionskapazitit der Aktivkohle
gegentiber PCB-1 erheblich gréBer (Adsorption in mehreren Schichten) als fiir PCB-52 (Adsorption nur
als "Monolayer"). Zudem ist laut der Autoren die Sorptionsstirke (als Sorptionsenthalpie) des chemi-
sorbierten PCB-52 erheblich gréiBer als die des physisorbierten PCB-1. Beide Substanzen haben
praktisch den gleichen Diffusionskoeffizienten in Wasser. Das heiBt, die freie Diffusion im wassergefillten
Parenvolumen ist fiir beide Substanzen gleich. Dennoch ist der effektive Diffusionskoeffizient von PCB-1
2wei GroBenordnungen haher als von PCB-52. Als Erklarung vermuten die Autoren, dass der Beitrag der
Oberflachendiffusion zur effektiven Parendiffusion von PCB-1 drastisch gréBer ist als von PCB-52. Die
effektive Porendiffusion von PCB-1 erfolgt demzufolge hauptséchlich durch Oberflachendiffusion, wohin-

gegen die effektive Porendiffusion von PCB-52 vorrangig auf der freien Diffusion im Parenvolumen beruht.

Nach Shindler et al. (2001) laufen fiir HKW an Pd/AK-Katalysatoren die freie Diffusion im Porenvolumen
und die Oberflachendiffusion parallel ab. Die konzertierte Diffusion im Porenvolumen wnd auf der Aktiv-
kohleoberfléche kdnnte eine ausreichende Mobilitét der HKW-Molekiile fiir eine effiziente Reaktion an der
Aktivkomponente Pd gewahrleisten. Bisher wurde die zielgerichtete Nutzung der Sorption von HKW an
das Tragermaterial von Pd-Katalysatoren zur Optimierung von Hlydr‘udehalogenierungsreaktionen in der

Umwelttechnik wenig untersucht.

In einem Review zur katalytischen Zerstorung von Wasserkontaminanten zitieren Matatov-Meytal &
Sheintuch (1998) mehrere Arbeiten, die zur Reinigung von Abwéssern die Sorption der Schadstoffe an

Aktivkohle nutzen und die beladene Aktivkahle katalytisch regenerieren. Die Dotierung von Aktivkohle mit
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Metalloxiden (Matatov-Meytal et al., 1993; Sheintuch & Matatov-Meytal, 1999) oder mit Pd (Matatov-
Meytal & Sheintuch, 2000) ermdglicht die katalytische Verbrennung der sorbierten HKW, ohne dass die
Aktivkohle selbst zerstdrt wird. Grund dafiir ist die bei der katalytischen Verbrennung bendtigte ver-
haltnisméBig niedrige Temperatur von 200...350°C. Im Vergleich dazu erfordert die konventionelle
thermische Regeneration von Aktivkohle Temperaturen von 800...850°C. Die Nassoxidation der
organischen Bestandteile eines Abwassers aus der Textil- und Bleichindustrie mit geldstem Sauerstoff
(4, = 2,69 MPa; 7= 200°C) war an einem auf Aktivkohle getrégerten Cu-Katalysator auf Grund
dessen Scrptionseigenschaften signifikant schneller als an einem Cu/y-Al,0,-Katalysator (Hu et al.,
1999). In einer aktuellen Publikation der Arbeitsgruppe (Georgi & Kopinke, 2004) werden die
Geschwindigkeiten der homogenen und der heterogenen Oxidation von Methyl-tert-Butylether (MTBE)
und Trichlorethen (TCE) verglichen. Das homogene Fentonsystem diente als Referenz fiir die Oxidation
der beiden Substanzen ohne Sorptionseinfluss. In einer H,0,/Aktivkohle-Suspension war bei einem pH-
Wert von 3 im Vergleich zum homogenen Fentonsystem die Oxidation des stérker an Aktivkohle
sorbierenden TCE langsamer als die Oxidation des schwécher sorbierenden MTBE. In diesem Falle wirkt
die Sorption der Reaktion entgegen. Obwohl die OH<-Radikale an der Aktivkohle in unmittelbarer Néhe
zum sorbierten Stoffanteil erzeugt wurden, war dieser wenig reaktiv — die sorbierten Anteile des MTBE
und TCE werden im Porengefiige der Aktivkohle vor der Reaktion mit den OH<-Radikalen geschiitzt. Die
Autoren erkldrten diesen Befund mit der zu kurzen Lebenszeit der an der Aktivkohle erzeugten OHe-
Radikale.

Auch zur Optimierung von reduktiven Dechlorierungsreaktionen wurde das Kanzept der Interaktion von
Sorption und Reaktion vereinzelt aufgegriffen. Alessi & Li (2001) benetzten Fe-Partikel mit kationischen
Tensiden. Je nach Ldnge der in die wassrige Bulkphase hineinragenden hydrophoben Kohlenwasserstoff-
ketten erhiihte sich die Dechlorierungsgeschwindigkeit von Tri- und Tetrachlorethen im Batchversuch um
tensidabhéngige Faktoren von 4 bis 19. Die Autoren erkidren diesen Effekt mit einer Aufkonzentrierung
der CKW in unmittelbarer Néhe zur Eisenoberfldche, indem langere Alkylketten die Admizellbildung und
damit die Sorption der CKW verbessern. Die angegebenen Geschwindigkeitskonstanten sind aber mit
giner Streuung von his zu 700 % behaftet. Zwischen Aufkonzentrierung und Reaktionsbeschleunigung
konnte kein schliissiger quantitativer Bezug aufgebaut werden. So ist der positive Einfluss der Aufkonzen-
trierung von CKW in unmittelbarer N&he zum Eisen belegt, die Arbeit bleibt jedoch auf einem gualitativen

Niveau.

In einer Arbeit iber die Dechlorierung von Tetrachlorethen (PCE) an Fe® auf Tensid-modifizierten

Zeolithen machen Zhang et al. (2002) deutfich, dass der am modifizierten Zealith sorbierte PCE-Anteil
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der Reaktion am Fe” zur Verfiigung steht. Die PCE-Konzentrationen im Ablauf einer Séule mit dem Tensid-
modifizierten bzw. sorptionsaktiven Zeolith waren deutlich kleiner als im Ablauf einer Séule mit Zeolith
ohne Tensid als Fe’-Tragermaterial. In diesem Fall zeigt das Wechselspiel zwischen Sorption am Trager-
material und Reaktion an der Aktivkomponente synergistische Wirkung. Je nach Zuflussrate beziffern die
Autoren chne verstérkte Sorption, d.h. ohne Modifikation des Zealithen mit Tensid, eine drei- bis neun-
fach hihere PCE-Ablaufkonzentration. Dieser Befund wird mit Verweis auf Weber et al. (1996) inter-
pretiert, dass die Dechlorierung von PCE an Fe” eine Oberfidchenreaktion ist, die zwischen Edukt-
molekilen und Eisen engen Kontakt bendtigt (vergleichbar einer Dehalogenierungsreaktion an einem Pd-
Katalysator). Zhang et al. (2002) fihren zur Erkldrung der schnelleren Dechlorierungsreaktion am

tensidmodifizierten Katalysator zwei Thesen auf.

1. Die am metallischen Eisen adsorbierten Tensidmolekiile wirken als hydrophobe Mikrophasen, in
denen das PCE direkt an der Oberfliche des Eisens aufkanzentriert wird.

2. Die am Zeolith adsorbierten Tensidmolekille erhéhen die PCE-Konzentration in unmittelbarer
Nahe zum reaktiven Fe’. Die erhihte PCE-Konzentration am Trégermaterial filhrt zu einem
starkeren diffusiven Zustrom von PCE an das Eisen. Im Regelfall ist die Reaktionsgeschwindigkeit

abhéngig von der Konzentration der zugefiihrten Eduktmoalekiile.

Im Unterschied zum metallischen Eisen kann an Edelmetallkatalysatoren ein sehr breites Spektrum der
halogenorganischen Verbindungen bereits bei Umgebungstemperatur effizient und vollsténdig dehalo-
geniert werden. Die Energieeffizienz dieser Verfahren ist hoch, da weder Reaktionsmedium noch
Katalysator beheizt werden missen. Das ermdglicht die simultane Adsorption van HKW an Aktivkohle als
Pd-Tréger und die kontinuierliche Zerstéirung der sorbierten Schadstoffe am Pd, ohne die Wasserphase
verlassen zu miissen. Die Schadstoffe werden durch Sorption aus dem Wasser entfernt und katalytisch
am Pd zerstort. Durch die katalytische Reaktion wird das Sorptionsmittel Aktivkohle regeneriert,

wodurch neue HKW adsorbieren kénnen.

Kovenkliogiu et al. [1992) stellten unseres Wissens zum ersten Mal die Sarption von CKW an Aktivkohle
als Pd-Tréger zur Optimierung der katalytischen Hydrodehalogenierung in Abwéssern vor. Die
Dechlorierung von 1,1,2-Trichlorethan war an einem Pd/AK-Katalysator schneller als an einem Pd/ALQ,-
Katalysator. Uber diesen Befund zeigten sich die Autoren iberrascht, hatten sie doch den gegenteiligen
Effekt erwartet. Als Fazit postulierten sie, dass der positive Effekt der Sorption umso griBer ist, je
geringer die CKW-Ausgangskonzentrationen im Wasser und desto hoher die Sorptionsaffinitét der CKW

an der Aktivkohle sind. Die Idee von der Nutzung der Sorptionseigenschaften von Aktivkohle als Pd-Trdger
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zur verbesserten Behandlung von Abwasser wurde durch zwei US-Patente gesichert (Balko et al., 1993;
Kovenklioglu et al., 1993).

Perrone et al. (1937) diskutierten, aob der an Aktivkohle sorbierte Anteil von Trichlorethen (TCE) der
Reaktion am Pd zur Verfigung steht. Als erstes beluden die Autoren einen Pd/AK-Katalysator mit gas-
formigem TCE und verbrachten den Katalysator anschlieBend in eine Reaktionsldsung. Im Vergleich zur
langsamen Desorption des TCE von der Aktivkohle in das Wasser erfolgte die Dechlorierungsreaktion
erheblich schneller. Auf diese Weise erbrachten die Autoren den Nachweis, dass der an der Aktivkohle
sorhierte Stoffanteil der katalytischen Hydrodehalogenierung am Pd zur Verfiigung steht. Abb. 2.2-4
stellt schematisch die unterschiedlichen Wechselwirkungen zwischen Sorption und Reaktion von HKW an

einem Pd/AK-Katalysator dar.

Transport von der

Bulkphase @—Cl
»’l “4
Cl
: = Dberflachendiffusion

- Poren-
* : ~ /@>—;m’% filllung

‘4

Sorption an der Aktivkomponente

Abb. 2.2-4;:  Schematische Darstellung von unterschiedlichen Wechselwirkungen zwischen Sorption
und Reaktion an einem Pd/AK-Katalysator

Das Zusammenspiel von Sorption und Reaktion versagt jedach bei der Hydrodechlorierung von 1,2,3,4-
Tetrachlor-Dibenzo-Dioxin (TeCDD) (Ukisu & Miyadera, 2004). Wéhrend die Dechlorierung des TeCDD
(im Losungsmittel 2-Propanol als H-Donator) am Pd/Al,0,-Katalysator vollsténdig verlief, wurden in
einem Vergleichsversuch an einem Pd/AK-Katalysator anteilm&Big bedeutsame Mengen an teilchlorierten
Produkten gefunden. Die Reaktion von TeCDD am Pd/AK-Katalysator verlangsamte sich nach einer
anfangs schnellen Phase und erreichte geringere Umsatzgrade als am Pd/Al,0,-Katalysator. Die Autoren
zogen das Fazit, dass durch die starke Sorption des extrem hydrophoben TeCDD (log Agy recon = B.6) an
der Aktivkohle Transportwiderstande so bedeutend werden, dass die Reaktion fast zum Stillstand kommt.
Das impliziert eine mobile, verfiigbare und eine festgelegte, der Reaktion nicht zugéngliche Fraktion des

adsorbierten TeCDD. Anscheinend eignet sich das Konzept der Interaktion von Sorption und Reaktion an
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Pd/AK-Katalysatoren nicht fir HKW mit extrem geringer (ohne Sorption kein Effekt) oder extrem hoher
Sorptionsaffinitat zur Aktivkohle (Festlegung des HKW durch Sorption).

Die Aufflihrung der unterschiedlichen chemischen Reaktionen zeigt, dass es mit Hilfe von theoretischen
Uberlegungen nur schwer miglich ist, den Finfluss der Sorption an Aktivkohle auf das Reaktions-
geschehen vorherzusagen. Einflussfaktoren, wie die Mobilitat der sorbierten Stoffe, Entfernung zwischen
Sorptions- und Reaktionsort und, wie im aufgefiihrten Fall der OHe—Radikale, auch die Lebensdauer
reaktiver Spezies scheinen das Zusammenspiel von Sarption und Reaktion wesentlich zu beeinflussen. Fiir
ein besseres Versténdnis ist es notwendig, weitere fiir die Umwelttechnik relevante Reaktionen tiefer zu
untersuchen. Dazu wurden Batchversuche mit Pd/Al,O;- und Pd/AK-Katalysatoren durchgefihrt und der
Einfluss von verschiedenen Reaktionsbedingungen untersucht (Kap. 4.1.1ff). Ein Gemisch aus unter-
schiedlich stark sorbierenden Halogenverbindungen wurde an verschiedenen Katalysatoren umgesetzt,
die Reaktionskinetik aufgezeichnet und der Einfluss von Sorptionseffekten ermittelt (Kap. 4.1.4). In
Kap. 4.1.5 sind vergleichende Saulenversuche mit Pd/AlLO,- und Pd/AK-Katalysator beschrieben, in

denen der Einfluss der Sorption auf die Reinigungseffizienz eines HKW-haltigen Wassers untersucht wird.

2.2.5 Mit Silikondl imprégniertes y-Al,0, als Trégermaterial

Die Absorption eines Sorptivs in ein amorphes Polymer kann als Verteilung einer Substanz zwischen zwei
Phasen betrachtet werden (Pauly, 1989). Ein wesentliches Merkmal der Absorption von hydrophoben
Verbindungen in Silikon (Polydimethylsiloxan, PDMS) ist die freie Verteilung der Sorptive im
Polymervolumen. Ein Vorteil von Sorbenzien wie PDMS ist, dass es in diesen unpordsen Polymeren keine
favorisierten Sorptionsplatze gibt, um die die Sorptive konkurrieren kénnen. So treten im Gegensatz zur
Aktivkohle oder anderen porgsen Sorbenzien die oft unerwiinschten Phénomene der Konkurrenzsorption

in unpordsen Polymeren nicht auf.

Fir HKW und andere "kleine" Molekile gilt im Bereich von geringen Beladungsgraden (sonst Quelleffekte)
das Henry'sche Gesetz, nach dem die Konzentrationen der im Polymer gelosten Sorptive proportional
ihren Dampfdriicken oder Konzentrationen im Wasser sind (Kirchheim, 1998). Das Henry'sche Gesetz
gilt bei Verteilungsprozessen (Partitioning) fiir Einzelsubstanzen wie auch fiir Gemische mehrerer HKW.
Aus diesem Grund kdnnen die Konzentrationsverhaltnisse von HKW-Gemischen im Silikon verhltnismaBig
leicht bestimmt werden. Geargi (1998) fiihrt aus, dass der Verteilungskoeffizient A einer hydrophaben
Substanz zwischen einem hydrophoben Polymer und Wasser proportional dem Oktanol-Wasser-

Verteilungskoeffizienten 4G, ist: & ~ A, Kohler (2000) maB bei Sorptionsexperimenten mit festem
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Silikon (PDMS SE 30, General Electric Plastics GmbH, Riisselsheim) fiir Benzol und Chlorbenzol

Sorptionskoeffizienten, die in der GrdBenordnung des Aq,, -Wertes lagen.

Absorbierte Molekiile kénnen in PDMS dreidimensional diffundieren. Von Chandak et al. (1998) werden
fiir Trichlorethen und 1,1,2-Trichlorethan in Silikon (PDMS Type 615, General Electric Plastics)
Diffusionskoeffizienten von 1,4 bzw. 3,2-10%cm’s" angegeben (7= 25°C). Ahnliche Diffusions-
koeffizienten fiir Chloroform und Tetrachlormethan in Silikon (PDMS RTV 615, General Electric Plastics)
finden sich bei Blume (19391). Je nach Beladungsgrad einer Silikanmembran variieren die Diffusions-
koeffizienten fiir Chloroform zwischen 0,5 und 3,8-10°® cms™ sowie fiir Tetrachlormethan zwischen 0,2
und 0,610 cm®" (7= 40°C). Messungen von Kohler (2000) ergaben fiir Benzal und Chlorbenzol
Diffusionskoeffizienten von 2,6 bzw. 2,2-10® cm?®™ (PDMS SE30, General Electric Plastics; 7= 26°C).
Die Diffusionskoeffizienten von Benzol und Chlorbenzal in Silikon betragen in etwa 1/4 des Wertes wie im
Diffusionsmedium Wasser (Jh.,, = 10,2-10%cm®s™; Oy = 8,7-10% cm? ™", Pauly, 1989). Der
relativ geringe Unterschied zwischen den Diffusionskoeffizienten in beiden Diffusionsmedien zeigt die hohe
Beweglichkeit der Polymersegmente des Silikons. Im Falle von Wasserstoff setzt PDMS der Diffusion
(O, = 67-10%cm®s"; T=25°C) nahezu den gleichen Widerstand entgegen wie Wasser
(O, = 58-10% cm® s"; 7= 20°C; Daten aus Pauly, 1989).

Die Kombination einer groBen Lislichkeit eines Sorptivs im Polymer (Anreicherung) mit einer hohen
Diffusivitdt der absorbierten Molekiile (Beweglichkeit) fiihrt zu einer starken Durchlassigkeit dieser Ver-
bindung durch eine Polymermembran (Permeabilitét). Mit Hilfe einer Silikonmembran kann der Pd/Al,0,-
Katalysator mit hydrophoben Eigenschaften ausgestattet werden, indem die hydrophile Oberfliche des
v-Al,O, durch Benetzung mit Silikondl hydrophobiert wird. Im Gegensatz zum y-AlL,O, ist Silikon zur
Sorption von HKW gut geeignet. Zudem ist die Permeabilitét einer Silikonmembran fir HKW und H, groB.

Durch diese Eigenschaften erscheint Silikan zur Modifikation van hydrophilen Pd-Katalysatoren geeignet.

Bereits heute werden die je nach Polymer unterschiedlichen selektiven Permeabilitéten zur Trennung van
Substanzgemischen eingesetzt. Durch ihre hydrophoben Eigenschaften eignen sich Silikonmembranen
besonders zur Abtrennung von unpolaren Stoffen aus Wasser (Yeom et al., 1999). In der Umwelttechnik
findet inzwischen die Nutzung der Permeabilitdt von Silikon fir HKW und andere nichtionische
Verbindungen und dessen Undurchldssigkeit fir ionische Verbindungen Einzug bei Entwicklungen von
innovativen Sanierungstechnologien wie Membranreaktoren. Kdhler (2000) nutzte Silikonmembranen mit
eingebetteten Pd-Clustern, wie sie auch von Fritsch et al. (2003) entwickelt wurden, mit dem Ziel, das
sensible, katalytisch aktive Pd in Wasser vor geldsten hydrophilen Katalysatorgiften wie Sulfit zu

schiitzen. Eine neuere Entwicklung ist die Optimierung der spezifischen Pd-Aktivitdt von membran-
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gestiitzten Pd-Katalysatoren durch die Kombination von zwei Membranschichten oder die Auswahl ge-
eigneter Membranmaterialien wie eine Mischung aus Polyvinylpyrrolidon (PVP) und Silikon (Bengston et
al., 2004),

Neu wdre der Aspekt, ein hydrophobes Polymer als Sorptionsmittel zur Retardierung und Auf-
konzentrierung von stark verdiinnten HKW aus einem Wasserstrom zum Zweck der Optimierung der
katalytischen Umsetzung zu nutzen. Ohne die Mobilitdt der HKW-Molekiile im stirkeren MaB einzu-
schréinken, kdnnen diese in unmittelbarer Nahe der katalytisch aktiven Zentren aufkonzentriert werden.
Fir diesen Zweck erscheint ein Film aus Silikondl aufgrund dessen Sorptionseigenschaften und der

erwarteten groBen Permeabilitét geeignet.

Nachteilig an diesem Verfahren sind wahrscheinlich verstarkte Transporteffekte am Katalysator, da die
Reaktanden und Produkte eine zusétzliche nicht durchmischbare (Silikon-) Schicht durchqueren miissen.
Zusdtzlich kénnte die im Vergleich zu Wasser geringere Aufnahmefihigkeit des Silikons von am Pd
gebildeten Halogenwasserstoffen deren schlechtere Desorption vom Pd bewirken. In seiner Dissertation
stellte Kghler (2000) bei der Dechlorierung von Chlorbenzol an in einem Silikonschlauch eingebetteten
Pd-Cluster eine vergleichsweise geringe spezifische Pd-Aktivitdt fest (A =17 Lg" min™), die
wahrscheinlich durch starke Transporteffekte und eine verminderte Desorption von HCl vom Pd

verursacht wurde.

Die Benetzung mit geringen Mengen Silikondl ist eine einfache Méglichkeit zur Imprégnierung eines
Pd/Al,0,-Katalysators mit einer PDMS-Membran. Der imprégnierte PDMS-Pd/Al,0,-Katalysatar
erscheint als elegantes Modellsystem zur Untersuchung der Interaktion von Sorption und Reaktion an
Pd-Katalysatoren. Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein Pd/Al,0,-Katalysator mit Silikondl impragniert
sowie Lage und Stérke des Silikonfilms eingehend untersucht (Kap. 4.1.3). Es wird anhand von Batch-
experimenten dargestellt, inwieweit die spezifische Pd-Aktivitit des Pd/Al,0,-Katalysatars ~ fiir
verschiedenen HKW durch die Aufkonzentrierung im Silikonfilm beeinflusst wird (Kap. 4.1.4). Dabei

wurde das Hauptaugenmerk auf die folgenden Fragen gerichtet:

1. Einfluss der Polaritét des Lsungsmittels am Pd auf die spezifische Pd-Aktivitdt und Selektivitat
des Katalysators (Kap. 4.1.1.4).

2. Abschétzung von Transporteffekten durch das Silikandl (Kap. 4.1.2.2).

3. Klérung, ob die Konzentration oder die thermodynamische Aktivitat der HKW im Losungsmittel

am Pd der wesentliche die Reaktionsgeschwindigkeit bestimmende Parameter ist (Kap. 4.1.4.3).
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2.3 Dehydrochlorierungsreaktionen zur Grundwasserreinigung

Leider ist Pd als Reduktionskatalysator empfindlich gegenliber Katalysatorgiften. Als Katalysatorgifte sind
neben Schwermetallionen wie Hg®* oder Pb®* vor allem H,S, organische Sulfide und ionische Schwefel-
verbindungen wie Sulfit zu nennen (z.B. Kéhler, 2000; Schiith et al., 2000; Kopinke et al., 2002a). Der
Schutz von Pd-Katalysatoren vor Katalysatorgiften ist von groBer praktischer Bedeutung. Aus diesem
Grund wurden am Standort Bitterfeld im Rahmen des vom BMBF finanzierten Forschungsprojekts SAFIRA
(Sanierungsforschung in regional kontaminierten Aquiferen) verschiedene Verfahren zum Schutz von Pd-
Katalysataren vor im Grundwasser gelésten Katalysatorgiften erprobt. Informationen zum Standort der
SAFIRA-Versuchsanlage in Bitterfeld geben Lampe et al. (1995) und WeiB et al. (2001). Die im SAFIRA-
Projekt erzielten detailierten Ergebnisse und deren Diskussion enthalten die Publikationen von Kopinke et
al. (2003a), Schiith & Kummer (2003) sowie WeiB et al. (2004).

Das zu behandelnde Bitterfelder Grundwasser enthélt reduzierte Schwefelverbindungen. Durch diese
Katalysatorgifte war die Standzeit von Pd-Katalysatoren gering. Der Katalysator ist zwar normalerweise
bis zu einem gewissen Grad durch eine Spiilung mit geldsten starken Oxidationsmitteln wie Natrium-
hypochlarit (NaCl0), Kaliumpermangenat (KMnO,) oder Wasserstoffperoxid (H,0,) regenerierbar, jedoch
waére er nach kurzer Zeit im Grundwasser erneut vergiftet. Als Fazit wurde deshalb der Einsatz von Pd-
Katalysatoren unter Bitterfelder Grundwasserbedingungen als problematisch eingeschétzt. Die wohl
effektivste und eleganteste Ldsung der Vergiftungsproblematik bestand darin, das Grundwasser und den

Katalysator réumlich zu trennen.

2.3.1 Kombinationsverfahren zur Behandlung CKW-haltiger Wasser

Das Konzept der raumlichen Trennung van Grundwasser und Katalysator hildet die Grundlage eines unter
der Leitung von Herrn Prof. Kopinke entwickelten und patentierten Kombinationsverfahrens (Kopinke et
al., 2001; Kopinke et al. 2002a, Kopinke et al. 2002b, Kopinke et al. 2003b). Bei der Konzeption des
neuen Verfahrens sollten die Katalysatorgifte, wie reduzierte Schwefelverbindungen, den Katalysator
nicht mehr erreichen. Durch die Verlagerung der katalytischen Schadstoffzerstérung in die Gasphase
kinnen die Katalysatorgifte vom Pd ferngehalten werden. Allerdings missen die halogenorganischen
Kontaminanten zur Zerstorung am Pd-Kontakt von der Wasserphase in die Gasphase tberfiihrt werden.
Dies erfordert den zusétzlichen Verfahrensschritt der Strippung der Schadstoffe aus dem Grundwasser

in einen Gasstrom.
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Die Strippung ist die eigentliche Reinigung des Grundwasser und der Katalysestufe vorgeschaltet. Um
das Grundwasser effektiv zu reinigen, ist eine méglichst vollsténdige Strippung aller HKW anzustreben.
Durch die Strippung im Vakuum werden die HKW (auf Massenstrombasis) im Strippgas um zwei bis drei
GraBenordnungen aufkonzentriert. Das schadstoffbeladene Strippgas kann effizient auf hohe Tempera-
turen geheizt werden und durchstromt einen Festbettreaktor mit Katalysatorschiittung. Die Temperatur
ist ein wirkungsvoller Steuerungsparameter der Reaktionsgeschwindigkeit. Bei Temperaturen von bis zu
400°C konnen die meisten HKW am Pd vollstindig dehalogeniert werden. Auch viele Substanzen wie
Dichlormethan, die in der Wasserphase extrem langsam reagieren, werden unter diesen drastischen
Bedingung effizient umgesetzt. Das notwendige Reaktorvolumen kann im Vergleich zu Reaktionen in der
Wasserphase sehr klein gehalten werden. Ein weiterer Vorteil ist, dass die Diffusionskoeffizienten von
HKW im Strippgas um 4 bis 5 GréBenordnungen griiBer sind als deren Diffusionskoeffizienten in Wasser
(Zhang & Pawlizyn 1993). Folglich sind bei diesem Verfahren hohe Reaktionsgeschwindigkeiten zu
erwarten, die wahrscheinlich kaum durch Transportprozesse limitiert werden. In Abb. 2.3-1 wird das

Kombinationsverfahren skizziert.

Strippgas (Kreislauffiihrung)

N
O/
: Pd/Al,0,
e (7= 100..400°C) =
= D Membran- i §
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i £ < 250 mbar ‘
\ |
kontaminiertes  NaOH N, gereinigtes H,
Grundwasser Grundwasser (g, < 5 Vol-4h)
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Wasservorbehandlung Valkuumstrippung Hydrodehalogenierung

Abb. 2.3-1:  Verfahrensskizze des vom UFZ entwickelten und patentierten Kombinationsverfahrens zur
Behandlung van HKW-kontaminierten Grundwissern

Die wichtigste Anforderung an ein zu entwickelndes Sanierungsverfahren ist der ausreichende und stabile
Reinigungsgrad. Es ist also wichtig, dass der Strippgrad aller relevanten Schadstoffe geniigend hoch ist.
Fir die Strippbarkeit einer Substanz ist deren Fliichtigkeit maBgeblich, Der Henrykoeffizient als das Ver-
héltnis der Gleichgewichtskonzentrationen eines Stoffes in der Gasphase und in der Wasserphase ist ein
MaB fiir die Flichtigkeit des Stoffes (K, = Cyas /' Gye). Das Beispiel eines Grundwassers aus der Region
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Bitterfeld von einem Standort in der Ortschaft Greppin zeigt, dass schwerfliichtige CKW fiir die Anwend-
barkeit von Strippverfahren ein Problem darstellen kinnen. Die Schadstoffzusammensetzung im

Greppiner Grundwasser ist in Tab. 2.3-1 dargestellt.

Tah. 2.3-1: CKW-Zusammensetzung eines Grundwassers am Standort Greppin (Raum Bitterfeld)

Konzentration Henrykoeffizient'™ Verbsilingeisiieint

Schadstoff ¢ ligbl KEC (] Dktzlaggl;(\;ias[szl]ar el
Chlorethen (VC) ] 2,3 1,38
cis-Dichlorethen (DCE) 20 0,17 1,86
Trichlorethen (TCE) 35 0,42 2,35
1,1,2,2-Tetrachlorethen (PCE) 15 0,70 3,40
1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) 80 0,014 2,39
Chlorbenzol (MCB) 1 0.13 2,84

M K ist das Verhéltnis der Gleichgewichtskanzentrationen eines Stoffes in der Gasphase und in der Wasserphase. Daten

nach Staudinger & Roberts (2001).
Kow st das Verhaltnis der Gleichgewichtskonzentrationen eines Stoffes in der Oktanolphase und in der Wasserphase.
Daten von Syracus Research Corp. (2004).
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Ungliicklicherweise ist der Hauptschadstoff im Greppiner Grundwasser das wenig flichtige 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (TeCA) mit einem Henrykoeffizient von 0,014, Eine einfache Betrachtung zeigt, dass, um
den eingeforderten ADX-(Rest-)Gehalt des vorbehandelten Grundwassers vor Einleitung in eine
biologische Behandlungsanlage von 3 mg L' einzuhalten, ein TeCA-Strippgrad von X, = 97 %

notwendig ist.

Die Strippung der HKW erfolgte mit einem Liqui-Cel Hohlfasermembranmodul der Firma Celgard Inc.
(Charlotte, USA) im Gegenstromverfahren. Die mit einer hydraphoben Membran ausgestatteten Stripp-
module wurden schon erfolgreich bei der Abscheidung des Benzininhaltsstoffes Methyl-tert-Butylether
(MTBE) aus Wasser eingesetzt (Keller & Bierwagen, 2001). Der theoretisch maximale Strippgrad

Asurion.mex k8NN Nach Gl. 2.3-1 berechnet werden (Kopinke et al. 2003a).
Ve P
Kewoomae = Ky - 22 - 20 (2.3-1)
s " ||/GW pScr‘ipu

Unter der Annahme einer unendlichen Anzahl von Trennstufen im Strippmodul kann mit Gl. 2.3-1 das

Strippverhéltnis V., /V,, vom Strippgasstrom (V) zum Grundwasserfluss (/) berechnet werden.

Gas

Um 1L Grundwasser mit dem notwendigen Strippgrad (X.,,) des TeCA (K, = 0,014) von 97 % zu

tripp
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reinigen, miissten nach Gl. 2.3-1 mindestens 69 L Strippgas eingesetzt werden Botriog = P Mt Loy
als Gasdruck des Strippgasstromes und g, als Atmospharendruck). Auch wenn im Vakuum gestrippt
wiirde (z.B. f,,, = 10 kPa), wére der notwendige Strippgasstrom unwirtschaftlich groB. Ein erhahter
Gasstrom zur Steigerung der Strippeffizienz wiirde die Kosten des Verfahrens weiter erhohen, da als
Strippgas technischer Stickstoff eingesetzt werden muss. Zusétzlich muss bei einem erhahten Gasstrom
der Reaktor vergroBert werden, um die erforderliche Verweildauer der Reaktanden einzuhalten. Eine zu
kurze verfiighare Reaktionszeit kann zu ungeniigenden Umsatzgraden fiihren. Angestrebt sind jedoch
kleine Reaktordimensionen. Um dieses Problem zu ldsen, wurde das Verfahren um einen Wasservor-

behandlungschritt erweitert,

2.3.2 Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Wasser

Die Wasservorbehandlungsstufe dient der Transformation der schwer fliichtigen Verbindung TeCA in die
flichtigere Verbindung Trichlorethen (TCE). In alkalischer Ldsung reagiert TeCA durch Hydrolyse
quantitativ zu TCE.

Dabei bildet TeCA im geschwindigkeitsbestimmenden Schritt mit einem Hydroxidion einen Ubergangs-
komplex, aus dem das TeCA sowohl ein Chlorid als auch ein Praton ahgibt (Dehydrochlarierung). Nach
Schwarzenbach et al. (1933) lduft die TeCA-Hydrolyse nach dem Mechanismus der B-Elimination ab, wie
erin Abh. 2.3-2 dargestellt ist.

\

Cl
< |
Cl >_(,: + HO"
Cl

H H

Abb. 2.3-2: Reaktionsmechanismus  der  Dehydrochlorierung  von  1,1,2,2-Tetrachlorethan
(Schwarzenbach et al., 1993)

In der Literatur finden sich zahlreiche Angaben zur Hydrolysegeschwindigkeit von TeCA in wassrigen
Ldsungen (vgl. auch Tab. 2.3-2). In Kap. 4.2.1.1 werden die relevanten Geschwindigkeitskonstanten aus
der Literatur aufgefiihrt. Generell schiieBt Rippen (1996) eine Hydrolyse im sauren Medium aus. Nach
Verschueren (1996) ist die Neutralreaktion (Wasser als nucleaphiles Agens) im alkalischen Medium
vernachldssigbar (Neutralreaktion: z,, = 148 d bei pH = 7). Die Angabe von z,, = 111 d bei pH = 7
und z,, = 1,1 d bei pH = 9 (Howard, 1990) macht deutlich, dass die Reaktionskinetik zweiter Ordnung

ist:
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_ Crn

o - (e, + k- Guge)-Cra 2.3-2)

mit 4 als der Geschwindigkeitskonstante der alkalischen Hydrolyse und 4 als der im Vergleich zu 4&

vernachldssigbaren Geschwindkeitskonstante der Neutralreaktion.

In das Geschwindigkeitsgesetz nach Gl. 2.3-2 gehen die Eduktkonzentrationen und nicht die thermo-
dynamischen Aktivitaten ein. Ublicherweise wird jedoch die Konzentration der Hydroxidionen aus dem
gemessenen pH-Wert berechnet, welcher ein MaB fiir die thermodynamische Aktivitdt der Hydronium-
ionen ist, die wiederum von.der lonenstérke der Lisung beeinflusst wird. Der durch unterschiedliche
lonenstarken verursachte Messfehler der Hydroxidionenkonzentration kdnnte nach Mabey & Mill (1978)
insbesondere im moderat alkalischen Bereich bis pH = 9 die Geschwindigkeitskonstante 4 beeinflussen.
Ein Hinweis auf die Richtigkeit dieser These kinnten die Batchexperimente von Joens et al. (1995] sein.
Die Autoren steigerten die Konzentration einer K,HPO,-Ldsung in vier Schritten von 10 auf 100 mM
(pH = 9,2...9,4) und stellten eine (geringe) schrittweise Reduzierung der Geschwindigkeitskonstanten
k von 1,14 auf 0,8B9M's’ (7= 30°C) fest. Haag & Mill (1988) fanden dagegen, dass die
Geschwindigkeitskonstanten in Sedimentsuspensionen mit hdheren lonenstérken und in homogenen
Losungen mit geringeren lonenstérken gleich waren. Auch eine (schwache) Adsorption von TeCA an ein
kohlenstoffarmes Sedimentmaterial hatte laut Haag & Mill die Geschwindigkeitskonstante 4 nicht
beeinflusst. Aus diesem Grund erschien den Autoren die Ubertragung der in synthetischen Wassern

ermittelten Geschwindigkeitskanstanten auf reale Grundwasserbedingungen mdglich.

Die Hydrolyse als partielle Dechlorierung ist als alleiniger Reinigungsschritt ungeeignet. Wird die
Hydrolyse der Strippanlange vorgeschaltet, wird das wenig flichtige TeCA (A, = 0,014) vor der
Strippung in das um den Faktor 30 fliichtigere TCE (K = 0,42) umgewandelt. Praktische Versuche am
Strippmodul bestétigten (Kopinke et al., 2003a; Kopinke et al., 2004a), dass TCE effektiv aus dem
Grundwasser in die Gasphase (iberfiihrt werden kann. Im Vergleich zum TeCA wird nach Gl. 2.3-1 fiir TCE

nur ca. 3 % der Strippgasmenge bendtigt, um den gleichen Strippgrad X, zu erreichen.

2.3.3 Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan an Aktivkahle

Die Hydrolyse von TeCA ist umso schneller, je alkalischer oder wérmer das Reaktionsmedium ist (Ngabe
et al., 1993; Pagan et al., 1998). Bei einem pH-Wert von 8,5 betrégt die Halbwertszeit mehr als 60 h
(Roberts et al., 1993). Diese Reaktionsgeschwindigkeit ist fiir eine technische Anwendung zu gering,

denn die ndtigen Reaktoren hatten unakzeptable Dimensionen. Um einen Umsatzgrad des TeCA von 97 %
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zu erreichen, wiirde bei einem pH-Wert von 8,5 pro 1 m* h" zu behandelnder Wasserstrom ein Reaktor-
volumen von mehr als 300 m® bendtigt. Eine Erwarmung des Wasserstroms wiirde einen extrem hohen
energetischen Aufwand bedeuten. Die Erhihung des pH-Wertes auf 10,5 wiirde hingegen die Halbwerts-

zeit des TeCA auf ca. 40 min verringern.

Leider hatte die starke Alkalisierung des gesamten Grundwassers auch gravierende Nachteile. Um den
pH-Wert auf 10,5 zu erhdhen, muss zusétzlich zur stéchiometrisch benétigten NaOH-Menge die Puffer-
kapazitét des Grundwassers Uberwunden werden, wodurch der NaOH-Verbrauch auf ein Vielfaches der
zur Reaktion erforderlichen Alkalimenge ansteigen kann. Zudem verursacht die Anhebung des pH-Werts
im geftrderten Greppiner Grundwasser unerwiinschte Ausfallungsreaktionen (z.B. Carbonate, Hydraoxide,
Sulfide).

Aktivkohlen bieten inshesondere fiir Halogenverbindungen wie TeCA, PCE oder auch Lindan hohe
Sorptionskapazitaten (Bembnowska et al., 2003). Das Grundwasser kinnte effektiv von TeCA durch
Sorption an Aktivkohle gereinigt werden. Wenn die Sorptionskapazitét der Aktivkohle erschopft ist, kann
sie keine weiteren Schadstoffe aufnehmen und muss durch neue Aktivkohle ersetzt oder regeneriert
werden. Aus wirtschaftlichen und Gkologischen Griinden ist die Regeneration der Aktivkohle dem
Austausch mit frischer Aktivkohle varzuziehen. Zur Regeneration der Aktivkohle wire es sinnvoll, wenn
das adsorbierte TeCA durch alkalische Hydrolyse in TCE umgesetzt werden kénnte. Ideal wére, wenn das
TeCA im adsorbierten Zustand ohne vorherige Desorption in die Bulkphase dechloriert werden kann.
Durch die simultane Durchfilhrung von Adsorption, Reaktion und Desarption wiirde der Aktivkohle-
adsorber als Festbettreaktor genutzt werden. Uber die Reaktorlange wiirde die Konzentration des TeCA
reaktionsbedingt absinken, wéhrend die Konzentration des Produktes TCE stichiometrisch ansteigen
wiirde. Mit der Verschiebung der Konzentrationsverteilung verindern sich die Sorptionsgleichgewichts-
punkte von TeCA und TCE an der Aktivkohle, wobei im Reaktorverlauf die Adsorption von TeCA und die
Desorption von TCE zunimmt. Das Grundwasser kinnte auf diese Weise vom TeCA gereinigt werden und

das desorbierte TCE gelangt zur Strippeinheit, wo es ebenfalls aus dem Wasserstrom werden wiirde.

Regeneration der Aktivkohle heisst im Folgenden abweichend von der iiblichen Bedeutung (Entfernung
miglichst vieler Sorbate von der Aktivkohle), die Umwandlung von adsorbiertem TeCA durch Hydrolyse in
TCE. Dieses wird dann kontinuierlich eluiert und gestrippt. Der Adsorber wird also standig im "CKW-

gesdttigten" Zustand betrieben.

Aus der Literatur sind keine Arbeiten zur Hydrolyse von HKW in Gegenwart von Aktivkohlen bekannt. In
den Kapiteln4.2.1.2 und 4.2.1.4 werden Batchversuche zur Hydrolyse von TeCA in Aktivkohle-
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suspensionen dargestellt. Die Frage nach der Reaktivitdt von adsorbiertem TeCA wird anhand von
Desorptionsversuchen beantwortet (Kap. 4.2.1.4). Ziel ist es, auf der einen Seite die exzellente
Reinigungsleistung der Aktivkohle auszunutzen und auf der anderen Seite die Verweildauer des TeCA im
Reaktor durch die starke Retardierung an der Aktivkohle zu erhdhen, um eine ausreichende Reaktionszeit

in kleinen Reaktoren bei moderaten pH-Werten zu ermdglichen.

Beim Transport von HKW durch ein Aktivkohlebett legen insbesondere die hydrophoben HKW pro Zeitab-
schnitt eine geringere Strecke als das Ldsungsmittel zuriick. Diese Riickhaltung einzelner Inhaltsstoffe
wird als Retardierung bezeichnet. Der Retardierungsfaktor gibt an, um welchen Faktor der betrachtete
Stoff langsamer als das Losungsmittel durch ein Schiittvolumen wandert. Die Prozesse, die hinter der
Retardierung stehen, sind unterschiedlicher Art und werden durch den Retardierungsfaktor summarisch
beschrieben. Der wesentliche Prozess, der zum Riickhalt einer Substanz beitrégt, ist die Sarption. Der
dimensionslose Retardierungsfaktor 4 in einem Festbett ergibt sich nach Schwarzenbach et al. (1993)
aus der Schiittdichte pgg, der durchstromten Matrix, deren Gesamtporositét &, und dem Verteilungs-

koeffizienten A; des Sarptivs:

A :14_@95&./@ (2.3-3)
ges

Im Regelfall kann der Sorptionskoeffizient A; von TeCA an Aktivkohle anhand der nichtlinearen Freundlich-
Isotherme berechnet werden und kann Werte von A, = ¢,/ G = 10° L kg™ erreichen. Folglich stellen
sich in durchflossenen Adsorberanlagen nach entsprechend langen Standzeiten hohe Beladungsgrade der
Aktivkohle ein. Zwar sinkt der Sorptionskoeffizient durch den nichtlinearen Verlauf der Adsorptions-
isotherme mit steigender Beladung der Aktivkohle normalerweise ab (Ismadju & Bhatia, 2001], dennoch
sind die in Aktivkohleadsorbern oder Festbettreaktoren erreichbaren Retardierungsfaktoren fiir
technische Anwendungen attraktiv (Wolborska & Pustelnik, 1996). Im ungilinstigsten Fall, d.h. bei voll-
standiger Ausnutzung der Sorptionskapazitdt, wirkt die beladene Aktivkohle wie ein organisches
Extraktionsmittel. So wirde bei einem Beladungsgrad der Aktivkohle von 40 Ma-% der Sorptions-
koeffizient von TeCA immer noch A;=0,4/0,003 Lkg' =130 L kg” betragen (TeCA-Ldslichkeit in
Wasser 5., = 0,003 kg L.

Die Verlingerung der Verweildauer einer Substanz in einem reaktiven System kann ein wesentlicher
Parameter zur Steigerung des im verfiigharen Reaktionsraum erzielten Umsatzgrades sein. Damit kdnnte
die Effizienz von Festbettreaktoren durch Sorption mdglicherweise drastisch gesteigert werden. Um

dieses technische Konzept als praxistaugliches Verfahren zu validieren, wurden S&ulenversuche durch-
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gefiihrt. Bei der kontinuierlichen Betriebsweise werden TeCA-haltige Lésung und Base der Séule simultan
zugespeist. Die Vor- und Nachteile dieser Betriebsweise, sowie die mit dieser Betriebsweise erreich-
baren Reaktoreffizienzen werden im Kap. 4.2.2.1 vorgestellt. Der Einfluss von Grundwasser auf die

Praxistauglichkeit des kontinuierlichen Saulenbetriebs ist in Kap. 4.2.2.2 beschrieben.

Bei der diskontinuierlichen Betriebsweise erfolgt die Regeneration der Aktivkohle intermittierend nach
einer Sorptionsphase. Beim Betrieb von zwei Séulen wird die erste Séule bis zum bevorstehenden TeCA-
Durchbruch beladen (Sorptionsphase). Wahrend der Regeneration der beladenen Aktivkohle in der
Reaktionsphase wird der Grundwasserstrom auf die zweite Séule umgelenkt. Eine Alkalisierung des
gesamte Grundwassers ist bei dieser Betriebsweise nicht notwendig. Grundwasser und Base kommen
miteinander kaum in Kontakt. Somit entfdllt die Neutralisierung des alkalisierten Grundwasser am
Reaktorablauf, wie sie wahrend des kontinuierlichen Betriebs wahrscheinlich notwendig wére. Das
Problem von alkalischen Ausféllungen aus dem Grundwasser wére mit der diskontinuierlichen Betriebs-
weise minimiert. Vorteilhaft ist, dass die Konzentration der Base wahrend der Reaktionsphase frei
wahlbar ist. Durch eine z.B. hochkonzentrierte NaOH-Ldsung kéinnten dramatische Steigerungen der
Reaktionsgeschwindigkeit erreicht werden. In den Kapiteln 4.2.2.3 bis 4.2.2.6 werden Saulenversuche
dargestellt, in denen die diskontinuierliche Betriebsweise unter Laborbedingungen wie auch unter

simulierten Feldbedingungen getestet wird.

2.3.4 Dehydrochlorierung von Lindan

Roberts et al. (1993) zéhlen 18 chlorierte und 7 bromierte Substanzen auf, die prinzipiell einer Dehydro-
halogenierungsreaktion mit Hydroxidionen zugénglich sind. Die Geschwindigkeitskonstanten & (Gl. 2.3-3)

und Reaktionsprodukte einiger der reaktiven Chlorkohlenwasserstoffe sind in Tab, 2.3-2 aufgelistet.

Tab. 2.3-2:  Geschwindigkeitskonstanten 4 der alkalischen Hydrolyse ausgewahiter Chlorkohlen-
wasserstoffe (Roberts et al., 1993) (7= 25°C)

Substanz log 4 M 571 Reaktionsprodukt
Pentachlorethan 1.6 Tetrachlorethen
1,1.2,2-Tetrachlorethan -0,09 Trichlorethen
Lindan -1.3 k.A.
1,1,2-Trichlorethan 2.4 1.1,-Dichlorethen
1,1.1,2-Tetrachlorethan -3.5 Trichlorethen
1,1-Dichlorethan -7.9 Chlorethen

k.A.: keine Angabe der Autoren
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Lindan (y-Hexachlorcyclohexan) ist ein persistentes Insektizid mit hoher Toxizitdt und einem starken
Akkumulationspotenzial (Sharom et al., 1980; Landesanstalt fir Umweltschutz Baden-Wirttemberg,
1993). Der biologische Abbau der Hexachlorcylcohexanisomere ist generell langsam (Bachmann et al.,
1988: Beurskens et al., 1991). Unter Umweltbedingungen reagiert Lindan vorrangig durch Hydrolyse
(Neary et al., 1993; Ngabe et al., 1933].

Lindan kann wie TeCA mit Hilfe von Hydroxidionen dehydrochloriert werden (Kucklick et al., 1991). In
Abb. 2.3-3 ist die Hydrolyse von Lindan mit ihren Zwischen- und Endprodukten skizziert. Nach
Schwarzenbach et al. (1993) erfolgt die Dehydrochlorierung iiber einen E2-Eliminationsmechanismus
(Abspaltung von HCI mittels Hydroxidionen als nukleaphiles Agens unter

Bildung einer  Doppelbindung)  Uber das  Zwischenprodukt

. . .
Pentachlorcyclohexen zu den stabilen Isomeren des Trichlorbenzals. [of cl
cl
Cl cl
Gt cl CF -H0 cl -2CI' 2 H,0 < C :C'
—-—’ -
cl cl *OH cl g eOH c cl
cl cl
cl
Abhb. 2.3-3: Dehydrochlorierung von Lindan in wéssrigen Losungen mit k
dem Zwischenprodukt Pentachlorcyclohexen und dem End- - -

produkt Trichlorbenzol (Schwarzenbach et al., 18931

Lindan ist mit einem log AG,-Wert von 3,7 stark hydrophob und mit einem Henrykoeffizienten von
K, = 2-10* praktisch nicht filichtig (vgl. Tab. 3.1-2). Die bliche Reinigungsmethode fiir Lindan-haltige
Wisser ist die Adsorption an Aktivkohle (Kouras et al., 1998; Sotelo et al., 2002a). Es ist jedoch auch
denkbar, durch Teildechlorierung die Fliichtigkeit des Molekills zu erhhen. Die Fliichtigkeit von z.B.
1,2,4-Trichlorbenzol (A, = 0,058) ist um den Faktor 290 hdher als die des Lindans. Es kann davon aus-
gegangen werden, dass Trichlorbenzole nach der Strippung aus dem Wasser in der Gasphase an einem
heissen Pd-Katalysator schnell und vollsténdig dechloriert werden kéinnen. Somit wére der Einsatz des

Kombinationsverfahrens auch fiir Lindan-haltige Wé&sser denkbar.

Trichlorbenzole sind nicht nur leichter strippbar als Lindan, sie sind auch weniger toxisch und biologisch
leichter abbaubar. Insofern wére eine Umwandlung von Lindan in Trichlorbenzol bereits eine Teilreinigung
des kantaminierten Wasser. Um die Hydrolyse von Lindan in Gegenwart von Aktivkohle zu untersuchen,

wurden Batchexperimente mit Aktivkohlesuspensionen durchgefihrt (Kap. 4.2.3).
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3  Experimenteller Teil

3.1 Materialien

3.1.1 Katalysatoren und Aktivkohle

Pd/AlL0, G133-D, Siid-Chemie AG (Miinchen), Eggshell-Katalysator, 0,5 Ma-% Pd auf y-Al,0,,
gemarsert, Siebfraktionen g = 63...125 um und 4 = 125...250 um. Der Katalysator
wurde, wenn nicht anders vermerkt, in Methanol mit NaBH, vorreduziert, gewaschen mit

Wasser, 48 h bei 105°C im Trockenschrank getrocknet, gemérsert und gesiebt.

Pd/AK E1534 KP/D, Degussa AG (Disseldorfl, 0,5 Ma-% Pd auf Aktivkohle, gemdrsert,
Siebfraktionen ¢ = 63...125 um und ¢ = 125...250 um.

Pd-Pulver  Pd-Pulver, Sigma-Aldrich Chemie GmbH (Taufkirchen), 99,9 % Pd, &, = 2 um.

Aktivkohle  Filtrasorb TLB30, Chemviron Carbon GmbH (Neu Isenburg), gemirsert, Siebfraktionen
%="05.10mm und & =10.16mm. Die Daten zur Charakterisierung der
Aktivkohle befinden sich im Anhang in Tab. A1-1.

Alle in der vorliegenden Arbeit angegebenen Katalysator- und Aktivkohleeinwaagen beziehen sich auf

lufttrocken gelagerte Proben.

il 2 Imprégnierung des Pd/Al,0,-Katalysators mit Silikondl

In einem Rundkolben (50 mL) wurden 4,0 g Pd/Al,0,-Katalysator (g = 63-125 um) eingewogen und auf
den Katalysator 1,09 Silikondl getropft (Polydimethylsioxan (PDMS); CAS 63148-62-9:
p?% = 0,98 g cm™; Viskosit&t®® = 370...390 mPa s). Nach Zugabe von 10 mL n-Hexan (Uberschich-
tung des Gemisches) wurde der Ansatz bei B0...70°C im Ultraschallbad 1,5 h lang am Riickfluss
gekocht. Nach Entfernung des Riickflusskiihlers wurde der Ansatz so lange eingedampft, bis die
Katalysatormasse nicht mehr zahfliissig erschien. Nachfolgend wurden die Reste des Lisungsmittels im
Rotationsverdampfer iiber eine Zeitdauer von 30 min bei einer Badtemperatur von 70°C und einem
Druck von ca. 20 kPa entfernt. Nach 1 h Trocknung im Trockenschrank bei 130°C war der imprégnierte
Katalysator (PDMS-Pd/Al,0;) visuell nicht mehr vam Ausgangsmaterial zu unterscheiden. Die Ausbeute
an PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator betrug 4,71 g. In einer zweiten Charge wurden nach der gleichen
Prozedur 8,0 g Pd/Al,0,-Katalysator mit 2,0 g Silikondl imprégniert. Hier betrug die Ausbeute 9,74 g.
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Beide Chargen wurden miteinander gemischt und 24 h bis zur Gewichtskonstanz getrocknet (Trocken-
schrank, 130°C, Gewichtsverlust 230 mg).

3.1.3 Halogenierte Kohlenwasserstoffe

Sigma-Aldrich Chemie GmbH (Taufkirchen): 1,1,1,2-Tetrachlorethan (99 %], 1,1,2,2-Tetrachlorethan
(98 %], Chlorbenzal (99 %), Tetrachlorethen (89 %), Tetrachlormethan (99,9 %), 1,1,1-Trichlorethan
(99 %), Trichlorethen (99,5 %], Brombenzol (99 %)

Merck KGaA (Darmstadt): Chloroform (99,9 %), 4-Bromtoluol (>98 %), lodmethan (99,5 %)

Tab. 3.1-1:  Physikalisch-chemische Eigenschaften ausgewahiter halogenorganischer Verbindungungen,
deren AG,-Werte, Henrykoeffizienten (), und Ldslichkeiten in Wasser (&) [Syracuse
Research Corp., 2004). Die angegebenen Werte gelten fiir 7= 25°C.

Name Bezeichnung log Ay, [-] K - & [mg L]
3-Brom-1-Prapanol BrPrOH 0,70 5,3-10°% 142000
Chloroform CF 187 0,13 7950
1,1,1,2-Tetrachlorethan as-TeCA 2,35 0,097 1100
1,1,2,2-Tetrachlorethan TeCA 2,39 0.014 2960
Trichlorethen TCE 2,42 0,42 1280
Chlorbenzol MCB 2,84 0,13 498
4-Bromtolual 4-BT 3,42 0,095 110
128555 Lindan 372 210" 78
Hexachlorcyclohexan

1-Bromhexan MBHA 3,80 1,34 25,6

3.1.4 Sonstige Chemikalien

Die verwendeten Séuren (HCI, HNO,, H,S0,), Losungsmittel (z.B. Methanol, n-Hexan, Dichlormethan)
und sonstigen Chemikalien wie NaOH, NaHCO,, Na.CO,, Na,S0,, NaCl, NaBr wurden van der Merck KGaA
(Darmstadt) bezogen und wiesen den Reinheitsgrad "zur Analyse" auf. Das Silikondl (Fluka Chemie AG,
Buchs/CH) war von der Qualitat “fiir Olbader, max. 180°C" und beinhaltete PDMS in unbekannter Rein-
heit. Die technischen und Sondergase (Wasserstoff, Stickstoff, Argon, Helium) wurden von der Linde AG
(Wiesbaden) bereitgestellt und wiesen den Reinheitsgrad 5.0 auf. Alle Reagenzien wurden verwendet wie

gekauft.
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3.2 Analysenmethoden

3.2.1 Gaschromatographie

Die Analysen von organischen Verbindungen erfolgten an den Gaschromatographen GC-14B,
GC-17A/AP5000 und GC-14A/QP1100EX der Fa. Shimadzu GmbH (Duisburg). Das Trégergas war Helium
der Reinheit 5.0. Die Injektion von 1 uL Fliissigprabe oder von 50 ul Gasprobe erfolgte bei einer Injektor-
temperatur von 250°C mit einer Spliteinstellung von 1:10. Zur Auftrennung von Substanzgemischen
wurden Kapillarséulen mit hydrophoben stationdren Phasen und je nach Fliichtigkeit des Analyten mit
unterschiedlichen Filmdicken eingesetzt (Macherey-Nagel Optima 1, 25 m, 0,25 mm, 0,25 um; J&W
Scientific DB1, 25 m, 0,25 mm, 1,0um und J8W Scientific DB 1, 25 m, 0,25 mm, 5um). Zur
Trennung von n-Propanol und Wasser wurde eine gepackte Tenax-Saule (s, = 3 mm; /= 1m) ein-
gesetzt (splitiose Injektion). Das Temperaturprogramm war standardméBig: isothermer Vorlauf iber
3 min bei 40°C und Anstieg der Temperatur um 20 K min™ bis auf 250°C. Wahrend der Analyse von
Methan und Ethan wurden Injektor und Séule nicht beheizt. Die Gaschromatographen waren entweder
mit einem Flammenionisationsdetektor (FID, beheizt auf 250°C) oder einem Massenspektrometer
ausgestattet. Beim Betrieb des Massenspektrometers betrug die Temperatur der Transferline 250°C
und die lonisierung erfolgte mit 70 eV. Am Massenspektrometer erfolgten die Messungen im SIM-Modus
mit der Verfolgung von einer oder mehrerer Massenzahlen oder im Scan-Modus (/2 = 45...400 amu).
Die gewonnenen Analysendaten wurden mit der jeweiligen Gerstesoftware "Class-VP" (GC-14B), "Class-
aK" [GC-17A/QP5000) oder "NewPac" (GC-144/GP1100EX) ausgewertet.

Wasserstoff und Luftbestandteile wurden im Gaschromatographen Gach 21.3 (Willy Giede Betriebs-
kontrollgeréte KG, Berlin) mit Chromatron Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) analysiert. Zur Trennung
der Analyten wurde eine mit Molekularsieb MS13X (Siebweite 5 A; 4, = 0,2...0,25 mm: aktiviert bei
150°C) gepackte Séule verwendet (g4, = 3 mm; /=2 m). Als Tragergas diente Argon mit einem
Durchfluss von 30 mLmin™ (Saulenvordruck 88 kPa). Zur Analyse wurden Gasvolumina von 50 ul
injiziert, wobei Injektor und Saule nicht beheizt wurden. Der Briickenstrom des Detektors betrug

160 mA. Die Signalauswertung erfolgte mit der Software "Class-VP" der Fa. Shimadzu.

3.2.2 lonenchromatographie

Die Konzentrationen von Halogenidionen wurden mit Hilfe des lonenchromatographen IC 25 der Fa.

Dionex GmbH (ldstein) analysiert. Der lonenchromatograph war mit den Saulen lonPac AS 15 und AG 15
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(jeweils 4, = 2 mm), dem Eluentengenerator EG 50 (gq = 38 mM) und dem selbstregenerierenden
Suppressor ASRS Ultra ll-2mm (/= 38 mA) ausgestattet. Die Aufgabe von 5 ul Probe erfolgte mittels
Autosampler AS 40. Als Detektor kam eine Leitfahigkeitsmesszelle zum Einsatz. Das Detektorsignal

wurde mit der gerdteeigenen Software "Chromeleon" ausgewertet.

Zum Schutz des chromatographischen Systems wurden die Proben vor der Analyse aufbereitet. Als
erster Aufbereitungsschritt wurde die wéssrige Probe (meist Suspension) mittels 0,45 um Spritzen-
vorsatzfilter [Cellulose-Acetat) von Partikeln befreit. In einem zweiten Schritt wurden durch Festphasen-
extraktion geloste hydrophobe Verbindungen entfernt (SPE-Kartusche Dionex OnGuard-RP). Vom
gereinigten Eluat wurden die ersten 1,8 mL verworfen (Totvolumen in Spritzenvarsatzfilter und SPE-

Kartusche = 1,0 mL) und die restlichen 0,7 mL direkt in ein IC-Vial iberfiihrt und analysiert.

3.2.3 Argentometrische Chloridbestimmung

Die Chloridkonzentration in wéssrigen Ldsungen wurde durch argentometrische Titration bestimmt. Zum
Einsatz kam ein automatisches Titriergerdt Titroline alpha der Firma Schott Instruments GmbH (Mainz)
mit einer Silber-Silberchloridelektrode (Schott Ag6280) und 0,01 M Silbernitratldsung (Merck). Die Be-
stimmungsgrenze (55) betrdgt 0,02 mg CI". Je nach Chloridkonzentration wurden zwischen 1 und 50 mL

Probeldsung vorgelegt (M, = 50 mL: B6 < 0,5 mg L CI).

3.2.4 BET-Oberflachenbestimmung

Die Bestimmung der BET-Oberflachen erfolgte nach Trackung der Proben (ber 24 h bei einer Temperatur
von 105°C durch Messung der N,-Adsorption mit Hilfe des Gerdtes Gemini-2370 (Micromeretics
Instrument Corp., Shelton/USA) im Department Hydrogeologie des UFZ.

3.2.5 Thermogravimetrie

Die Thermogravimetrie wurde zur Verbr‘ennung des Silikonanteils am imprégnierten Pd/Al,0;-Katalysator
eingesetzt. Die thermagravimetrischen Analysen (TGA) wurden mit der Thermowaage TGA-50 der Fa.
Shimadzu durchgefiihrt. Die Proben wurden in einen Platintiegel eingewogen, die Messzelle mit
50 mLmin™ Luft durchstromt und nach folgendem Temperaturprogramm erwdrmt: Erwdrmung von
Zimmertemperatur (22°C) mit 3Kmin" auf 30°C; 5min Temperaturkonstanz; Erwérmung mit
10 Kmin™ auf 700°C; 5 min Temperaturkonstanz. Die Auswertung des Messsignals erfolgte mit der

gerdteeigenen Software "TA-Sys".
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3.3 Bestimmung von Sorptionsgleichgewichten

In ausgeliterten Braunglasflaschen (50 oder 250 mL) mit Mininert-Ventil wurden verschiedene Mengen
Sorptionsmittel eingewogen und in 40 oder 200 mL 0,25 mM H,S0, suspendiert. Der Ansatz wurde
30 min mit Inertgas (N,) gespiilt. Das Sorptiv oder ein Gemisch mehrerer Sorptive wurde als
methanolischer Standard zugegeben, wobei die Methanaolkonzentration im Ansatz 0,5 Vol-% nicht iiber-
schritt. Die Ansdtze wurden zur Einstellung von Sorptionsgleichgewichten 48 h bei einer Temperatur von
22:21°C auf dem Horizontalschiittler (200 rpm) geschiittelt. Um die Lage des Sorptionsgleichgewichts
zu bestimmen, wurden den Ansétzen durch das Mininert-Ventil entweder 50 1L Gasproben oder 5 mlL
Fliissigpraben entnommen. Die Fliissigproben wurden filtriert (Spritzenvorsatzfilter, Glasfaser-Membran,
Porenweite 0,45 um), bei Bedarf mit einem Uberschuss an NaCl versetzt (Aussalzeffekt) und mit 2 mL
Dichlormethan extrahiert. Zur Analyse wurden der Extrakt oder die Gasprobe in ein GC/MS injiziert. Die
Analysemethode richtete sich nach den Anforderungen aus der Probenmatrix und der Analyten (siehe
Kap. 3.2.1). Zur Kalibrierung der Messwerte dienten Referenzansitze ohne Sorptionsmittel. Der
Sorptionskoeffizient A; ist der Quotient aus der Beladung des Sorbens (c,,) und der Konzentration des

frei im Wasser geldsten Sorptivs (g.,) als

c Me —1m, N
KD - sorh :( Sorptivgesamt Sumt:virew) H20 [33_1]

Clrei 17, Sorptiv.frei mSUFhEI'IE

und ergibt sich aus der Steigung der Regressionsgeraden, wenn die Sorptionsisotherme als Gy UDET G
aufgezeichnet wird. Weitere experimentelle Details zur Beschreibung der einzelnen Sorptionsversuche

sind im Anhang in Tab. A1-2 angegeben.

3.4 Desorptionsexperimente

3.4.1 Desorption von Benzol aus Silikonél

Die Desorptionskinetik von Benzol aus Silikondl wurde gravimetrisch in der Thermowaage TGA-50 der Fa.
Shimadzu untersucht. Es wurde das Silikondl in ein Aluminiumpfannchen eingewogen und in einem ge-
schlossenen GeféB in einer Benzol-geséttigten Gasphase 24 h beladen. Zur Messung der Desorption
wurde das Aluminiumpfénnchen unverziiglich in die Thermowaage verbracht. Die Messzelle wurde mit
Hilfe einer Drehschieberpumpe innerhalb von weniger als 1 min auf einen Druck von ca. 70 Pa evakuiert.

Innerhalb von weiteren 2 min stellte sich in der Messzelle der endgiltige Druck von ca. 30 Pa ein. Die
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Desorption wurde anhand der Gewichtsabnahme der Probe verfolgt. Zur Abschatzung von Filmeffekten
wurden zusdtzlich Desorptionsversuche unter Luftatmosphdre durchgefiihrt. Dabei wurde auf die
Evakuierung der Messzelle verzichtet und diese mit einem Luftstrom von 50 mLmin™ gespiilt. Alle
Versuche wurden in einem klimatisierten Raum ohne weitere MafBinahmen zur Thermostatisierung bei

einer Temperatur von 22+ 1°C durchgefiihrt.

3.4.2 CKW-Desorption von Aktivkohle

300 mg Aktivkohle (g = 1...1,6 mm) wurden in einer Braunglasflasche (250 mL) in 200 mL 1 mM
HNO, suspendiert. Die Suspension wurde mit folgenden CKW-Mengen als methanalischer Standard
dotiert: 452 mg L' 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA), 299 mg L™ cis-Dichlorethen (DCE), 151 mg L Tri-
chlorethen (TCE) und 150 mg L Tetrachlormethan (CT). Unter der Annahme, dass die gesamte CKW-
Menge an der Aktivkohle sorbiert, betrégt die nominelle Beladung der Aktivkohle 30 Ma-% TeCA,
20 Ma-% DCE und jeweils 10 Ma-% TCE und CT. Nach 48 h Adsorption im Uberkopfschiittler (8 rpm)
wurde der wassrige Uberstand dekantiert und die Aktivkohle in eine Kleinere Braunglasflasche (30 ml)
tiberfiihrt. Die Aktivkohle wurde dreifach mit 1 mM HNO, und abschlieBend mit dest. Wasser

gewaschen. Das Waschwasser wurde dekantiert und entfernt.

Tah. 3.4-1:  Regime des Purgegasstroms (Stickstoff)

Versuchsdauer [h] 0 23,5 28,7 51,6 52,5 68,6 70,6
Gasfluss [mL min”] 50 25 50 0 50 0 50

Auf die Aktivkohle wurden nun 15 mL 1 mM HNO, gegehen. Die Flasche wurde mit einem PTFE-Septum
verschlossen und der Wasserkdrper unter Schiitteln (Horizontalschiittler, 180 rpm) mit einem
Stickstoffstrom von 50 mL min” durchblasen. Um aus dem Ansatz méglichst wenig Wasser auszutragen,
wurde der N-Strom (Purgegasstrom) vor Einleitung in die Aktivkohlesuspension in einer Gaswasch-
flasche angefeuchtet. Der Purgegasstrom wurde mit einem kalibrierten Gasflussregler GFC
(/= 0..100 mL min™" Luft) der Firma Analyt-MTC GmbH (Millheim) kontrolliert. Zur Bestimmung der
CKW-Konzentration im Purgegasstrom wurden dem Gasraum des Ansatzes 50 uL Probe entnommen und
mittels GC/MS analysiert. Wahrend des Versuches wurde der Purgegasstrom nach dem Regime in Tab.

3.4-1 variiert,.
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3.5 Hydrodehalogenierungsreaktionen an Palladiumkatalysatoren

3.5.1 Hydrodehalogenierung im Batchversuch

In Braunglasflaschen (250 mL) mit Mininert-Ventil wurde der jeweilige Katalysator eingewogen, in
200 mL Reaktionsldsung suspendiert und die Suspension zur Austreibung geldster Gase 30 min mit
Inertgas (N,) gespiilt. Wenn nicht anders vermerkt, wurde die KorngroBenfraktion der Katalysatoren von
d, = B3...125 um eingesetzt.

Zur Voradsorption wurde durch das Mininert-Ventil in das Reaktionsmedium methanolischer HKW-
Standard zugegeben, wobei die Methanolkonzentration in der Katalysatorsuspension unter 0,5 Vol-%
gehalten wurde. Nach Varadsorption der HKW Gber 24 h (Horizontalschiittler, 240 rpm) wurde die
Suspension 30 min zur Sedimentation des Katalysators ruhig gestellt und danach der Gasraum des
unbewegten Ansatzes 2 min vorsichtig mit Wasserstoff gespiilt. Da die Diffusion von Wasserstoff im
Wasser bis zum griBtenteils abgesetzten Katalysator vernachldssigbar ist, findet zu diesem Zeitpunkt
noch keine Reaktion statt. Gestartet wurde die Reaktion durch Aufschiitteln des Ansatzes (Horizantal-
schiittler, 240 rpm). Bei Versuchen ohne Voradsorption wurde die Katalysatorsuspension 25 min mit
Stickstoff und 5 min mit Wasserstoff gespiilt und zum Reaktionsstart der methanolische Standard
zugegeben. Das Versuchsregime wurde so gewahit, dass durch das Reservoir im Headspace-VYolumen
das H-Dargebot im Ansatz deutlich groBer war als der gesamte H,-Verbrauch der

Dehalogenierungsreaktion.

Um die Reaktionskinetik zu ermitteln, wurden die Ansétze beprobt und die Proben analysiert. Uber die
Beprobung der Flissig- oder der Gasphase entschied die Flichtigkeit des Analyten. Substanzen mit
Henrykoeffizienten griBer als 0,05 wurden meist im Headspace-Volumen analysiert. Die methodisch
einfache und schnelle Analyse von HKW-Konzentrationen in der Gasphase ergibt unter der Bedingung von
eingestelltem Phasengleichgewicht einen der Konzentration in der Fliissigphase proportionalen Wert
(Henry-Gesetz). Vorversuche zeigten, dass bei Schiittelfrequenzen des Ansatzes auf dem
Horizontalschittler von mehr als 100 rpm die Zeit zur Einstellung von Verteilungsgleichgewichten der
HKW zwischen Wasser- und Gasphase im Bereich von wenigen Sekunden liegt (10...20 s). Wassrige
Proben wurden vor der Analyse mit Dichlormethan extrahiert (bei Bedarf im Ultraschallbad). Vor der
Flissigprobenahme wurde dem Ansatz zum Druckausgleich ein dem Probevolumen entsprechendes
Volumen H, zugegeben (2,5 mD). In Gegenwart von Sorptionsmittel ist es nicht mdglich, anhand der
HKW-Konzentration in der Fliissigphase zwischen Sorptions- und Reaktionsprozessen zu unterscheiden.
Um Sarptionsprozesse von der eigentlichen Reaktion trennen zu kinnen, wurden in vielen Fallen die

Halogenidionen als Reaktionsprodukt mittels lonenchromatographie (IC) analysiert.
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Nach Versuchsende wurde der gesamte Restansatz mit 10 mL Dichlormethan extrahiert (m-Xylal als
interner Standard; bei Extraktionsausbeuten < 95 % wurden die Ansétze bis dber die Ldslichkeit mit
NaCl versetzt). Der filtrierte Extrakt wurde mittels GC/MS analysiert und der Eduktverbrauch wie die
Produkthildung bilanziert.

Experimente mit Pd/AK-Katalysator und den Einzelsubstanzen Chlorbenzol und Brombenzal wurden in 1 mM
HNQ, durchgefiihrt (Analyse der Halogenide mittels IC). Die Versuche mit Pd/Al,0,-Katalysator und den
Einzelsubstanzen  Trichlorethen, 1,2-Dichlaorethen, 1,2-Dichlorethan, Chloraform und
1,1,1,2-Tetrachlorethan erfolgten in 1 mM HCI. Die Katalysatormenge richtete sich nach der Reaktivitat
der Substanzen (g, = 50..1250mg L™ mit HKW-Ausgangskonzentrationen von 2mglL' (GC/MS-
Analysen der HKW-Konzentrationen im Headspace-Volumen). Bei Versuchen mit Variation des pH-Wertes
wurde eine saure Reaktionsldsung (1 mM HCI) vorgelegt und diese nach einem Umsatzgrad von ca. 50 %

durch Zuspritzen einer konzentrierten NaOH-Lasung schlagartig auf einen pH-Wert von ca. 11 alkalisiert.

Alle Versuche wurden in kimatisierten R&umen ohne weitere MaBnahmen zur Thermostatisierung bei
einer Temperatur von 22-+1°C durchgefiihrt. Um zuféllige Fehler zu identifizieren, wurden die Versuche
im Doppelansatz durchgefiihrt. Die in Kap. 4.1 angegebenen Geschwindigkeitskonstanten oder
Katalysatoraktivititen wurden aus den Ergebnissen der einzelnen Ansétze gemittelt. Der Versuch wurde
wiederholt, wenn die ermittelten Geschwindigkeitskonstanten in den einzelnen Ansdtzen um mehr als
30 % variierten. Weitere Angaben zu experimentellen Details der Batchexperimente mit HKW-
Gemischen enthalten die Tabellen A1-3 bis A1-7 im Anhang.

3.9.2 Quenchung der Hydrodechlorierung durch Bromid

In Braunglasflaschen (250 mU) mit Mininert-Ventil wurden 200 mL dest. Wasser erst 25 min mit
Stickstoff und anschlieBend 5 min mit Wasserstoff gespiilt. Die Reaktionsldsung wurde mit einer Chlor-
benzolkonzentration von e = 30 mg L kontaminiert (0,25 mL methanolischer Standard). In ein 5 mL
Spitzvial wurden 20 mg Pd/Al,Q,-Katalysator eingewogen und mit 2 mL dest. Wasser versetzt. Der
Katalysator wurde in der Suspension 15 min im sanften Wasserstoffstrom vorreduziert. Um die De-
chlorierungsreaktion zu starten, wurde die Katalysatorsuspension in die Chlorbenzolldsung eingespritzt.
Die Reaktionskinetik wurde anhand von Headspace-Analysen im GC mit FID verfolgt. Nach 50 % Umsatz
des Chlorbenzols wurden durch Zugabe von NaBr in den verschiedenen Ansétzen Bromidkonzentrationen
von 1, 10, 50, 100 und 250 mg L eingestellt. Nach der Bromidgabe wurde die Reaktion weiter verfolgt

und auf einen méglichen Quencheffekt untersucht,.
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380 Losungsmitteltausch Hexan gegen Wasser

Eine Braunglasflasche (250 mU) mit Mininert-Ventil wurde 5 min mit Wasserstoff gespilt und mit 180 mL
n-Hexan befilllt, so dass das System luftfrei war und der Gasraum aus Wasserstoff bestand. AnschlieBend
wurde das Hexan mit jeweils 50 mg L der Substanzen Tetrachlormethan, Chloroform, Trichlorethen sowie
das ortho- und meta-Isomer des Dichlorbenzols (1 mL ethanolischer Standard) und 58,6 mg Pd-Pulver
(db = 2 um) dotiert. Reaktionstart waren die Zugabe des Katalysators und das gleichzeitige Aufschiitteln
des Ansatzes (Horizontalschittler, 240 rpm). Die Analyse des Hexans erfolgte mittels GC/MS
(Quantifizierung anhand einer analog hergestellten Standardldsung ohne Pd mit den zusétzlichen
Substanzen Benzoi und Chlorbenzol), Nach 10 d wurde das Hexan durch 181 mL Wasser ausgetauscht.
Der Ansatz wurde zum Strippen des restlichen Hexans 3 h mit N, und 5 min mit H, gespiilt und an-
schlieBend mit 100 uL des Standards kontaminiert (jeweils 5mgL" Substanz). Zur Analyse wurden

wassrige Proben entnommen und nach Extraktion mit n-Hexan mit Hilfe des GG/MS analysiert.

3.5.4 Hydrodehalogenierung im S&ulenversuch

Fiir den Einsatz in Séulenversuchen wurde die KorngréiBenfraktion des Pd/Al,0,- und Pd/AK-Katalysators
mit einem Partikeldurchmesser von 0,125...0,25 mm ausgewahlt. Der Pd/Al,0,-Katalysator wurde vor
dem Einbau in die Séule in Wasser aufgeschiammt. Dies hatte den Effekt, dass briichige Katalysator-
partikel zerfielen und nach kurzer Standzeit mit dem wassrigen Uberstand dekantiert werden konnten.
Nach Trocknung der abgesetzten Pd/Al,0,-Partikel betrug deren Pd-Gehalt 0,5 Ma-%, wie er auch fiir
den eingesetzten Pd/AK-Katalysator gemessen wurde (Rontgenfluoreszenzanalyse im Department
Analytik des UFZ-Leipzig).

Der Aufbau der Versuchsapparatur ist in Abb. 3.5-1 dargestellt. Saugleitung und Druckleitung wurden
volisténdig aus Edelstahlkapillaren mit einem Innendurchmesser von 1 mm gefertigt. Die Edelstahl-
kapillaren wurden direkt in den Pumpenanschluss eingeklebt. Uber die gesamte Leitungslange war
zwischen Eluent und Atmosphére Gasaustausch ausgeschlossen. Ein Glasrohr mit einer Linge von 12 cm
und einem Innendurchmesser von 3 mm bildetie die S&ule. Die Sdule wurde vertikal installiert. Zwei T-
Stiicke aus Edelstahl (Fa. Swagelok) dienten als Ubergang zwischen Kapillare und Glasséule und gleich-
zeitig als Probenahmeport (Séuleneingang und —ausgang). Das Eluat wurde druckfrei in einem Auffang-

gefdB gesammelt (ca. 10 cm {iber dem Saulenende).

Zur Vermeidung von Lufteinschliissen in der Schiittung wurde der jeweilige Katalysator im nassen Zu-

stand in die geflutete Saule eingebaut. Die Katalysatorschiittungen wurden oben und unten mit einer ca.
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1 cm dicken Glaswolleschicht und einer 1 cm hohen Sandschicht (feiner, im Ultraschall gewaschener
Sand; 4, = 125...250 mm) abgeschlossen. Die Reihenfolge war von unten nach oben: Glaswolle, Sand,
Katalysator, Sand, Glaswalle. Zur Férderung des Eluenten wurden Kaolbenpumpen mit Keramikkolben MFC
der Firma Ismatec Laboratoriumstechnik GmbH (Wertheim-Mondfeld) verwendet. Die Flussrate wurde im
Bereich von ca. 0,2...1,5 mL min”" variiert, waobei die S&ulen von unten nach oben durchstrémt wurden.
Tab. 3.5-1 enthélt Angaben zur Charakterisierung der Katalysatorschiittungen. Die hydraulische Verweil-
zeit des Fluenten 7, in den Katalysatorschiittungen lag nach 7., = 2V/V (mit AVals dem gesamten

durchstrémbaren Volumen: AV = .. + W) im Bereich von 6 s his ca. 2 min.

I Ablauf A

Probenahme Ablauf

) Sédule
Glasséule
ar’nnen =3mm Ablauf
=120 mm

& = 125...250 um
<— Katalysator
<«— Sand Pumpe
<+— (laswolle

Probenahme Zulauf
Eluenten- Gaspuffer-
Zulauf (0,2...1,5 mL min) VorratsgefaB gef4B

Abh. 3.5-1: Schematische Darstellung des Aufbaus der Séule (A) und der S&ulenapparatur (B) zur
Durchfiihrung von Hydrodechlorierungsreaktionen

Wahrend der Dauer des Versuches wurden die Sulen aus 2,5 L-VorratsgeféBen mit Elutionsmittel ver-
sorgt. Zur Herstellung des Eluenten wurden 1,8 L 1 mM H,50, im 2,5 L VorratsgefaB bis zur Sattigung
mit Wasserstoff gespiilt. In einer 250 mL Laborflasche wurden 200 mL 1 mM H.S0, mit Wasserstaff
gesdttigt, mit der entsprechenden Menge TeCA dotiert und zur sicheren Ldsung des TeCA 12h
geschiittelt (Horizontalschiittler, 240 rpm). Die TeCA-Losung wurde durch Beaufschlagung der 250 mL
Lahorflasche mit Wasserstoffiiberdruck ohne Luftkontakt in das 2,5 -VorratsgefaB gehebelt. Der fertige
Eluent (2 L) enthielt TeCA im Konzentrationsbereich von 1 bis 40 mg L.
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Tab. 3.5-1:  Charakterisierung der Katalysatorschiittungen im Saulenversuch

Pd/Al,0,-Katalysatorschiittung Pd/AK-Katalysatorschiittung
Katalysatormasse ke = 198 mg My, = B4 mg
Trockenkorndichte P = 1,68 gcom? P = 1,08 g cm?®
Schittdichte Pesniz = 0,94 g cm’® Peanie = 0,36 g cm?®
Schiittungshahe h=29cm h=25cm
Bettvolumen Vo = 0,21 cm® Voo = 0,18 cm?
Interpartikelvolumen Y. = 0,09 cm® Ve = 0,12 cm®
Intrapartikelvolumen Y.e = 0,06 cm?® Yo = 0,03 cm?
Interpartikelporositat Emer = 0,43 Ener = 0,66
Intrapartikelporositat Eare = 0,01 Eoe = 0,47
Gesamtporositét £q = 0,72 &g = 0,81

Das VorratsgefaB war Gber eine Kapillare mit einem zweiten, H.-gespiilten GefdB verbunden (siehe
Abb. 3.5-1). Der mit dem Absinken des Eluentenfiillstandes im VorratsgefB (wahrend des Séulen-
betriebes) wachsende Gasraum wurde so stets nur mit H, aufgefilllt, ohne dass griBere Verdampfungs-

verluste von CKW auftraten.

An den Probenahmeports am S&ulenzu- und -ablauf wurden mit einer gasdichten Glasspritze Proben aus
dem Eluentenstrom entnommen. Bei TeCA-Zulaufkonzentrationen von 4 bis 40 mg L wurden 2 mL Eluent
mit 1 mL Cyclohexan extrahiert. Bei einer Konzentration von 1 mg L TeCA am Séulenzulauf wurden
25 mL Eluent mit 0,25 mL Cyclohexan extrahiert (Abnahme der Cyclohexanphase mittels Pipette im Hals
eines Messkolbens). Die Extraktionen erfolgten tber 10 min im Ultraschallbad mit 20 mg L Toluol als
Standard. Nachfolgend wurde im Extrakt die TeCA-Konzentration analysiert (GC/MS). Zur Uberpriifung
der mittels Extraktion und GC/MS ermittelten TeCA-Konzentration im Eluenten wurden Hydrolyse-
versuche durchgefiihrt. 2 mL Eluent wurden mit 0,2 mL 1 M NaOH alkalisiert. Nach 10 min Reaktionszeit
zur Dehydrochlorierung des TeCA wurde in der Reaktionslisung das gehildete Chlorid mittels lonen-
chromatographie analysiert.

Zur Analyse des Wasserstoffs wurde mit einer gasdichten Spritze aus dem Zu- und Ablauf 1 mL Eluent ent-
nommen. Der Eluent wurde ohne die Maglichkeit zum Ausgasen des H, in ein 1,5 mL Prabevial mit Teflon-
dichtung iiberfiihrt. Das Vial wurde 1 min rigoros geschiittelt und im Headspace-Volumen die Wasserstoff-
konzentration mittels GC/WLD analysiert. Die Wasserstoffbilanz zwischen Zu- und Ablauf kann mit der TeCA-
und Chloridbilanz verglichen werden. Das System ist im stationdren Zustand, wenn die Bilanzen
aufeinanderfolgender Probenahmen Ubereinstimmen. Der TeCA-Umsatzgrad wurde anhand der Chlorid-
konzentrationen (X < 0,5) und anhand der TeCA-Konzentrationen (X > 0,5) im Zu- und Ablauf berechnet.

49



Experimenteller Teil

3.6 Dehydrochlorierungsreaktionen an Aktivkohlen

3.6.1 Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan im Batchversuch

In Braunglasflaschen (250 mL) mit Mininert-Ventil wurden 200 mL NaOH-Ldsung bzw. NaHCO,/Na,CO,-
Pufferldsung gefiillt. Zur Herstellung der Pufferldsung wurden 1,78 g NaHCO, und 132 mg Na,CO;, in
200 mL dest. Wasser geltst (ca. 0,1 M Carbonat). Die Feineinstellung des pH-Wertes der Pufferldsung
erfolgte durch Zugabe von NaOH-Losung. Zum Start der Reaktion wurde der Ansatz durch Zugabe von
0,5 mL eines methanalischen Standards mit einer Startkonzentration von 10 oder 100 mg L 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (TeCA) dotiert. Die Reaktionskinetik wurde anhand von drei Messparametern
beobachtet: die TeCA-Abnahme und TCE-Zunahme mit GC/MS sowie die Freisetzung von Chlorid durch
argentometrische Titration. Zur Durchfiihrung der argentometrischen Titration wurden dem Batchansatz
normalerweise 5 mL Fliissigprobe entnommen und mit 33 %iger HNO, angesduert, um die Hydrolyse
sicher zu stoppen und die Titrationsbedingungen einzustellen. In zusétzlichen Proben wurde der pH-Wert

der Reaktionsldsung kontralliert.

Fiir die Hydrolyse von TeCA in Aktivkohlesuspensionen (Aktivkohle Filtrasorb TL830) war ein maodifiziertes
Vorgehen notwendig. Es wurde das Aktivkohlegranulat (g = 1..1,6 mm] in 200 mL 1 mM HNO,
suspendiert und die Suspension zur Voradsorption mit 20 mg TeCA (als methanolischer Standard)
dotiert (nominell & = 100 mg L"), Der pH-Wert der Aktivkohlesuspension im Bereich von
pH = 3...4 unterdriickt die (vorzeitige) Hydrolyse von TeCA wéhrend der Voradsorption. Zum Start der
Reaktion wurde die Suspension mit NaOH oder mit NaHCO,/Na,CO,-Puffer alkalisiert. Bei Versuchen ohne
Voradsarption wurde die Aktivkohle in einer alkalisierten Losung suspendiert. Hier markiert die Zugabe
des TeCA (nominell g, = 100 mg L") den Reaktionsstart. Der Reaktionsverlauf fir beide Versuchs-
varianten wurde anhand der Freisetzung von Chlorid in der Flissigphase verfolgt. Dazu wurden nach
Sedimentation der Aktivikohlepartikel aus dem klaren Uberstand Proben entnommen und in den Proben
die Chloridkonzentration mittels argentometrischer Titration ermittelt. Die auf das Ausgangsvolumen der

Reaktionsliisung korrigierte Chloridkonzentration kann berechnet werden nach:

Ciore = L[Cu Vipeo + :i;f"i 'ViPrube) (3.6-1)

VDHEG

mit ¢, als der korrigierten Chloridkonzentration, ¢ der gemessenen Chioridkanzentration zum Zeitpunkt
t, V300 als Ausgangsvolumen der Reaktionsldsung sowie I, als das Volumen der Reaktionsldsung zum

Zeitpunkt £.
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Die Beladung der Aktivkohle im Grundwasser von einem Standort in Greppin (Region Bitterfeld) musste
unter Luftabschluss erfolgen, da bei Luftkontakt im Grundwasser Ausfillungen auftraten. Das Grund-
wasser wurde bei einer Temperatur von 5°C in 5 L-Laborflaschen gelagert. Es wurde beobachtet, dass
das Grundwasser bei Erwarmung von 5°C auf 22°C stark ausgaste und die Gefahr des Berstens des
VorratsgefdBes bestand. Durch eine GC/MS-Analyse wurde ermittelt, dass es sich bei dem entstehenden
Gas vorwiegend um CO, handelt. Um einen starken Uberdruck im VorratsgefaR zu verhindern, wurde das
Grundwasser bei kleiner Headspace-Phase langsam auf 22°C erwdrmt, wobei die Flaschen mehrmals
geschiittelt und zum Druckausgleich kurz gegffnet wurden. Nach Einwaage der Aktivkohle wurden mit
Hilfe der Hebetechnik 2,5 L Grundwasser in eine 2,5 L Laborflasche iiberfiihrt, die zur Verdréngung der
Luft kontinuierlich mit Stickstoff gespiilt wurde. Es wurde das 5 L-VorratsgefaB mit einem N,-Uberdruck
beaufschlagt, so dass das Grundwasser tber eine Kaniile in die 2,5 L-Laborflasche gedriickt wurde. Die
Aktivkohle-Grundwasser-Suspension wurde zur Voradsorption der Grundwasserinhaltsstoffe 22 h im
Uberkopfschiittler (8 rpm) geschiittelt. Nach Voradsorption wurde die Aktivkohle aus dem Grundwasser
entfernt. Um anhaftendes Chlorid und mdgliche sauer lésliche Niederschldge (z.B. Carbonate) von der
Aktivkohle zu entfernen, wurde die Aktivkohle dreifach mit 1 mM HNO, und abschlieBend mit dest.
Wasser gewaschen. Vor Uberfilhrung in den Batchansatz oder vor dem Einbau in die Saule wurde van der

Aktivkohle anhaftendes Wasser vorsichtig mit einem fusselfreien Tuch abgesaugt.

3.6.2 Reaktivitat von an Aktivkohle adsorbiertem 1,1,2,2-Tetrachlorethan

Zwei Chargen von 1,0 g Aktivkohle (g5 = 1...1,6 mm) wurden jeweils in 200 mL 1 mM HNO, sus-
pendiert. In einem Ansatz sollte die Aktivkohle mit nominell 20 Ma-% TeCA beladen werden, im anderen
Ansatz mit nominell 20 Ma-% TCE. Die Ansétze wurden mit jeweils 2 mL eines methanolischen Standards
von je 100 g L' TeCA und TCE dotiert. Nach 48 h im Uberkopfschiittler (8 rpm) wurde der wassrige
‘ Uberstand dekantiert und die Aktivkohle in eine 30 mL Braunglasflasche dberfiihrt. Die Aktivkohle wurde
dreifach mit 1 mM HNO, und abschlieBend mit dest. Wasser gewaschen. Das Waschwasser wurde de-

kantiert und restliches an der Aktivkohle anhaftendes Wasser mit einem Papiertuch abgesaugt.

Um den Versuch zu starten, wurden in beiden Ansétzen zur Aktivkohle 20 mL 0,1 M NaOH gegeben. Der
nominelle pH-Wert van 13 wurde gewahlt, weil auch nach Umsatz des gesamten TeCA die Hydroxidionen
im Uberschuss vorliegen sollten. Die Ansétze wurden mit einem PTFE-Septum verschlossen und der
Wasserkdrper unter Schiitteln (Horizontalschiittler, 180 rpm) mit einem Stickstoffstrom von
50 mL min" durchblasen. Vor der Einleitung in die Aktivkohlesuspension wurde der N,-Strom in einer

Gaswaschflasche angefeuchtet (analog Kap. 3.4.2). Zur Bestimmung der CKW-Konzentration im Purge-
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gasstrom wurden dem Gasraum der Flasche 50 ul Probe entnommen und mittels GG/MS analysiert. Die
Chloridkonzentrationen wurden durch argentometrischen Titration von Wasserproben ermittelt (200 ul
Probe auf 2 mL 33 %ige HNO,), wobei vor der Titration die angesduerte Wasserprobe zum Austreiben

von fllichtigen Organika 30 min mit N, gestrippt wurde.

3.6.3 Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan im Séulenversuch

Je nach Durchmesser der Aktivkohlepartikel (25) wurden Glassédulen mit unterschiedlichem Innendurch-
messer (4,.) verwendet (¢b = 0,5..1mm: 4., =4mm; 4 =1.16mm: g, = 12 mm). Beide
Glassédulen hatten eine Lange von 12 cm. Als Leitungen dienten PTFE-Schlduche mit einem Innendurch-
messer von 1,5 mm. Das Eluat wurde druckfrei in einem Auffangbehélter ca. 10 cm Gber dem Saulen-

ende gesammelt.

Probenahme Ablauf Ablauf

Glasséule
s = 4 0der 12 mm
{=12cm

<— Aktivkohle N,

(=} <— Glasbruch

Probenahme Zulauf

Gaspuffer-

Gaspuffer-
' Zulauf gefaB gefén
Vorratsgefdl Vorratsgefal
NaOH-Ldsung Eduktldsung

Abb. 3.6-1:  Schematische Darstellung des Aufbaus der Séule (A) und der Séulenapparatur (B) zur
Durchfiihrung von Dehydrochlorierungsreaktionen

Der Eluent wurde entweder aus einer oder aus zwei 2,5 L VorratsgefdBen geférdert. Ein VorratsgefdB
beinhaltete in der Regel NaOH- oder NaHCO,/Na,CO,-Ldsung (analog Kap. 3.6.1), das andere Vorrats-
gefdB war mit Greppiner Grundwasser oder mit synthetischer CKW-Ldsung gefiillt. Alle verwendeten
Losungen waren |uftfrei, um Fallungserscheinungen von Grundwasserinhaltsstoffen zu vermeiden. Die

Mischung der beiden Losungen erfolgte in einer Mischkammer. Die Mischkammer bestand aus einem
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konischen GlasgefB (/= 1,5 mL), in dessen Konusspitze ein Magnetriihrer das Eluentengemisch um-
wélzte. Die Mischkammer war notwendig, da lokal sehr hohe pH-Werte durch Inhomogenitaten im
Grundwasser-Base-Gemisch die Gefahr der Prézipitatsbildung bergen. Das Mischungsverhiltnis der
Eluentkomponenten wurde anhand der Fdrderleistung der beiden Kolbenpumpen (Ismatec) eingestellt.
Die VorratsgefaBe waren {ber eine Kapillare mit einem zweiten, N,-gespiilten GaspuffergefiB verbunden
(siehe Abb. 3.6-1). Der mit dem Absinken des Eluentenfiillstandes im VorratsgefiB wachsende Gasraum

wurde mit N, aus den GaspuffergefdBen aufgefiillt, wodurch Lufteinbruch ausgeschlossen wurde.

Tab. 3.6-1:  Charakterisierung der Aktivkohleschiittungen im Saulenversuch

Séaule 1 Saule 2
Innendurchmesser e = 12 mm e = 4 mm
Aktivkohlepartikel 4 =1.16mm g =05..1mm
Masse Aktivkohle my=13g mg=0058¢g
Trockenkorndichte Prom = 1,04 g cm® P = 1,049 cm®
Schiittdichte Pectine = 0,56 g cm’® Psene: = 0,971 g om*®
Schiittungshdhe h=2"1cm h=79cm
Bettvolumen Voo = 2,32 cm® Voo = 0,99 cm?
Interpartikelvolumen Ve = 1,07 cm® Ve = 0,51 cm?
Intrapartikelvolumen Y = 0,60 cm? W = 0,23 cm?
Interpartikelporositét Erer = 0,47 B = 0:52
Intrapartikelporositét &, = 0,48 &, = 0,48
Gesamtporositat £ = 0,72 84 = 0,78

Zur Vermeidung von Lufteinschlissen in der Schiittung wurde die Aktivkohle im nassen Zustand in die
geflutete Séule eingebaut. Das Aktivkohlebett wurde nach unten und nach oben mit einer Schicht von ca.
2 cm Glasbruch abgeschlossen. Bei Aktivkohlegranulat der KorngréBenfraktion 4 = 1...1,6 mm (Séule

1. d

innen

= 12 mm) bestand der Glasbruch aus gebrochenen Glasspiralen mit Lingen zwischen 2 und
3mm und einem Durchmesser von 1,5mm. In die schmale Siule (Séule 2: g, = 4 mm;
% = 0,5..1 mm) wurde massiver Glasbruch der KorngriBenfraktion ¢ = 0,5..1 mm eingefiillt. Die
Forderraten der beiden Pumpen wurden in weiten Bereichen variiert. Zur besseren Ubersicht werden im
Ergebnisteil (Kap. 4.2.2.1 bis 4.2.2.6) fiir jeden Versuch die entsprechenden Parameter aufgefiihrt. Die
Saulen wurden von unten nach oben durchstrémt. Tab. 3.6-1 enthalt Angaben zur Charakterisierung der

Aktivkohleschiittungen.
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An den Prabenahmeports am Séulenzu- und -ablauf wurden Proben aus dem Eluentenstrom entnommen.
Die CKW-Konzentrationen wurden mittels GC/MS-Analyse ermittelt. Zur Messung der Chlorid-
konzentration wurden Proben des Eluenten angesduert, zum Austreiben von flichtigen Organika 30 min
mit N, gespilt und argentometrisch titriert. Zusétzlich wurde am Saulenzu- und -ablauf der pH-Wert

gemessen.

3.6.4 Sorptions-Reaktions-Zyklen unter Grundwasserbedingungen

Eine Charge von 500 mg gekdrnter Aktivkohle (¢ = 0,5...1 mm) wurden wahrend einer ganzen Serie
von vorherigen Saulenversuchen mehreren Sorptions- und Reaktionsphasen ausgesetzs. Dabei wurde die

Aktivkahle in den folgenden Versuchen gealtert:

1. Beladung der Aktivkohle durch einen TeCA-Standard und kontinuierliche Hydrolyse mit alkalischer

Pufferldsung,
2. Beladung der Aktivkohle durch einen TeCA-Standard und kontinuierliche Hydrolyse mit
Grundwasser-Puffergemisch und

3. dreimalige aufeinanderfolgende Beladung der Aktivkohle mit CKW aus Grundwasser und

kontinuierliche Hydrolyse mit 0,1 M NaOH.

Um das Langzeitverhalten einer Aktivkohlesdule zu untersuchen, wurde die gealterte Aktivkohle drei
weiteren Sorptions-Reaktions-Zyklen unterworfen. Sorptions-Reaktions-Zyklus heiit hier, dass die Aktiv-
kohle in der Séule mit TeCA beladen wurde und die Séule solange alkalisch gespiilt wurde, bis die Chlarid-

elution nicht mehr messbar war.

Beim ersten Sorptions-Reaktions-Zyklus wurde die Aktivkohle mit Grundwasser bis zum TeCA-Durchbruch
von ¢,, /g, = 45 % durchflossen. Die Grundwasserfirderung wurde abgeschaltet und die Aktivkohle
eine Stunde lang mit dest. Wasser gespiilt. Zur Hydrolyse wurde NaOH-Ldsung mit variierten Flussraten
und Konzentrationen durch die S&ule gepumpt. Bei Verblockung des Saulenbetts wurde die Aktivkohle mit
dest. Wasser oder verdiinnter HNO, gespiilt. Das Flussregime der ersten Reaktionsphase ist im Anhang
in Tab. A1-8 wiedergegeben. Nach diesem Versuch erfolgten zwei weitere Sorptions-Reaktions-Zyklen.
Vor jeder Reaktionsphase wurde die Aktivkohle in der Sdule mit Grundwasserkontaminanten bis zu einem
TeCA-Durchbruch von ca. 50 % beladen. AnschlieBend wurde zur Hydrolyse 0,01 N NaOH mit
verschiedenen Flussraten durch die Sdule gefirdert. Die Tabellen A1-9 und A1-10 im Anhang enthalten

die entsprechenden Flusseinstellungen wahrend der zweiten und dritten Reaktionsphase.
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Hydrodehalogenierungsreaktionen an Palladiumkatalysatoren

Zur Untersuchung des Zusammenspiels zwischen der Sorption von halogenorganischen Verbindungen
(HKW] am Trégermaterial und der Dehalogenierungsreaktion wurden drei unterschiedliche Katalysatoren

ausgewshlt.

1. Der Pd/Al,0,-Katalysator G133-D (0,5Ma-% Pd auf y-ALO,; gemdrsert; Siebfraktion
& = B63...125 um) zeichnet sich durch eine minimale Sorptionsaffinitét gegeniiber HKW aus
(vgl. Kap. 4.1.2.1).

2. Die Imprégnierung des Pd/Al,0,-Katalysators mit Silikondl (PDMS) stattete diesen mit einem
dinnen hydrophaben Polymerfim aus (Spys = 3,3...6,5 um fir 4 = 63...125 um; vgl.
Kap. 4.1.1.3). Der Silikondlfilm hat hier die Funktion eines Sorptionsmittels zur Aufkonzen-

trierung der HKW in unmittelbarer Néhe zu den katalytisch aktiven Pd-Clustern.

3. Als dritter Katalysator kam der Pd/AK-Katalysator E154 KP/D zum Einsatz (0,5 Ma-% Pd auf
Aktivkohle; gemdrsert; Siebfraktion &, = 63...125 um). Mit diesem Katalysator wurde unter-
sucht, welchen Einfluss die Sorptionseigenschaften der Aktivkohle auf die Reaktionskinetik aus-
Uben (Batchversuche in Kap. 4.1.4) und inwiefern sich durch Sorption der HKW an der Aktiv-

kohle die Effizienz eines Festbettreaktors optimieren Idsst (Sdulenversuche in Kap. 4.1.5).

Eine elegante Methode zur Untersuchung des Einflusses von Sorption am Trégermaterial ist der
Vergleich von relativen Reaktionsgeschwindigkeiten in Substanzgemischen mit Katalysatortréigern unter-
schiedlicher Hydrophobie. HKW-Gemische, bestehend aus einer schwécher und eine stirker
sorbierenden Verbindung, wurden an den jeweiligen Katalysatoren dehalogeniert, die Reaktionskinetik
aufgezeichnet und die Leistungsfahigkeit des Katalysators bestimmt. Der unbehandelte hydrophile
Pd/Al,0,-Katalysator diente als Referenz fiir die Reaktionskinetik ohne Aufkonzentrierung der HKW am
Tragermaterial. Sollte die Sorption am Trégermaterial die effektive Reaktionsgeschwindigkeit beein-
flussen, ergeben sich fiir den mit Silikondl imprégnierten PDMS-Pd/Al,0,- und den Pd/AK-Katalysator

zwei Méglichkeiten:

1. Die Sorption am Trager behindert die Reaktion mit dem Ergebnis, dass die stérker sorbierende
Substanz im Vergleich zur schwacher sorbierenden Substanz langsamer dehalogeniert wird als
am Pd/Al,0,-Referenzkatalysator (Schutzwirkung der Sorption).
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2. Die Sorption am Trégermaterial unterstiitzt die Reaktion. In diesem Fall miisste die stérker
sorbierende Substanz im Vergleich zur schwdcher sorbierenden Substanz schneller umgesetzt

werden als am Pd/Al,0,-Katalysator (firdernde Wirkung der Sorption).

Neben der Reaktionsgeschwindigkeit ist die Selektivitat der Hydrodehalogenierungsreaktion ein wichtiges
Kriterium der Katalysatorleistungsfahigkeit. Im Rahmen dieser Arbeit wurde nicht systematisch unter-
sucht, wie sich ein sorptionsaktiver Pd-Trager auf die Bildung und Freisetzung partiell dehalogenierter
Produkte und Intermediate auswirkt. Bei keiner der durchgefiihrten Reaktionen konnte jedoch anhand
von mitgefihrten Produktanalysen ein Einfluss des Trégermaterials auf die Selektivitdt festgestellt

werden.

Zum Vergleich der Leistungsfahigkeit verschiedener Katalysatoren sollten “angssme” Hydrodehalo-
genierungsreaktionen gewdhlt werden, deren Brutto-Geschwindigkeiten mdglichst wenig durch
Transportwiderstande limitiert werden. Auf Grund ihrer gem&Bigten Reaktivitdt erscheinen dabei drei

Substanzgemische als Reaktionssysteme geeignet, die in Tab. 4.1-1 angegeben sind.

Eines der Substanzgemische bestand aus den chlorierten Alkanen Chloroform (CF) und 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (TeCAl, die sich in ihrer Hydrophobie laut ihren AG,-Werten (Tab. 4.1-2) um einen
Faktor von 2,6 unterscheiden. Im Vergleich dazu ist die Hydrophobiedifferenz zwischen den bromierten
Verhindungen 1-Brom-3-Propancl (BrPrOH) und n-Bromhexan (MBHA) mit einem Faktor von ca. 1300
erheblich graBer. 1,1,2,2-Tetrachlorethan und n-Bromhexan stellten als Gemisch einer chlorierten und

bromierten Verbindung das dritte Reaktionssystem dar.

Tah. 4.1-1:  Die Verbindungen der drei untersuchten Reaktionssysteme

Reaktionssystem Hydraphile Verbindung Hydrophobe Verbindung
CKW-Gemisch Chloraform 1.1,2,2-Tetrachlorethan
BKW-Gemisch 1-Brom-3-Propanol n-Bromhexan
CKW/BKW-Gemisch 1,1,2,2-Tetrachlorethan n-Bromhexan

Tab. 4.1-2:  Ldslichkeiten 5 in Wasser (25°C) und log AG,,-Werte der in Tab. 4.1-1 aufgefiihrten HKW

Substanz S gy ™ log Agy, "
1-Brom-3-Propanal (BrPrOH) 142 0,70
Chlorafarm (CF) 7,95 1,97
1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA 2,96 2,39
n-Bromhexan (MBHA) 0,026 3,80

" Syracuse Research Carp. (2004)
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Fiir die Umsatzbestimmung stehen prinzipiell fiinf unabhangige MessgriBen zur Verfiigung: die Edukt-
konzentration, die Konzentration des dehalogenierten Produkts, die Halogenidkonzentration, der pH-Wert
der Losung und die Druckabnahme im Headspace-Volumen durch den H,-Verbrauch. Der Druck als
Indikator fiir den H,-Verbrauch ist ein summarischer Wert fiir alle gewollten Dehalogenierungs- und
ungewollten parasitéren Reaktionen (z.B. Reduktion von 0.). Aus diesem Grund eignet sich der
Druckverlauf nicht als Indikator fir den Reaktionsfortschritt von Substanzgemischen. Der pH-Wert
scheidet ebenfalls als sinnvoller Messwert aus, da Aktivkohle und y-Al,0, den pH-Wert puffern kannen.
Wegen der geringen Sorptionsaffinitdt von Halogeniden an Aktivkohle und v-ALO, ist die
Halogenidkonzentration ein idealer Parameter zur Beschreibung der aktuellen Reaktionsgeschwindigkeit
am Katalysator. Nachteilig ist, dass bei der Halogenidbestimmung der Versuchsansatz durch die
Flissigprobenahme stérker verandert wird als bei Beprobung der Gasphase mit erheblich geringeren
Probevolumina (2,5 mL Fliissigprobe vs. 50 L Gasprobe). Die Gasphasenanalyse eignet sich besonders
fur die Verfolgung der Eduktabnahme und der Zunahme der organischen Produkte, wenn die Analyten
fllichtig sind und ihre Neigung zur Sorption gering ist. Ansonsten miissen die organischen Verbindungen
aus der Reaktionsldsung oder dem Katalysator extrahiert werden. Die Umsatzberechnung solite bei
hohen Umsatzgraden (x> 80 %) mit der Eduktabnahme und ansonsten mit Hilfe der Produktzunahme

berechnet werden.

4.1.1 Einflussfaktoren auf die Aktivitat von Palladiumkatalysatoren

Die Reaktivitdt einer Substanz setzt sich aus der Summe aller reaktionsfordernden und -hemmenden
Einflisse zusammen. Als Einflussfaktoren auf die Aktivitat von Pd-Katalysatoren haben sich die Molekiil-
struktur der Reaktanden (Kap. 4.1.1.1), die Sorptionskonkurrenz am Pd bzw. die Anfalligkeit des Pd fiir
Selbstvergiftung durch Brom- und Jodwasserstoff in der Wasserphase (Kap. 4.1.1.2) sowie die Eigen-
schaften des Reaktionsmediums, wie pH-Wert (Kap.4.1.1.3) und Polaritdt (Kap. 4.1.1.4), heraus-
gestellt. Nicht vergessen werden darf, dass bei jeder heterogenen Reaktion Transportprozesse die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit limitieren kénnen (Kap. 4.1.2). Im Rahmen der vorliegenden Arbeit
wurden keine Versuche zur praxisrelevanten Vergiftungsproblematik van Pd-Katalysatoren durchgefiihrt.
Aussagekréftige Untersuchungen zur Desaktivierung des Palladiums durch grundwassertypische
Katalysatorgifte wie Sulfide oder Sulfite sind zu finden bei Korte et al.(2000), Mackenzie et al. (2000,
Kéhler (2000, Kopinke et al. (2002a) und Kopinke et al. (2003h).
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41.1.1 Einfluss der Molekilstruktur auf die Reaktivitét

An Pd konnen gesdttigte, olefinische und aromatische HKW dehalogeniert werden. Die Reaktions-
geschwindigkeit ist sehr von der Molekiilstruktur abhéngig. Mackenzie et al. (2005¢) maBen fiir eine
Vielzahl von Einzelverbindungen in Batchexperimenten die spezifische Pd-Aktivitat des in der vorliegenden
Arbeit ebenfalls verwendeten Pd/Al,O,-Katalysators. Die beobachteten Geschwindigkeitskonstanten
unterscheiden sich um bis zu 6 GrdBenardnungen. Beispielsweise geben die Autoren die Katalysator-

aktivitat fiir Chlorethen mit 4, =~ 1200 L g™ min™ und fiir 1,2-Dichlorethan mit 3-10* Lg” min” an.

In eigenen Batchexperimenten (Versuchsmethode in Kap. 3.5.1) wurde am Pd/Al,0,-Katalysator das
asymmetrische 1,1,1,2-Tetrachlorethan schneller dechloriert (4, =28Lg' min™) als das sym-
metrische Isomer 1,1,2,2-Tetrachlorethan (4, = 1,5 Lg" min"). Nach Mackenzie et al. (2005¢) ist
das am geminalen Kohlenstoffatom dreifach chlorierte 1,1,1-Trichlorethan erheblich reaktiver
(4;=15Lg " min") als das praktisch inerte 1,2-Dichlorethan mit einem geminalen Chloratom
(4; = 310 Lg" min™). Der Halogenierungsgrad eines Kohlenstoffatoms beeinflusst die Bindungsstirke
zwischen Halogen- und Kohlenstoffatom. Je mehr Halogensubstituenten X an einem Kohlenstoffatom C
anliegen, umso geringer ist die C-X-Bindungsstérke und desto leichter wird vom geséttigten HKW am Pd
das Halogen abgespalten. Dies gilt fiir Isomere wie auch fiir strukturverwandte Verbindungen mit
steigendem Halogenierungsgrad. Die Anzahl der geminalen Halogenatome scheint wichtiger als die
Gesamtzahl der Halogenatome im Molekil zu sein. Zudem ist, wie in Abb. 4.1.1 dargestellt, die
Sorptionsaffinitst von mehreren geminalen Halogenatomen am Pd stérker als die eines einzelnen

Halogenatoms, was ebenfalls zur Schwéchung der C-X-Bindung beitrégt.

Im Gegensatz zu den geséttigten Verbindungen folgen die Reaktivitdten von olefinischen HKW nicht der
Reihenfolge der C-X-Bindungsstérke. In eigenen Batchexperimenten war das am geminalen Kohlenstoff-
atom dreifach chlorierte Trichlorethen mit einer spezifischen Pd-Aktivitat des Pd/Al,0,-Katalysators von
73 Lg" min" weniger reaktiv als das hochreaktive 1,2-Dichlorethen mit einer Katalysatoraktivitdt von
ca. 500 L g”" min”. Nach Mackenzie et al. (2005¢) besitzt Chlorethen unter den untersuchten CKW so-
wohl die stéarkste C-Cl-Bindung als auch die héichste Reaktivitét am Palladium (4, = 1200 L g™ min™).

Am Pd/AK-Katalysator wurden in Batchexperimenten die spezifische Pd-Aktivitdten fir Chlorbenzol
(4, = 78 Lg" min™ und Brombenzol (4, = 580 L g” min™) ermittelt. Diese Tendenz wird in Mackenzie
et al. (2005c) fir den Pd/Al,0,-Katalysator bestdtigt. Die Reaktivitdt sinkt in der Reihenfolge lod-,

Brom-, Chlor- und Fluorbenzol. Die Autoren betonen, dass die Abstufung der Reaktivitdten van
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Halogenaromaten nicht so stark ist, wie sie anhand der unterschiedlichen C-X-Bindungsstérke erwartet

werden misste.

Anscheinend unterscheidet sich der Reaktionsmechanismus von geséttigten und ungesattigten HKW.
Laut Mackenzie et al. (2005c) ist fiir gesattigte HKW die dissoziative Adsorption des HKW am Pd der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt. Im Gegensatz dazu wird die Reaktionsgeschwindigkeit von
ungeséttigten HKW wahrscheinlich durch die Ubertragung eines Wasserstoffatoms von der Pd-Ober-
flache an die Doppelbindung bestimmt. Die C-X-Bindung bricht erst im weiteren Reaktionsverlauf. Bisher
wurde in der Literatur die Reaktivititsabstufung von Halogenaromaten hauptsichlich mit den

unterschiedlichen C-X-Bindungsstérken erklart (vgl. Wiener et al., 1991 und Ukisu & Miyadera, 1997).

4.1.1.2  Konkurrierende Sorption am Palladium

Als reaktionshemmend haben sich kankurrierende Sorptionsphanomene herausgestellt. Konkurrenz-
sorption am Pd kann nicht nur zwischen den HKW sondern auch zwischen den Halogeniden als Reaktions-
produkte auftreten (Mackenzie et al., 2005c). Die Autoren beschreiben ein Batchexperiment, in dem
wahrend der laufenden Dechlorierungsreaktion von Trichlorethen in das wéssrige Reaktionsmedium Toluol
zugegeben wurde. Toluol sorbiert am Pd, wird aber nicht messbar hydriert. Folglich kann am Pd Toluol
nicht mit Trichlorethen um Reduktionsequivalente konkurrieren. Dennoch sank der Aktivitdtswert des
Pd/Al,0;-Katalysatars fiir Trichlorethen von 4; = 105 auf 60 L g min". Dies gilt als klarer Hinweis,
dass HKW und andere Verbindungen miteinander um Sorptionspldtze am Pd konkurrieren und nicht um
den am Pd aktivierten Wasserstoff. Das fiihrt dazu, dass Substanzen mit gréBerer Sorptionsaffinitét zum
Pd die Reaktion von Substanzen mit geringerer Sorption am Pd beeintréchtigen. Bromierte und im
stérkeren MaBe iodierte Verbindungen wie Brom- oder lodbenzal kénnen chlorierte Molekiile vom Pd ver-

dréngen und damit van der Reaktion teilweise fernhalten.

Die spezifischen Pd-Aktivitdten kinnen variieren, wenn die HKW einzeln oder im Gemisch vorliegen. Die
Aktivitdt des Pd/Al,0-Katalysators fiir 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) als Einzelsubstanz betrug im
eigenen Batchversuch A = 1.5 L g min” und ist unter vergleichbaren Bedingungen hiher als im
Gemisch mit Chlorofarm (CF) (47,00 = 0,4 Lg" min™; 4y = 0,7 Lg”" min™). Die Katalysatoraktivitit
gegeniiber CF als Einzelsubstanz betrug ebenfalls 4, = 0,7 L g™ min™. Durch die Mischung der beiden
Substanzen wurde die Katalysatoraktivitat fir CF nicht beeinflusst, wahrend die Katalysatoraktivitit fiir
TeCA sank. Im Gemisch mit TeCA kann das CF gegenilber dem TeCA erfolgreich um Sorptionsplatze

konkurrieren. So besitzt TeCA im Gegensatz zum CF am geminalen Kohlenstoffatom nur zwei Chlor-
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substituenten, die gleichzeitiy am Pd sorbieren kénnen. In Abb. 4.1-1 werden die Wechselwirkungen

unterschiedlicher Chlorsubstituenten mit dem Pd schematisch illustriert.

TCA A TeCA ﬁ DCA '|*
H—C—H H—Cc—C H—C—cC

g [ '
CZ__\C /H /?“H

s C_ e )

Pallagium Palladium Palladium

Abb. 4.1-1:  Schematische Darstellung der Wechselwirkungen der Substanzen 1,1,1-Trichlorethan
(TCA), 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) und 1,2-Dichlorethan (DCA) mit einer Pd-
Oberfldche

Erheblich starker ist die Sorptionskonkurrenz, wenn eine chlorierte mit einer bromierten oder gar
indierten Verhindung gemischt wird. Die Reaktivitdt von Chlorbenzol sank im Vergleich zur Reaktivitét als

Einzelsubstanz im Gemisch mit lodbenzal um einen Faktor von mehr als 100 (Mackenzie et al., 2005¢).

Von allen Edelmetallen ist Pd der gegeniiber Halogeniden unempfindlichste Hydrodehalogenierungs-
katalysator (Aramendia et al., 2002). Generell ist die Selbstvergiftung des Palladiums bei Gasphasen-
reaktionen ein gréBeres Problem als bei Reaktionen in der Wasserphase. Dennoch zeigen auch in der
Wasserphase Halogenidionen eine betréchtliche Affinitét zum Pd (Aramendia et al., 1993b). Gegeniiber
Chlorid hat Bromid ein griBeres Masse/Lladungs-Verhdltnis und damit eine héhere Affinitét zum Pd.
Bromid kann freie Sorptionspldtze am Pd besetzen und fir chlorierte Verbindungen versperren. Die
Zugabe von Bromidionen (als NaBr) in einen laufenden Batchversuch kann zur merklichen EinbuBe von
Katalysatoraktivitdt gegeniiber chlorierten Verbindungen filhren, wobei die spezifische Pd-Aktivitét

gegeniiber bromierten Verbindungen weniger beriihrt wird.

Eigene Batchexperimente zur Dechlorierung von Chlorbenzol (MCB) am  Pd/Al,0;-Katalysator
(G, =100mgL"; Gues =30mgL"; Methode in Kap.3.5.2) zeigten, dass erst ab Bromid-
konzentrationen von 50 mg L, wie sie in Grundwéssern kaum erwartet werden kdnnen, eine signifikante
“Quenchung" der MCB-Dechlorierung auftrat (g, = 50...250 mg L™: Verluste der Katalysatoraktivitat
von 27...55 %). Der Quencheffekt tritt auch bei Gemischen von mehreren CKW auf. Nach Einstellung
giner Bromidkonzentration von 50 mg L” lag der Aktivitdtsverlust gegeniiber Trichlorethen (TCE) und
MCB, die im Gemisch vorlagen, bei 53 % und 77 % (g4 = 100mg L™ Greemee =2 mg L. Im
Rahmen dieser Arbeit wurden in allen Experimenten zur Untersuchung der Reaktionskinetik die Ausgangs-

konzentrationen von bromierten Verbindungen so ausgewahlt, dass das durch Hydrodebromierung
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freigesetzte  Bromid die Konzentration von 10mgl’ nicht (berschreiten konnte. Im
Kanzentrationshereich von 1 und 10 mg L™ hatte zugegebenes Bromid keinen merklichen Einfluss auf die
MCB-Dechlorierung (g, = 100 mg L"; Gy = 30 mg L™). Aus diesem Grund wird fiir die nachfolgend
beschriebenen  Batchexperimente mit CKW/BKW-Gemischen eine  Quenchung der  Hydro-

dechlorierungsreaktion durch freigesetzte Bromidionen ausgeschlossen.

Der Umsatz von Chlorverhindungungen kann durch bromierte HKW bzw. deren Reaktionsprodukt Bromid
gehemmt werden. Dies gilt ebenfalls fiir lodverbindungen. lodmethan verringert bereits bei der geringen
Konzentration von 0,1 mg L" die spezifische Pd-Aktivitét des Pd/Al,0,-Katalysators gegeniiber dem hoch-
reaktiven 1,2-Dichlorethen um den Faktor 25 bis 50 (Frenzel, 2004). In einem weiteren Batch-
experiment von Frenzel wurde die Dechlorierung von 1,1,1-Trichlorethan und 1,1,2,2-Tetrachlorethan
durch die gleiche Einwaage lodmethan tber 24 h vollstdndig blockiert, wihrend lodmethan mit einer
spezifischen Pd-Aktivitét des Pd/Al,0,-Katalysators von 29 L g min” umgesetzt wurde. Die Blockade der
Dechlorierungsreaktion blieb bestehen, auch nachdem das lodmethan analytisch nicht mehr nach-
gewiesen werden konnte. Das ist ein Beleg dafiir, dass nicht nur die Edukte, sondern auch der Halogen-
wasserstoff als Reaktionsprodukt in die Konkurrenzsorption am Pd eingreift. Bei der Behandlung von
Schadstoffgemischen muss damit gerechnet werden, dass bereits Spuren von lodid oder iodierten

Verbindungen die Hydrodehalogenierung von Chior- und Bromkohlenwasserstoffen nachhaltig blockieren.

41.1.3  pH-Wert der Reaktionsldsung

Der pH-Wert der Reaktionsldsung kann sowohl die Stabilitdt als auch die Aktivitit von Pd-Katalysatoren
beeinflussen. Munakata et al. (1998) erwahnen, dass in einem stark sauren Reaktionsmedium (pH < 3)
das Pd vermehrt in Lésung geht (Katalysatorerosion, Leaching). Das Leaching der Aktivkomponente kann
insbesondere bei Saulenversuchen zum messbaren Absinken der Katalysatorleistung nach sehr langen
Standzeiten fihren. Als zweiter Effekt kann der pH-Wert der Reaktionslisung die katalytische Reaktion
selbst beeinflussen. Bereits Hoke et al. (1992) stellten in Wasser-Ldsungsmittelgemischen eine
schnellere Reaktion von 4-Chlorphenol an einem Pd/AK-Katalysator fest, wenn der pH-Wert des
Reaktionsmediums durch Zugabe von Basen wie NaOH oder NH,OH angehoben wurde. Lowry & Reinhard
(2000) maBen in Séulenversuchen signifikent hohere Umsatzgrade von TCE an einem Pd/AlL0,-
Katalysator, wenn der pH-Wert des wéssrigen Fluenten von 4,3 auf 11 erhéht wurde. Im Gegensatz
dazu beschreiben Del Angel & Benitez (2000) einen positiven Einfluss von HCl auf die Dechlorierungs-
geschwindigkeit von Chlorbenzol an einem Pd/AK-Katalysator in einem Gemisch aus 50 % Methanol und

50 % Wasser. Murena & Gioia (2002) beobachteten, dass im Verlauf der Dechlorierung von Chlorbenzol
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der pH-Abfall im wassrigen Medium von pH =7 auf pH = 2,5 keinen signifikanten Einfluss auf die

Aktivitat eines Pd/AK-Katalysators hatte.

Eigene Batchversuche zeigten, dass in wassrigen Reaktionsmedien die Anhebung des pH-Wertes mit
NaOH zur Steigerung der spezifischen Pd-Aktivitét des Pd/Al,0,-Katalysators fiihrte. Dieser Effekt wurde
fiir unterschiedliche Substanzklassen wie chlorierte Aromaten, Alkane und Alkene beobachtet. Nach der
Alkalisierung einer sauren Reaktionsldsung (pH = 3 durch 1 mM HCI) durch NaOH auf pH = 11 stieg
die Aktivitdt des Pd/Al,0,-Katalysators gegentiber TCE von 56 stark auf ca. 500 Lg" min™. Das im
Gemisch mit dem TCE vorliegende asymmetrische 1,1,1,2-Tetrachlorethan zeigte einen Reaktivitéts-
sprung von 9 auf 140 L g min™ (pH = 3 auf pH = 11). In der Literatur wird der Base die Rolle eines
Protonenféngers zugeschrieben (Literaturiiberblick in Urbano & Marinas, 2001). In Wasser-Ldsungs-
mittel-Gemischen soll NaOH die Desorption von Halogeniden vom Pd (Si0,-AIPO, als Pd-Tréger)
erleichtern (Aramendia et al., 1999a), wobei dieser Effekt aus unserer Sicht nicht einspruchslos

nachvollziehbar ist.

Bei pH-Werten kleiner als 5 war die spezifische Pd-Aktivitdt fiir alle untersuchten Katalysatoren
(Pd/AlLO,; Pd/AK; Pd/Si0, und tragerfreies Pd-Pulver) gegen Schwankungen des pH-Wertes unem-
pfindlich (ApH < 2). Um die Reaktionsbedingungen iiber den gesamten Reaktionszeitraum und zwischen
den verschiedenen Katalysatoren méglichst anzugleichen, wurde in den meisten Versuchen der pH-Wert
der wassrigen Phase im Bereich pH = 3...4 gehalten. Eine saure Reaktionsldsung hat zudem den
wichtigen Vorteil, dass die Hydrolyse des TeCA praktisch vollsténdig unterdriickt wird. Zur Anséuerung
gignen sich prinzipiell alle Mineralsduren. In Batchversuchen waren die Aktivititen des Pd/ALO,-
Katalysators fiir TeCA und MBHA in 0,18 mM HNO; (pHguy = 3.7; Ayrecs = 1.3 Lg" min™;
Agwgn = 16Lg"min  und  in 025 mNH,S0, (pHgee = 3.8;  Agreca = 1.3Lg" min™;
Aoen = 1,5 L g™ min™) praktisch gleich.

Nach Schreier & Reinhard (1995) wie auch nach Priisse & Vorlop (2001) kdnnen Sulfat und Nitrat am
reinen Pd nicht reduziert werden. Im Gegensatz dazu referieren Matatov-Meytal & Sheintuch (2002),
dass reines Pd die Reduktion von Nitrat katalysiert. Munakata et al. (1997] fanden bei Untersuchungen
zum Pd-katalysierten Abbau von TCE mit deionisiertem Wasser und stufenweiser Nitratzugabe, dass die
Anwesenheit von Nitrat die spezifische Pd-Aktivitdt mit zunehmender Konzentration verringerte. Schon
Spuren von geléstem Kupfer oder Zinn kénnen zur Bildung von Pd-Legierungen fiihren, die leistungsfahige
Katalysatoren zur Nitratreduktion sind (Harold, et al., 1993; Priisse et al., 2000; Lowry & Reinhard,
2001). Wegen dieser Unsicherheit wird besonders fiir stéranféllige Saulenversuche, die als Leitungen

Metallkapillaren bendtigen, davon abgeraten, mit HNO, anzuséuern. Die Denitrifikation wiirde eine uner-
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wiinschte parasitére Ho-Zehrung bedeuten. Zudem wiirde der pH-Wert angehoben werden, wodurch der

pH-Effekt stdrend wirksam werden kinnte.

4.1.1.4  Polaritdt des Reaktionsmediums

Hoke et al. (1992) stellten fest, dass ein Pd/AK-Katalysator seine Aktivitat sehr viel linger beibehalt,
wenn dem Reaktionsmedium Ethanol 50 % Wasser zugesetzt werden. In reinem Ethanol als Reaktions-
medium war die Dechlorierung von 4-Chlorphenal am Pd/AK-Katalysator langsamer als in Wasser. Xia et
al. (2004) untersuchten den Einfluss des Ldsungsmittels auf die Dechlorierung von 4-Chlorphenal an
einem Pd/AK-Katalysator. Die Reaktionsgeschwindigkeit sank nach der Reihenfolge der Hydrophobie der
Losungsmittel: Wasser > Ethanol > iso-Propanol > Toluol. Ein Teilschritt der katalytischen Hydrode-
halogenierung ist die Desorption des gebildeten Halogenwasserstoffs vom Pd, wobei ein wesentlicher
Grund fir die Reaktivitatsabstufung die Eignung des Lisungsmittels zur Aufnahme des Halogenwasser-
stoffes sein kinnte. Wasser ist im Gegensatz zu Toluol oder n-Hexan zur Aufnahme des Halogen-

wasserstoffs ein sehr geeignetes Lisungsmittel.

Innerhalb der Arbeitsgruppe wurde Gberprift, ob eine das Pd umgebende unpolare Phase, wie n-Hexan
oder Silikon, die Anfélligkeit des Katalysators zur Selbstvergiftung durch Halogenwasserstoff erhiht. Um
die Selbstvergiftung des Pd durch Chlorwasserstoff zu untersuchen, wurden Dechlorierungsexperimente
in Batchansétzen mit n-Hexan und Wasser als Lésungsmittel durchgefiihrt (Methode in Kap. 3.5.3). Die
beobachteten Halbwertszeiten mehrerer CKW am trégerfreien Pd-Pulver waren in Hexan teilweise sehr

viel lénger als in Wasser (Tab. 4.1-3).

Tab.4.1-3:  Halbwertszeiten unterschiedlicher CKW (r;,) im Lésungsmittel n-Hexan und nach
Austausch des Hexans gegen Wasser mit Pd-Pulver als Katalysator (g, = 0,32 g L")

Ldsungsmittel Wasser
Substanz Ldsungsmittel n-Hexan (nach Austausch des Hexans
gegen Wasser)

Tetrachlormethan Ty = 2000 min 712 = 40 min
Chloroform - 7y = 230 min

zweiphasige Reaktion
Trichlorethen 2 (1) = 90 min, 72 = 65 min
Ty (2] = 1500 min

Das normalerweise hochreaktive Tetrachlormethan wird in Hexan 50mal langsamer umgesetzt als in

Wasser. Die Reaktionskinetik war in beiden Reaktionsmedien mit einem Geschwindigkeitsgesetz erster
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Ordnung auswertbar. Im Gegensatz dazu reagierte TCE in Hexan zweiphasig. Fiir die erste und schnellere
Phase in n-Hexan wurde die gleiche Reaktionsgeschwindigkeit gefunden wie in Wasser. Die Reaktions-
geschwindigkeit in der zweiten Phase war jedoch erheblich langsamer (Faktor = 17). Dieses Phénomen
ldsst vermuten, dass das Pd durch HCI vergiftet wurde. Um zu priifen, ob der Katalysator durch die Ver-
giftung im Hexan nachhaltig desaktiviert wurde, wurde das Hexan durch Wasser ausgetauscht. Der
Ansatz wurde neu mit Wasserstoff gespiilt (3 h, um restliches Hexan auszutreiben) und erneut CKW
zugegeben. Nach dem Ldsungsmitteltausch war die spezifische Pd-Aktivitdt wieder im "normalen”
Bereich, jedoch mit einer Verdnderung der Selektivitdt zu Gunsten des langsam reagierenden CF und zu
Ungunsten des schnell reagierenden Tetrachlormethans. Die in Tab. 4.1-3 angegebenen Ergebnisse
stiitzen die These, dass ein hydraphobes Lésungsmittel eine schlechtere Desorption des Halogenwasser-
stoffs vom Pd bedeutet. Auf diese Weise wird die katalytische Aktivitdt verringert (Selbstvergiftung) und

die Selektivitat verdndert.

41.2 Abschétzung von Transporteffekten

4121 Fimeffekte

Ein einfaches Kriterium, um den mdglichen Einfluss von Filmeffekten abzuschétzen, besteht im Vergleich
der berechneten, maximal mdglichen Stofftransportgeschwindigkeit (die Konzentration iiber der Ober-
flache geht gegen Null: &, — 0) mit der gemessenen effektiven Reaktionsgeschwindigkeit. Im Folgenden
wird die Frage betrachtet, wie man prakéisch den Stoffiibergangskoeffizienten (4) ermitteln kann. Fir
Rilhrkessel mit suspendiertem Feststoff ist nach Baerns et al. (1987; Tab. 5.10) fiir 1 < Ae < 450 und
Sc < 250 naherungsweise Bl. 4.1-1 anwendbar (Ze: Reynolds-Zahl; Sz: Schmidt-Zahl; 54: Sherwood-

Zahl). Die verwendeten Formelsymbole werden im Anhang A5 erldutert.

k-d " (g "

Sp="L" — 04 0BSe " Re? =2+0.5( Fhizo j ( P'”'f’HEUJ (4.1-1)
Heo Prizo * Do Hriao

Zhang et al. (2004) befassten sich mit der reduktiven Dehalogenierung von Halogenessigséuren wie

Trichlor-, Dichlor-, Chlor- und Bromessigséure an Fe’-Partikeln. In der Publikation wird die typische

Vorgehensweise zur gquantitativen Erfassung von &uBeren Transporteffekten bei Batch- und S&ulen-

experimenten anschaulich beschrieben. Die Autoren verwendeten Eisenpartikel mit einem Durchmesser

von 4, < 150 um in wassriger Suspension in geschiittelten Batchansétzen. Diese Bedingungen sind mit
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denen in eigenen Experimenten durchaus vergleichbar. Allerdings wird an Stelle einer Reaktionskinetik

erster Ordnung bei Zhang ein Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Modell implementiert.

Fir die Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten wird GI. 4.1-1 verwendet. Daraus ergeben sich -
Werte im Bereich von 1,5 bis 2,010 m s™. Arnold et al. (1999) berechneten fiir Zn’-Partikel und CKW
wie 1,1,2,2-Tetrachlorethan und 1,1,1-Trichlorethan im geriihrten Batchansatz (4, = 600 um) einen
Stoffiibergangskoeffizienten von £ = 1,6-10*ms™.

Die aus der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit der reaktivsten von Zhang et al. (2004) benutzten Ver-
bindungen berechneten (also indirekt experimentell bestimmten) Stoffiibergangskoeffizienten sind jedoch
um einen Faktor von ca. 3 hdher, was die Autoren auf die nicht ideal spharische Geometrie der Fe-
Partikel und andere Faktoren (z.B. Oberflichenrauhigkeit: S =~ 12-4/ m,) zuriickfihren. Ein
Korrekturfaktor in dieser GriBenordnung entspricht nach Einschatzung der Autoren dem Stand der
Technik. Genauere Vorausberechnungen sind normalerweise nicht méglich. Die berechneten £-Werte
entsprechen einer Dicke des stagnanten Grenzfims von J,, = 5...7 um. Die Ae-Zahl im Batchansatz
wurde nach Gl. 4.1-2 berechnet (vgl. Arnold et al., 1999):

u d 2 il e d
Ro= _tem P Phzo — l:_g [ Pp _ 1]] . dpﬁﬂ P [FHED } . P (4.1-9)
Hyzo 27 | P Phizo (ﬂﬂgu / pHEE!)

Als Geschwindigkeitsterm in der Berechnungsgleichung fiir Ae wird die terminale Sedimentations-

geschwindigkeit (¢, = 0,05 m ™) der Eisenpartikel benutzt. Im Unterschied zur Stokes-Gleichung geht

die PartikelgroBe hier nur mit dem Exponenten 8/7 (statt 2) ein. Dies fihrt zu Re~ 2, und

k~d,""*, d.h. der Stoffiibergangskoeffizient im geschiittelten Batchversuch ist praktisch unabhangig

von der PartikelgrdBe. Fiir sehr kleine suspendierte Teilchen nimmt die Reynolds-Zahl stark ab. Trotzdem

liefert GI. 4.1-1 wegen des konstanten Summanden (2] ansteigende &-Werte (4 ~ 1/ 4.

In den Berechnungsgleichungen taucht keine MaBzahl fiir die Schiittelgeschwindigkeit auf. Alle
Berechnungen beziehen sich auf Bedingungen, unter demen £ unabhingig von der Schiittel-
geschwindigkeit ist (Plateaubereich). Dies gilt im vorliegenden Fall fir eine Schiittelfrequenz von
f> 30 min™. Als Entscheidungskriterium fiir Reaktions- bzw. Transportkontrolle verwenden Zhang et al.
(2004) & -8y, <> ky Mit G, = (4] V).

Ubertragt man diese Abschétzungen auf die Bedingungen in den eigenen Batchversuchen mit Pd/Al,O;-
und  PDMS-Pd/Al,O;-Katalysatoren ~ (angenommene  Parameter: 4, = 100 um; po/ Dusio = 24
Biagew = 1107 cm® ™), ergibt sich £ = 7-10° m s™'. Was bedeutet dies fiir die Konkurrenz zwischen
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chemischer Reaktion und &uBerem Stofftranspart? Zundchst wird die effektive Geschwindigkeits-

konstante erster Ordnung

=1 |n2 VHED

k, (4.1-3)
! T W
mit Hilfe der gemessenen Halbwertszeit r,,, berechnet. Danach kann das Kriterium
K << (4.1-4)
k -a

gepriift werden. Daraus folgt mit der routineméBig angewandten Katalysatorkonzentration von
100 mg L' Katalysator 7., >> (n2/ A)-(d,/ B)-(Wpq/ W) = 3300s. Unter Einbeziehung des
empirischen Korrekturfaktors von ca. 3 in die Abschatzung von £ ergibt sich bei einer Halbwertszeit von
ca. 18 min ein Filmwirkungsgrad von rund 50 %. Langsamere Reaktionen werden also wenig, schnellere
Reaktionen erheblich durch &uBere Transportwiderstdnde beeinflusst. Fiir den Pd/Al,0,-Katalysator
ergibt sich daraus als  Entscheidungskriterium ein  spezifischer  Pd-Aktivitdtswert  von
Ay =110Lg" min ", oberhalb dessen der Filmwirkungsgrad 50 % iiberschreitet. Gleiches gilt fiir den
mit Silikondl imprégnierten PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator dér gleichen KorngréBenfraktion. Fiir den Pd/AK-
Katalysator wird bei der spezifischen Pd-Aktivitit von 4, = 100 L g min " ein Filmwirkungsgrad von ca.
50 % erreicht (Pd/AK-Katalysator: & = B:10%ms™: pp/ pueg = 1,9).

Die spezifischen Pd-Aktivitéten des Pd/Al,04-Katalysators fir die im Gemisch untersuchten HKW (vgl.
Tab. 4.1-1) reichen von 4, = 0,13 Lg™ min™ fiir 1-Brom-3-Prapanal (BrPrOH) bis 4, = 1,5 Lg" min”
fir n-Bromhexan (MBHA) (Kap. 4.1.4.2). Der mit PDMS impréagnierte Pd/Al,0.,-Katalysator setzte
BrPrOH und MBHA mit spezifischen Pd-Aktivitdten von 0,14 und 20 L g” min™ um (Kap. 4.1.4.3). Die
Aktivitdtswerte des Pd/AK-Katalysators bewegten sich fiir BrPrOH und 1,1,2,2-Tetrachlorethan im
Bereich von 1,0 Lg" min™ bis 8,2 Lg”" min" (Kap. 4.1.4.4). Alle aufgelisteten Katalysatoraktivititen
liegen deutlich unter den errechneten "kritischen" Werten von 4, = 100 bzw. 110 L g™ min ', so dass
man davon ausgehen kann, dass die Brutto-Reaktionsgeschwindigkeiten nicht maBgeblich durch den

Filmeffekt begrenzt werden.

Zhang et al. (2004) gehen in ihren Berechnungen noch einen Schritt weiter. Sie extrapolieren Mess-
ergebnisse aus Batchansétzen auf Reaktionsbedingungen in durchstrimten Festbettreaktoren. Das ist
sinnvoll, denn Anwendungen im technischen MaBstab wiirden sich wahrscheinlich am Konzept des
Festbettreaktors orientieren. Zur Berechnung der Stoffiibergangskoeffizienten wird eine zu Gl. 4.1-1
analoge Kennzahlengleichung verwendet (vgl. Roberts et al., 1985):
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kL . OIP = 1109 ! E’-Fes:he'cl;a’3 . 55'”3 . ‘[;,-8113 (4.1-5)
DHEU

Sh =

Eine néhere Betrachtung von Gl. 4.1-5 zeigt, dass darin die Viskositt des fluiden Mediums nicht mehr
explizit enthalten ist. Das ist auf den ersten Blick iiberraschend. Allerdings bestimmt die Viskositit maB-
geblich den Wert des Diffusionskoeffizienten und bleibt so implizit als Stoffeigenschaft enthalten
(k ~ Oipe™ ). Fiir ein Festbett aus spharischen Eisenteilchen (2 = 2 mm), das mit einer Abstands-
geschwindigkeit von 7= 1cms' (7F=V-4/PV) durchstrmt wird, liefert Gl 4.1-5
k=~24.3010°ms" (8,40 um). Ein Abgleich mit gemessenen Werten war hier nicht miglich.
Vergleicht man die berechneten Stoffiibergangskoeffizienten in beiden Reaktarsystemen (Batchansatz
und Festbettreaktar), so erkennt man, dass der Unterschied (Faktor 7) nahezu ausschlieBlich aus der
unterschiedlichen GroBe der Fe-Teilchen stammt (12000 um /150 uml®® = 5,5). Darin liegt ein
immanenter Nachteil von durchstromten Festbettreaktoren: Wegen der zu beherrschenden Druck-
verluste darf eine MindestteilchengrBe nicht unterschritten werden, wahrend in Suspensionen beliebig

kleine Teilchen dispergiert werden kinnen.

4.1.2.2 Porendiffusion

Die Abschatzung von intrapartikuléren Transportwidersténden mit Hilfe des Weisz-Modulus erfordert die
Kenntnis von drei Parametern: die charakteristische Porenlénge £, der effektive Diffusionskoeffizient der
Substanz im Porenvolumen des Katalysatorpellets 4, und die effektive Geschwindigkeitskonstante (inkl.

maglicher Transportlimitierung) &, .

Der effektive Diffusionskoeffizient ], beschreibt die Diffusion im wassergefiillten Porenvolumen ohne
Beriicksichtigung der Sorption an der inneren Oberfldche. 2, lsst sich fiir HKW im Porenwasser aus

dem molekularen Diffusionskoeffizienten 4,y in der wéissrigen Bulkphase geméB der Formel

&

1) :DHEU ’

€

ntya (4.1-6)
T

abschatzen, mit &, als der Intrapartikelporositét und 7 als der Tortuositatsfaktor des Porensystem. Am
Tragermaterial y-Al,0, ist die Sorption von HKW vernachlassigbar (Kap. 4.1.4.1). Fiir den Pd/Al,0-
Katalysator ist es zuldssig, fiir HKW die effektiven Diffusionskoeffizienten nach Gl. 4.1-6 zu berechnen.
Die Intrapartikelporositét der Pd/Al,O-Partikel betrdgt ., = W/ (1/p, + ¥) = 0,50 (spezifisches
Porenvolumen: I = 0,3 cm® g”; Feststoffdichte: p, = 3,4 gcm™). Fir die Charakterisierung der

Tortuositét des Porensystems von v-Al,0, kann ein Tortuositatsfaktor = von 3 bis 4 angenommen
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werden. Ausgehend von diesen Daten wird im Folgenden die effektive Diffusion in y-Al,O, durch folgende
Naherung abgeschatzt: [, = 0,15-0,,.

Der Diffusionskoeffizient von Benzol in Wasser wird in der Literatur angegeben als
Dhersaon = 9,8-10% cm? s (EPA, 1998). Von Chloroform (L pq = 10-10° cm®s™) und 1,1,2,2-Tetrs-
chlorethan (Boupe = 7,9-10% cm®s™) liegen die Diffusionskoeffizienten in Wasser in der gleichen
GrgBenordnung. Yuan & Keane (2003b) weisen fiir H, in Wasser einen Diffusionskoeffizienten von
Dipon = 45-10% cm®s™ aus (die genannten Diffusionskoeffizienten beziehen sich auf 7= 25°C). Die
Diffusion von H, in Wasser ist also deutlich schneller als die Diffusion von HKW oder von vergleichbaren
anderen organischen Molekiilen wie Benzol. Zudem ergibt sich der Diffusionsstrom aus dem Produkt von

Diffusionskoeffizienten und dem Konzentrationsgradienten der betrachteten Substanz: m ~ [, - Ac.

Dabei ist unter den angewandten Versuchsbedingungen der Konzentrationsgradient von Wasserstoff
(850=08mM) deutlich grdBer als der Konzentrationsgradient der halogenorganischen Edukte
(G << 1 mM). Aufgrund dieser Betrachtung erscheint es sinnvoll, dass eine mdgliche Transport-

limitierung anhand der Diffusion der organischen Reaktanden abgeschétzt wird.

In Desorptionsexperimenten wurde der Diffusionskoeffizient von Benzal in Silikondl (PDMS) gemessen
(Kap. 4.1.3.2). Die Diffusion war bei hdheren Quellgraden (Beladungsgraden) des Silikondls schneller als
bei niedrigen Quellgraden. Fiir Beladungsgrade des Silikondls von weniger als 5 Ma-% Benzol kann als
Richtwert ein Diffusionskoeffizient von Oy, povs = 1-10° cm® s angenommen werden. Der gemessene

Diffusionskoeffizient von Benzal im verwendeten Silikondl ist eine Grdenordnung kleiner als in Wasser:
DBenzol.FDMS = D!1 ‘Dﬂenzul.HEU .

Die Berechnung des Diffusionskaeffizienten im Porenvolumen wird komplizierter, wenn die Sorption am
Katalysatortrdger beriicksichtigt werden soll. Halogenorganische Verbindungen sorbieren im starken
MaBe an der inneren Oberfliche des Pd/AK-Katalysators (Kap.4.1.4.1). So wurde unter den
angewandten Bedingungen MBHA an der Aktivkohle gegeniiber der Konzentration im Wasser um den
Faktor von A; = 50.000 Lkg" aufkonzentriert. Diese Aufkonzentrierung von HKW am Katalysatortréger
kann zwei grundlegend unterschiedliche Wirkungen entfalten. Die erste und erwiinschte Wirkung ist die
Erhdhung der Stoffkonzentration in der unmittelbaren Néhe zum katalytisch aktiven Zentrum. Der
sorbierte bzw. aufkonzentrierte Stoffanteil ist auf der Aktivkohleoberflaiche mobil und damit fir die
Reaktion am Palladium verflgbar. Der zweite und unerwiinschte Sorptionseffekt ist die deutliche
Verringerung der Mobilitst der Reaktanden auf dem Katalysatortréger. In diesem Fall hemmt die

Sorption die Intrapartikeldiffusion. Die quasi festgelegten HKW kénnen nicht zum aktiven Zentrum
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gelangen und sind somit von der Dehalogenierungsreaktion ausgeschlossen. In diesem Fall kann ein

scheinbarer Diffusionskoeffizient ZJ,,, nach Gl. 4.1-7 berechnet werden:

-1
g, =0, [EKD_PP} 4.1-7)
&

Nach Gl. 4.1-7 ist der scheinbare Diffusionskoeffizient 2,

koeffizienten (fiir HKW bis zu 10° Lkg™") kleiner als der Diffusionskoeffizient /], ohne Beriicksichtigung der

etwa um den Faktor des Sorptions-

Sorption.

Die Literatur liefert jedoch Hinweise, dass in Aktivkohlen die Porendiffusion von HKW schneller ist als
Gl. 4.1-7 vermuten ldsst. Angenommener Grund dafiir ist der Beitrag der Oberflachendiffusion. In
Gl. 4.1-7 wird der Beitrag der Oberflachendiffusion zum scheinbaren Diffusionskoeffizienten nicht bertick-
sichtigt. Allerdings ist die Bestimmung von Oberfidchendiffusionskoeffizienten schwierig. Shindler et al.
(2001) bezeichnen die Oberflachendiffusion von Phenol im Porenvolumen von Aktivkohle als nicht
vernachlassigbar. Sie geben einen Wert fiir 2, von 6,7-10° cm® 5™ an. Der Diffusionskoeffizient von
Phenol in Wasser [, betragt 9,1-10% cm?s” (EPA, 1996). Der effektive Diffusionskoeffizient von
Phenol in wassergefiillten Aktivkohleporen (ohne Beriicksichtigung der Sorption) miisste etwa eine
GrdBenordnung kleiner sein: [, = 0,1-Bp, =0,9-10%cm? s (fiir den genutzten Pd/AK-Katalysator
gilt: &, = 0,47; v=15). Ein Vergleich von 2

lp Und [, zeigt, dass der scheinbare Diffusionskoeffizient

des Phenols im Porenvolumen der Aktivkohle gegeniiber dem effektiven Diffusionskoeffizient durch den
Beitrag der Oberflachendiffusion um zwei GréiBenordnungen angehoben wird. Nach Sotelo et al. (2002a)
ist der Diffusionskoeffizient fiir Lindan im Porensystem von Aktivkohle mit Z,, = 2-10% cm® 51 um zwei

bis drei GroBenordnungen hiher als ohne Beriicksichtigung von Sorption und Oberflachendiffusion zu

erwarten Wére (g o0 = 7,3-10% cm? s7).

Die Porendiffusion setzt sich aus der Summe der freien Diffusion im Porenvolumen und der Oberflachen-
diffusion zusammen (Shindler et al, 2001; Sotelo et al., 2002a8h). Yuan & Keane (2003b) berechnen die
Diffusionskoeffizienten von Chlorphenolen in Aktivkohleporen mit der in der Literatur géngigen Ab-
schdtzung: 4, = 0,1-8,, = 4, Im Folgenden wird angenommen, dass die Diffusion von HKW im Paren-
bereich der Aktivkohle nicht langsamer ist als die Diffusion im Porenvolumen von y-ALQ,. Der Weisz-
Modulus wird fir den Pd/Al,O,-, den PDMS-Pd/AlLO,- und den Pd/AK-Katalysator anhand der ent-

sprechenden effektiven Diffusionskoeffizienten £, nach Gl. 4.1-6 berechnet.
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Die charakteristische Porenlange £ kann anhand des Partikeldurchmessers d als £, = 4/ 6 berechnet
werden. Die effektive Geschwindigkeitskonstante einer Reaktion erster Ordnung unter Vernachldssigung

der &uBeren Transportwiderstande « ergibt sich aus der spezifischen Pd-Aktivitdt 4., nach
kg = Aoy Gy In2 (4-1-8)

mit &, als die Konzentration von Palladium im Katalysator [ge cm?®,]. Die formale Palladium-
konzentration im Katalysator g, betrégt fiir den Pd/Al,0,-Katalysator 8,4-10° g cm?, fiir den PDMS-
Pd/Al,0,-Katalysator 7,1-10° g cm™® und fiir den Pd/AK-Katalysator 4,2-10° g cm™. Mit den Kennzahlen
0, kg und £ kann nach GI. 4.1-9 der Weisz-Modulus y berechnet werden:

2
b ke (4.1-9]

In Abb. 4.1-2 ist der Weisz-Modulus tber die spezifische Pd-Aktivitdt der benutzten Katalysatoren einge-
tragen. Die gemessenen spezifischen Pd-Aktivitaten des Pd/Al,0,-Katalysators fiir die untersuchten HKW
liegen im Bereich van 0,13 L g™ min™ fiir BrPrOH und bis zu 1,5 L g™ min™ fiir MBHA (vgl. Kap. 4.1.4.2).

Der aus Abb.4.1-2 ablesbare Weisz-Modulus  fiir die spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/AlO;-
Katalysators von 1,5 Lg" min™ hat einen Wert von 0,18, was nach Abb. 4.1-3 einem Porennutzungs-

grad van 94 % entspricht.

100 —s
. = = Pd/AI203-Katalysator
= = POMS-Pd/AI203-Katalysator
Pd/AK-Katalysator ik -~
10 -
>
'l -
P
P
0.1 -
0.1 100
Apg L g'1 min”']

Abb. 4.1-2: Der Weisz-Modulus (yd in Abhdngigkeit von der spezifischen Pd-Aktivitdt (4 fir die
eingesetzten Katalysatoren

70



Ergebnisse und Diskussion

Unter einem Wert des Weisz-Modulus von 1 (Porennutzungsgrad > 70 %] ist die chemische Reaktion
micht signifikant transportlimitiert, d.h. die Kinetiken der in Kap. 4.1.4.2 aufgefiihrten Reaktionen am

Pd/Al,0,-Katalysator werden nicht wesentlich von inneren oder duBeren Transporteffekten beeinflusst.

1 _\ ~N — = Pd/AI203-Katalysator
== PMS-Pd/AI203-Katalysator
e N N | = Pd/AK-Katalysator
~
o 06\ -
£ 4 \
S
41 ST
| — i
0,2 -
St g o —
0 — | —
0 3 10 15 o0 ‘
Aoy [Lg" min]

Rbb. 4.1-3: Der Porennutzungsgrad (7., der eingesetzten Katalysatoren in Abhangigkeit von der
spezifischen Pd-Aktivitét (4,)

Analog verhdlt es sich mit den in Kap. 4.1.4.4 vorgestellten Dehalogenierungsreaktionen am Pd/AK-
Katalysator. Zwar liegen hier die spezifischen Pd-Aktivititen des Pd/AK-Katalysators mit 1,0 L g min”
fir BrPrOH und mit maximal 8,2 L g min” fiir TeCA hiher als die des Pd/Al,0.-Katalysators, dennach
tiberschreitet der Weisz-Modulus nicht den Wert 0,94, was einem Porennutzungsgrad von 71 % ent-
spricht. Das bedeutet, auch am Pd/AK-Katalysator waren die Brutto-Reaktionsgeschwindigkeiten der in
Tab. 4.1-1 aufgefiihrten Substanzen nicht wesentlich transportlimitiert. Dies zeigt das Patenzial von
Aktivkohle zur Aufkonzentrierung von /angsam reagierenden organischen Verbindungen ohne deren
Mobilitét im Porengefiige fiir Reaktionen allzu stark einzuschrénken. Im Gegensatz dazu zeigt Tab. 4.1-4
die spezifischen Pd-Aktivitdten des Pd/AK-Katalysators fiir Chlorbenzol und  4-Bromtoluol
(4s > 200 Lg" min™) als Beispielsubstanzen, deren gemessene Reaktionsgeschwindigkeiten sowahl

durch innere wie duBere Transporteffekte signifikant beeinflusst werden.

Die gemessenen spezifischen Pd-Aktivititen des PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators reichen von
0,14 Lg" min" fir BrPrOH bis zu 20Lg" min® fir MBHA (vgl. Kap.4.1.4.3). Die Reaktions-
geschwindigkeit von BrPrOH wird durch Transporteffekte praktisch nicht verringert (95 % Poren-
nutzungsgrad). Anders verhdlt es sich mit den Substanzen CF (4ye = 1.5 Lg' min™) mit einem

Porennutzungsgrad von 56 % und TeCA (4yrca = 1.9 Lg”" min™) mit einem Porennutzungsgrad von
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46 %. Hier dirfte die effektive Reaktionsgeschwindigkeit bereits messbar durch die inneren Transport-
widerstdnde verringert worden sein. Erheblich starker ist die Transportlimitierung der Dehalogenierung
von MBHA: Bei einer spezifischen Pd-Aktivitdt von 4y yew = 20 Lg” min” betrdgt der Porennutzungs-
grad weniger als 3 %. Folglich miissen bei der Interpretation von spezifischen Pd-Aktivitaten des PDMS-

Pd/Al,0,-Katalysators die teilweise erheblichen Transportlimitierungen beriicksichtigt werden.

4.1.3 Hydrophobierung des Pd/Al,0,-Katalysators mit Silikondl

Zur Hydrophobierung des Pd/Al,0,-Katalysators wurde die KorngroBenfraktion 63...125 um mit Silikondl
(POMS) impréagniert (Methode in Kap. 3.1.2). Die Mischung von 1 mL Silikendl mit 4 g Katalysator
erbrachte pulvrige, rieselfdhige und stark wasserabweisende Katalysatorkéirner. Nach der Imprég-
nierungsprozedur betrug die Gewichtszunahme des thermisch von Ldsungsmitteln und wahrscheinlich
auch von physisorbiertem Wasser vollstdndig befreiten Katalysators 17 %. Beriicksichtigt man den
Gehalt des lufttrockenen Pd/Al,0,-Katalysators an physisorbiertem Wasser von 3 Ma-% (Abb. 4.1-4),
dann betrdgt der Silikonanteil des impragnierten Katalysators Apys = 20 Ma-%. Unter der Annahme
giner vollstandigen Fillung des gesamten Porenvolumens des Pd/Al,0,-Katalysators (1, = 0,3 cm®g™)

mit Silikondl wiirde der Silikananteil des Katalysators 23 Ma-% betragen.

CriGa
mgimin  Temp
x10¢ C
-0.00 by

1.00

0.00F ~_

\ igli “ -0.658mg
Nt - -5.092%

5 < n 4
I | s
%no 50.00 100.00

Time[min]

Abb. 4.1-4: Thermogramm fir den lufttrockenen Pd/Al,O,-Katalysator im Vakuum (., = 12,5 mg)

Um den Silikonanteil des imprégnierten Katalysators zu messen, wurden Katalysatorproben in einer
Thermowaage (Shimadzu TGA 50) verbrannt (Methode in Kap. 3.2.5). Dazu wurden im Luftstrom

(Normaldruck) im Temperaturbereich von 30 bis 700°C die Gewichtsabnahmen einer mit Silikondl

72



Ergebnisse und Diskussion

impragnierten Katalysatorprobe und einer lufttrockenen Probe des Pd/Al,0,-Katalysators ohne Silikonél

(Referenz) aufgenommen.

DrTGA
mgimin - femp
x10¢ ¢
1.00f | [ 'm [P 0.00 11
Ll Efa-:ﬁ*‘\
\ﬂ,gl,!ﬁ,ﬁj-}*ae‘uﬂl (P
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I\ H _'sﬁﬁ,nuc - I g0
0.00| > -2.00
-1.225mg
7.143%
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=1.00) +4.00
! T .00
2 \." 1) . £
%oa 50.00 lm.cmﬂﬂ
Timefmin]

Abb. 4.1-5: Thermogramm fir den lufttrockenen PDMS-Pd/AL,O,-Katalysator im  Vakuum
(m,, = 17,2 mg)

Die Gewichtsabnahme im silikonfreien Referenzansatz bis 100°C von ca. 3 Ma-% wird dem Verlust von
physisorbiertem Wasser zugeschrieben (Abb. 4.1-4). Die bis 700°C nachfolgenden 2 Ma-% Verlust
diirften ihren Ursprung in der Abspaltung von Oberflichen-Hydroxylgruppen in Form von Wasser haben.

Im Referenzansatz ist ab einer Temperatur von ca. 290°C die Gewichtsabnahme praktisch beendet.

Bei der Auswertung der Thermogramme muss beriicksichtigt werden, dass der Wassergehalt der beiden
lufttrockenen Katalysatoren unterschiedlich ist, denn die mit Silikondl impragnierte Probe verliert bis zu
einer Temperatur von 100°C erheblich weniger physisorbiertes Wasser als der unbehandelte Pd/AlLD,-
Katalysator im Referenzansatz (Abb. 4.1-5). Das erscheint plausibel, da die Impragnierungsprozedur die
thermische Entfernung des Ldsungsmittels beinhaltete. Im Bereich von 100 bis 700°C verliert der
imprégnierte Katalysator insgesamt 7,1 % seiner Masse. Die Gewichtsabnahme von 100 bis ca. 290°C
beinhaltet wahrscheinlich wie im Referenzansatz die Austreibung von chemisorbiertem Wasser (ca.
2,6 Ma-%).

Wird Silikondl (PDMS) in Luft bis 700°C erhitzt, kann man davon ausgehen, dass die Methylgruppen des
PDMS zu CO; und H,0 verbrennen, wobei Si0, als Asche verbleibt. Bei einer vollstandigen Verbrennung
des PDMS wiirde der Masseverlust des eingewogenen Silikons 1-60/74 = 19 % betragen
(MG1Si0;] = 60 g mol™ und MG -(CH,),Si0-1 = 74 g mal™). Wie in Abb. 4.1-5 anhand der erneut
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einsetzenden Gewichtsabnahme zu erkennen ist, beginnt die Verbrennung des Silikons bei einer
Temperatur von ca. 380°C. Beim weiteren Hochheizen des imprégnierten Katalysators bis 700°C verliert
die Probe weitere 4,6 % der Masse. Dieser Verlust wird der Verbrennung des Silikans zugeschrieben
und umfasst wahrscheinlich auch noch geringe Anteile von chemisorbiertem Wasser. Deswegen ist der

berechnete Anteil des Silikondls von 4,6 Ma-% / 0,19 = 24 Ma-% maglicherweise etwas (iberschatzt.

4.1.3.1 Charakterisierung des Silikonfilms

Auch wenn die Thermogravimetrie bestétigt, dass der Pd/Al,0,-Katalysator in der angenommenen GriBe
von ca. 20 Ma-% mit Silikondl impragniert wurde, so sagt sie nichts tber Ort und Stérke des Silikon-
filmes aus. Somit bleibt die Frage offen, ob das Silikondl in das Granulatinnere eingedrungen ist oder als
duBerer Film aufgetragen wurde. Bei einer reinen Silikondlhiille um das Katalysatorkorn miisste damit
gerechnet werden, dass eine GroBzahl der im Porenvolumen liegenden Pd-Cluster nicht vom Silikandl

umgeben sind, wodurch der erwiinschte Sorptionseffekt in Pd-Nahe verhindert wére.

Anhand van Desorptionsexperimenten kann die Lénge der Diffusionswege einer Substanz im Silikondl
abgeschétzt werden. Sind die gemessenen Diffusionsstrecken lang, dann ist das Silikondl wahrscheinlich
in das Porenvolumen des Katalysators eingedrungen. In diesem Fall kann die Lange des Diffusionsweges
die Lange der mit PDMS gefiillten Poren erreichen. Sind die gemessenen Diffusionswege dagegen eher

kurz, bildet das Silikan einen &uBeren Film um das Korn, ohne in das Parensystem einzudringen.

Fir den Fall, dass das Silikon nicht in das Porenvolumen des Katalysatorkorns eindringen konnte, ist die
Dicke einer gleichméBigen Silikonhiille (Spgys) um das sphérische Katalysatorkorn nach folgender Formel

berechenbar:

O =05 dp [(1 + Xoous - pKnm/pPDMS)W = 1] (4.1-10)

Die Partikeldurchmesser &, der silikonfreien Pd/Al,0,-Kérner bewegen sich zwischen 63 und 125 um.
Die Korndichte des unbehandelten Pd/Al,0;-Katalysators betragt py,, = 1,68 g cm® (vgl. Tab. 3.5-1),
die Dichte des Silikondls (pmys) wird vom Hersteller mit 0,98 g cm® angegeben. Nach Gl. 4.1-10
miisste mit einem Silikonanteil des Katalysators von Xy = 20 Ma-% die Silikonhille nur wenige Mikro-
meter dick sein (Spgys = 3.,3...6,5 um fir 4, = 63 ...125 pum).

Im Lichtmikroskop kannte an den imprégnierten Katalysatarpartikeln im Vergleich zum Originalkatalysator
kein Hinweis auf einen duBeren Silikonfilm entdeckt werden. Die imprégnierten Partikel klebten nicht

zusammen, obwohl das verwendete Silikondl bei Zimmertemperatur fliissig-viskas ist. Auch in
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1000-facher VergroBerung konnten Oberflachenrauhigkeiten auf den imprégnierten Partikeln erkannt

werden und es wurden keine Partikel mit grBeren Korndurchmessern als 125 um gefunden.

Die Schichtdicke eines Polymers kann durch Desarptionsexperimente ermittelt werden. Als Sorbens
wurde ein ungemdrsertes Pellet (4 = 4,2 mm) des Pd/Al,0,-Katalysators mit Silikonl impragniert
(skizzenhafte Darstellung eines imprégnierten
Katalysatorpellets in Abb. 4.1-B). Der Masse-

zuwachs des Katalysatorpellets betrug nach der

Mo RH oy

Imprégnierung 19 Ma-%, was einem Silikonanteil
von Apus = 22 Ma-% entspricht. Das imprag-
nierte Pellet sah nach Trocknung dunkelgrau und

gldnzend aus, statt hellgrau und matt wie der un-

behandelte Katalysator. Wére das Silikondl nicht

in das Porenvolumen des Al,O, eingedrungen, i

Stagnanter Wasserfilm

lisste sich um das Katal ellet ein duBerer
mi sich atalysatorpellet ein Jiicos Pongses 4,0,

Silikonfilm mit einer Dicke von Jppy = 240 um

ausgebildet haben. Ein &uBerer Silikondlfilm mit
Abb. 4.1-6: Skizze eines mit PDMS impréagnierten

der genannten Dicke misste zum Anhaften von Pd/Al,0,-Katalysatorpartikels

Partikeln am Pellet oder zum Anhaften des Pellets
an einer Oberfldche fihren. Beides war nicht der Fall — ein Indiz mehr, dass das Silikondl vollstandig in

das Porengeflige des v-Al,0, eingedrungen war.

Als Referenzprobe fiir das Desorptionsexperiment diente reines Silikondl, wie es fiir die Impréignierung
des Katalysators genutzt wurde. Das Silikondl wurde in ein Aluminiumpfannchen gegeben und die
Gewichtszunahme registriert. Anhand der Dichte des Silikondls und der bekannten Geometrie des
Aluminiumpfannchens kann die Schichtdicke des PDMS berechnet werden: Sppysqe = 1,16 mm. Beide
Proben wurden iiber Nacht in einer gesattigten Gasphase mit Benzol beladen. Danach wurden die
Silikanproben in die Thermowaage verbracht. Wihrend und nach der Evakuierung der Waage bis auf einen

Druck von 30 Pa wurde die Gewichtsabnahme des Silikonils verfolgt (Methode in Kap. 3.4.1).

In Abb. 4.1-7 werden die Desarptionskinetiken des Benzols aus dem imprégnierten Katalysator (Silikon-
Pd/Al,03) und aus dem reinen Silikondl (Silikon-Referenz) dargestellt. Zur Ermittlung des Filmeffektes auf
die gemessene Desorptionskinetik wurde ein Vergleichsversuch unter Normaldruck durchgefiihrt. Es
wurden unter Normaldruck nahezu identische Desorptionskinetiken wie unter reduziertem Druck (30 Pa)

gefunden. Es wird daher ausgeschlossen, dass die in Abb. 4.1-7 dargestellten Desorptionskinetiken
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durch Filmeffekte signifikant  beeinflusst wurden. Die Auswertung der Messwerte der

Desorptionsexperimente erfolgte in Analogie zur Methode nach Guo et al. (1932) nach der Formel

Aoy _ #Duzre{m: } (4.1-11)
dr 5PDM5

MIE Meyrpee = Morgses — Morgher—= 8IS ZUM Zeitpunkt £ sorbierter Benzolmasse, 4, als Diffusionskoeffizient
des Benzols bei unendlich kleiner Konzentration im Sorbat und Jeqys als Dicke der Silikanschicht. Der be-
rechnete Wert der Schichtdicke bezieht sich auf den kiirzesten Diffusionsweg. Die kiirzeste Diffusions-
strecke ist im Kornvolumen des Partikels entlang der Pore. Nach Auftragen von In /... Uber die
Desorptionszeit kann nach Gl. 4.1-11 aus der Steigung der Regressionsgeraden der Diffusionskoeffizient

[}, berechnet werden.

O Silikon-Referenz
A Silikon-Pd/AI203

In M sorbat [mg]

Am < 50 ug ~a 0
. i

0 50 100 150 200 250 300

£ [min]

Abb. 4.1-7: Desorption von Benzol aus einer Referenzprobe Silikondl (g = 27,1 mg;
Sromsrer = 1,16 mm) und dem Silikondlanteil des imprégnierten Pd/Al,0,-Katalysators
(M, = 70,6 mg; 4, = 4,2 mm) im Vakuum (p = 30 Pa)

Anhand der Geradensteigungen in Abb. 4.1-7 kiinnen die Desorptionsraten der Referenzprobe
dIn Mg/ @ £ = 3,1-10* mg s und des imprégnierten Katalysators &/In Mg/ @t = 1,3-10*mg s™
abgelesen werden. Der nichtlineare Verlauf der abgebildeten Desorptionskinetik im Referenzversuch
deutet auf Quelleffekte des Silikondls hin. Durch die Quellung werden die einzelnen Segmente des
Polymers beweglicher. In der Literatur werden Beispiele aufgefiihrt, wie durch Quellung von Silikan mit
einem hydrophoben Lasungsmittel die Diffusivitét fiir andere Sorptive erhdht wurde (z.B. Doig et al.,
1999). Folglich kann die nicht adaguate Linearisierung der Desorptionskinetik, wie sie im Referenzversuch

ermittelt wurde, auf der Schrumpfungskinetik des Silikontls beruhen. In diesem Fall kann nach Gl. 4.1-11
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nicht der Diffusionskoeffizient des Benzols bei unendlich kleiner Konzentration im PDMS [£3) berechnet
werden, sondern der von der Benzolkonzentration im PDMS abhéngige Diffusionskoeffizient Dhoys gen -
Der aus Abb.4.1-7 abschétzbare Diffusionskoeffizient Dhpus gen = 2-10% cm?s™ (£= 0...60 min;
7= 22%1°C) liegt im Bereich des Diffusionskoeffizienten in einem handelsiiblichen Silikonschlauch, wie
er bereits von Kohler (2000) bei etwas hoherer Temperatur gemessen wurde
(Dins e = 26108 cm®s™; 7= 26+2°C). Es sollte hervorgehoben werden, dass der Diffusions-
koeffizient Dbpysgey 8uf die Geometrie des ungequollenen Polymers bezogen ist. Hinweise zur Ein-

bezighung des Quellgrades in die Berechnung von Diffusivitaten in Silikon geben Blume et al. (1991).

Das Desorptionsmodell beruht auf der Annahme eines o-Wertes fiir die durch Diffusion zuriickgelegte
Wegstrecke. Zur einfacheren Berechnung von Sppysie: k8NN Dhussea Mittels Relativmethode aus

Gl. 4.1-11 eliminiert werden:

12
( din mScrbaT: ]
dt" Ref

Ooomska: = Gpowsper | 77— o
' ‘ dnm
Sorbat
[ at e

(Gl. 4.1-12)

- AN
31-10 mgs J _ 18mm

= 5PDM5J<.at =1.1Emm'[m

Nach dieser Berechnung muss das Benzol im Silikondl des imprégnierten Katalysators eine Wegldnge von
Jpomskae = 1.8 mm zurlickgelegt haben. Die Porenlangen im Katalysatorkorn unterliegen jedoch sicher
einer Verteilung, die nicht im &-Wert reflektiert werden kann. Auch wird im Desarptionsexperiment die
Tortuositdt 7 des y-Al,O; nicht beriicksichtigt. Aber 1,8 mm Diffusionsweg sind deutlich mehr als
0,24 mm Hillendicke, wie sie durch alleinige &uBere Anhaftung des Silikonéls am Katalysatorkarn
erwartet worden wére (vgl. Gl. 4.1-10). Der geringe Unterschied zwischen der Diffusionsstrecke und
dem Partikelradius von 2,1 mm macht deutlich, dass wahrend der Imprégnierung das Silikondl tief in das
v-Al,05-Granulat eingedrungen ist und die GroBzahl der katalytisch aktiven Pd-Cluster des "Egg-Shell'-

Katalysators wahrscheinlich vom Silikandl umgeben sind.

4.1.4 Interaktion von Sorption und Reaktion

Eine synergistische Interaktion von Sorption am Trégermaterial und Reaktion am Pd ist méglich, wenn

der sorbierte HKW-Anteil der katalytischen Reaktion zur Verfiigung steht. Sorption kénnte aber auch
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eine negative Schutzwirkung vor der Reaktion entfalten und die messhare Reaktionsgeschwindigkeit

senken.

Georgi & Kopinke (2004) berichten von der Sorption von MTBE und TCE an Aktivkohle als Schutz vor der
Oxidation mit H.0, Bei der reduktiven katalytischen Dehalogenierung von schnell reagierenden
Substanzen konnte in eigenen Batchexperimenten ebenfalls eine Schutzwirkung der Sorption an
Aktivkohle als Pd-Trager nachgewiesen werden. So wurde am Pd/Al,O,- und am Pd/AK-Katalysator ein
Gemisch aus Chlorbenzol (MCB) und 4-Bromtoluol (4-BT) umgesetzt (Versuchsmethode in Kap. 3.5.1;
experimentelle Details in Tab. A1-3 im Anhang). Die Reaktionskinetik wurde anhand der dehalogenierten
Reaktionsprodukte bis zu einem Umsatzgrad von ca. 80 % verfolgt und konnte im aufgenommenen

Umsatzbereich mit einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung ausgewertet werden.

Tah. 4.1-4 fasst die Katalysatoraktivitdten mit und ohne Voradsorption zusammen. Die spezifischen Pd-
Aktivitten der beiden Katalysatoren verbleiben mit oder ohne Sorption der HKW am Tragermaterial auf
dem hohen Niveau von mehr als 200 Lg” min” (Tab. 4.1-4). Die Halbwertszeiten aller Reaktionen
betrugen maximal 9 min. Beide Substanzen MCB und 4-BT werden am Pd/AK-Katalysator deutlich
langsamer umgesetzt als am Pd/Al,0,-Katalysator. Die Sorption der beiden HKW an der Aktivkohle
scheint der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit am Pd zu schaden. Optimistisch stimmt dagegen, dass
die adsorbierten Stoffanteile des MCB und 4-BT nicht irreversibel an der Aktivkohle festgelegt sind und
der Reaktion zur Verfligung stehen, wie es bereits von Schreier & Beinhard (19395) fiir Tetrachlorethen

an einem gepulverten Pd/AK-Katalysator beschrieben wurde.

Tab. 4.1-4:  Spezifische Pd-Aktivitdten (4,) des Pd/Al,0,- und Pd/AK-Katalysators (g, = 100 mg L")
fiir Chlorbenzol (MCB; log Ag,, = 2,84) und 4-Bromtoluol (4-BT; log A, = 3,42) und die
zugehdrigen Halbwertszeiten (z;,)

Kalsaor M e . R
Pd/AK ohne Voradsorption 220 9,0 430 4,7
Pd/AK mit 17 h Voradsorption 220 9.0 630 3.1
Pd/Al,0, mit 21 h Voradsorption 420 4.8 = 4000 = (0,5

Alle in Tab. 4.1-4 dargestellten Daten sind durch innere und &uBere Transporteffekte signifikant beein-
flusst (vgl. Kap. 4.1.2). Wenn, wie in Kap. 4.1.2.1 geschrieben, bereits bei einer spezifischen Pd-
Aktivitét des Pd/Al,0,-Katalysators von 110 Lg" min™ ein Filmwirkungsgrad von 50 % herrscht, so

diirften mit diesem Katalysator maximale Aktivitatswerte von 220 L g™ min™ erreichbar sein. Demzufolge
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erscheinen die gemessenen Aktivititen des Pd/Al,0,-Katalysators insbesondere fir 4-BT von
A, = 4000 L g min” unrealistisch hoch. Da an der Plausibilitit von Messwerten (Katalysatoraksivitat)
nicht gezweifelt werden kann, sollten deshalb die quantitativen Abschétzungen von Filmeffekten nicht

unkritisch auf die angewandten Bedingungen in den Batchexperimenten iibertragen werden.

Nach 17 h Voradsorption am Pd/AK-Katalysator kann davon ausgegangen werden, dass annéhernd
Sorptionsgleichgewichte erreicht waren. Anhand der Gemischisothermen betrug der Stoffanteil im
sorbierten Zustand fir MCB 24 % und fir 4-BT 76 % (Gemischisothermen: log Kopes = 3.5;
log A .er = 4.5). Die Gegeniiberstellung der spezifischen Pd-Aktivitaten des Pd/AK-Katalysators ohne
und mit Voradsorption kann Rickschlisse erlauben, ob Transportprozesse die Brutto-Reaktions-
geschwindigkeit begrenzen. Bei starken Transporteffekten sollte die Katalysatorsaktivitét von der Vorad-
sorption der HKW profitieren. So war die spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/AK-Katalysators fiir 4-BT mit
Voradsorption um den Faktor 1,5 héher als ohne Voradsorption (Tab. 4.1-4). Dieser Befund bestétigt,
dass die gemessene Reaktionsgeschwindigkeit von 4-BT durch innere und &uBere Transporteffekte

signifikant beschrénkt wird.

Aufgrund der Transporteffekte ist es wahrscheinlich, dass die Netto-Aktivitaten von beiden Katalysatoren
fur schnell reagierende HKW wie 4-BT sehr viel héher sind als die gemessenen Brutto-Aktivitéten. Die
dennoch schnellen Dehalogenierungsreaktionen von adsorbierten HKW am Pd/AK-Katalysator kinnen mit

zwei mechanistischen Vorstellungen erkldrt werden:

1. Der am Pd aktivierte Wasserstoff ist auf der Aktivkohleoberflache beweglich (H-Spillover) und
reagiert abseits des Pd mit den sorbierten HKW-Molekiilen ader

2. die sorbierte halogenorganische Verbindung ist auf der Aktivkohle mobil und reagiert mit dem am

Pd aktivierten und festgelegten Wasserstoff.

Das Phénomen des H-Spillover auf Aktivkohle (These 1) ist bei der Gasphasenkatalyse mit Hydrier-
katalysatoren wie Pt, Pd oder Ni bekannt (z.B. Conner & Falconer, 1995) und kann bereits bei
Umgebungstemperatur zur Erhdhung der am Pd/AK-Katalysator sorbierbaren Menge Wasserstoff fiihren
(Suh & Park, 1993). Aktuelle Untersuchungen zielen auf die Erhdhung der Wasserstoffspeicherfahigkeit
von graphitischem Kohlenstoff im NanometermaBstab (Nanotubes) zur Entwicklung neuartiger Trager-
materialien fiir "Nano"-Katalysatoren (Lueking & Yang, 2004). Der Effekt des H-Spillover von Pd auf dem
Kohlenstofftréiger von Pd/AK-Katalysatoren wird von Matatov-Meytal & Sheintuch (2002) bei Hydro-
dechlorierungsreaktionen in der Gas- wnd Flissigphase als wichtiger Beitrag zur Brutto-Reaktions-

geschwindigkeit betrachtet.
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Fiir These 2 sind mobile adsorbierte HKW-Molekile, die durch freie Diffusion bzw. Oberflachendiffusion
das katalytische Zentrum erreichen und am Pd mit dem aktivierten Wasserstoff reagieren, ein
anschauliches Bild. In der Literatur ist beschrieben, dass beim Vergleich der Leistungsfahigkeit zweier
Pd/AK-Katalysatoren, deren Aktivkohlen aus verschiedenen Ausgangsmaterialien hergestellt wurden, der
Katalysator mit der hoheren HKW-Sorptionskapazitdt und der schnelleren HKW-Sorption die héhere
katalytische Aktivitdt gegeniiber 1,1,2-Trichlorethan zeigte (Kovenklioglu et al., 1992). Der Pd-Gehalt
und die Dispersitdt des Palladiums waren bei beiden Katalysatoren nicht messbar verschieden. Die
Katalysatoraktivitdt scheint in diesem Fall von den Oberflacheneigenschaften der Aktivkohle abzuhé&ngen.
Die BET-Oberfldche des Katalysatars mit der geringeren spezifischen Pd-Aktivitat (g = 1350 m? g™)
war gréiBer als die Oberflache des Katalysators mit der hiheren Aktivitdt (S = 950 m® g™). Jedoch
konnten die Autoren keinen fundierten Bezug zwischen den Oberflicheneigenschaften der Aktivkohlen,

der Mobilitit der Sorbate und den gemessenen Katalysatoraktivitdten herstellen.

4.1.4.1 Sorption von HKW an den Katalysatortragern

Nach Schwarzenbach et al. (1993) ist in wassrigen Suspensionen die Sorption von HKW an hydrophilen
Metalloxidtrdgern (wie Al,O, oder Si0,) gering. Die Autoren geben fiir die Sorption von Chlorbenzol
(MCB) an y-Al,O; einen Sorptionskoeffizienten von A, = 0,8 Lkg" an. Im Rahmen der vorliegenden
Arbeit konnte in keinem Sorptionsexperiment mit wassrigen Pd/AlO5-Suspensionen fir folgende HKW
gine messhare Abreicherung aus der wéssrigen Phase festgestellt werden (A < 2 Lkg'):
1-Brom-3-Propanol (BrPrOH: log A = 0.7), Chloraform (CF: log Ay = 1.97);
1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA: log Ay, = 2.39), Chlorbenzol (MCB: log A, = 2,84], 4-Bromtoluol
(log Ay = 3,42 und n-Bromhexan (MBHA: log A5, = 3,80). Damit erscheint der Pd/Al,0,-Katalysator
als geeignetes Modellsystem fiir die Hydrodehalogenierung mit méglichst hydrophilem Tréger, an dessen

Oberfliche die Aufkonzentrierung von HKW minimal ist.

Die Sorption des hydrophilen BrPrOH (log AG, = 0.7) im Silikondl ist vernachldssigbar gering
(K < 2 Lkg™". Fir CF wurde fiir die Sorption im Silikonanteil des PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators ein
Sorptionskoeffizient von Ay = 110 Lkg" und fiir TeCA ein hoherer Wert von Ajr.c, = 280 Lkg”
bestimmt (Methode in Kap. 3.3 bzw. Tab. A1-2 im Anhang). Die gemessenen Sorptionskoeffizienten &,
sind &hnlich groB wie die Verteilungskoeffizienten 4G, der Substanzen zwischen Oktanol und Wasser
(Kower = 93; Kwreca = 245). Ein annahernd gleicher Befund fiir die Sorption von MCB im Silikon wurde
auch von Kohler (2000) beschrieben (A yes = 417 Lkg™" und Ay ues = 690). Ahnlich wie bei Georgi

(1998) fiir die Sorption von hydrophoben organischen Verbindungen in polymeren Huminstoffen wurde
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eine Proportionalitdt zwischen den Aj- und AG,-Werten gefunden: A5 = 7+ Ay, . Fiir die Sorption von CF
und TeCA im Silikondl des PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators ergibt sich ein Proportionalittsfaktor von
n=11..12. Der korrespondierende Sorptionskoeffizient von MBHA im Silikondl betragt
log &, = 3,71 und liegt wie die Sorptionskoeffizienten von CF und TeCA im Bereich des A;,-Wertes
(log Aqwuens = 3.80).

Das in der Literatur verbreitete Bild der Adsorption von hydrophoben Verbindungen im Porensystem von
Aktivkohlen beschreibt, dass durch bestimmte Oberflacheneigenschaften energetisch begiinstigte
Sorptionsplétze zuerst gefiillt werden (z.B. Li et al., 2002; Xiao et al., 2004). Sind im Wasser mehrere
Sorptive gelfst, so konkurrieren die Substanzen um die verfiigharen Sorptionsplitze (Sorptions-
konkurrenz). Dabei kénnen Verbindungen mit starker Sorptionsneigung schlechter adsorbierbare
Verbindungen verdréngen (Verdrédngungssorption) (Vahdat, 1997). Das erkldrt auch, warum sich
Gemischisothermen héufig von Einzelisothermen unterscheiden (Kowalzik & Pilchowski, 1999). In
Abb. 4.1-8 sind die Gemischisothermen von TeCA und MBHA am Pd/AK-Katalysator dargestellt
(experimentelle Details in Tab. A1-2 im Anhang). Die HKW-Ausgangskanzentrationen wurden den Batch-
experimenten zur Bestimmung der Reaktionskinetik angepasst, um die ermittelten Sorptionskoeffizienten

auf die Verhéltnisse in den Reaktionsansétzen Gibertragen zu kinnen.
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Rbb. 4.1-8:  Gemischisothermen der Sorption von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) und n-Bromhexan
(MBHA) fiir den Pd/AK-Katalysator (experimentelle Details in Tab. A1-2 im Anhang)

Fir die Adsorption an Aktivkohlen kinnen die Sorptionsisothermen im Allgemeinen gut durch die
empirische Freundlich-Gleichung ¢, = K} - /" beschrieben werden (Urano et al., 1991). Oft reicht es
aber fiir eingeschrénkte Konzentrationsbereiche aus, mit einer linearen Sorptionsisotherme zu arbeiten.

81



Ergebnisse und Diskussion

Es wird anstatt des Freundlich-Koeffizienten A und des Exponentialfaktors n fiir den linearen Bereich der
Isotherme der Sorptionskoeffizient A; berechnet: &, = 4,/ G, . Unter den Bedingungen, wie sie in den
Kinetikversuchen herrschten, wurde anhand der Gemischisothermen aus Abb. 4.1-8 fiir TeCA ein

Adsorptionskoeffizient von log A5 = 3,5 und fiir MBHA von log A, = 4,8 bestimmt.

In der Literatur wird fiir BrPrOH ein AG,-Wert von 5 angegeben (Syracuse Research Corp., 2004). Eine
erste Versuchsreihe mit Pd/AK-Katalysator in reinem Wasser ergab einen Sorptionskoeffizienten von
K, = 800 Lkg" (log &, = 2,9). Dieser Wert erscheint im Vergleich zum Ag,-Wert sehr hoch. Wieder-
holungsversuche mit Pd/AK-Suspensionen in 1 mM H,S50, bestétigten das vorherige Ergebnis annéhernd
mit log A; = 2,6...2,7. Um Analysenfehler zu minimieren, wurden Wasserproben direkt auf BrPrOH

untersucht, aber auch Extrakte der Fliissigphase analysiert.

4.1.4.2  Hydrodehalogenierung am Pd/Al,Q,-Katalysator

CF und TeCA werden an Pd-Katalysatoren vorzugsweise zu Methan und Ethan umgesetzt. Bei der De-
chlorierung von TeCA konnte als Produkt einer Teildechlorierung auch Chlorethan im Spurenbereich nach-
gewiesen werden. Chlorethan ist gegeniber der Reduktion am Pd-Katalysator bei niedrigen
Temperaturen stabil. Verglichen mit der Menge an vollsténdig dehalogenierten Produkten wie Methan
und Ethan ist die Menge der teilhalogenierten Produkte wie Chlorethan verschwindend gering. Da die
Sorption von Methan und Ethan am Pd/Al,0,-Katalysator vernachlassigbar ist, spiegeln die Konzen-
trationen der beiden Reaktionsprodukte Methan und Ethan in der Gasphase nahezu unverfdlscht den

Fortgang der Dechlorierungsreaktion wider und lassen sich leicht messen (Methode in Kap. 3.5.1).

Nach Abb. 4.1-9 verlduft die Dechlorierungskinetik von TeCA und CF im Gemisch trotz Konkurrenz-
adsorption der CKW am Pd nach einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung (Versuchsdetails in
Tab. A1-4 im Anhang). Erwartet wurde, dass zumindest fiir die langsamer reagierende Verbindung die
Reaktionskinetik vom Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung abweicht. Die Dechlorierung des TeCA
erfordert eine Halbwertszeit von ca. 22 h. Dies entspricht einer spezifischen Pd-Aktivitdt des
Katalysators fiir TeCA von A e = 0,4 L g™ min™. Eine Halbwertszeit des CF von ca. 12 h steht fiir eine
Katalysatoraktivitat von 4 = 0,7 Lg™ min™. Im Gemisch mit TeCA reagiert CF schneller als das TeCA.
Anders verhélt es sich mit den Katalysatoraktivitdten gegeniiber den Einzelsubstanzen. Die spezifischen
Pd-Aktivitaten gegeniiber CF als Einzelsubstanz oder im Gemisch mit TeCA sind identisch (Einzelsubstanz:
Ay = 0,7 L g™ min). Die Katalysatoraktivitat fur TeCA als Einzelsubstanz ist hher als im Gemisch mit
CF (Einzelsubstanz: e = 1,5 L g™ min™). Die Verschiebung der spezifischen Pd-Aktivitaten fiir HKW,
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wenn diese im Gemisch vorliegen, kdnnte in der Konkurrenzsorption der HKW am Pd begriindet liegen
(vgl. Kap. 4.1.1.1; Mackenzie et al., 2005¢).
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Abb. 4.1-9:

Umsatz von Chloroform {CF) und 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) am Pd/Al,0,-Katalysator
in 1 mM H,80, (G4, = 407 mg L'; e = 10 mg L g1y = 10 mg L)
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Umsatz von 1-Brom-3-Propanol (BrPrOH) und n-Bromhexan (MBHA) am Pd/Al,0.-
Katalysator in 1 mM H,50, (64, = 411 mg L, Ggpos = 20 mg L™, Gy = 20 mg L)

Debromierung von BrPrOH und MBHA wurde anhand der Freisetzung der Reaktions-

produkte n-Propanol und Hexan verfolgt (Abb. 4.1-10; Versuchdetails in Tab. A1-5 im Anhang). Fiir die

Hexananalytik geniigte eine einfache Beprobung der Gasphase und Analyse der Probe im GC/MS.

Allerdings muss fiir die korrekte Auswertung der Messergebnisse die VergriBerung des Headspace-
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Volumens im Versuchsansatz durch die nachfolgende Beprobung der Katalysatorsuspension
beriicksichtigt werden. Zur Analyse des Propanols wurden gefilterte Wasserproben direkt in ein GC mit
Tenax-Séule eingespritzt. Die resultierenden spezifischen Pd-Aktivitdten des Pd/Al,0,-Katalysators waren
A, = 0,13 Lg" min” fir BrPrOH und 4, = 0,80 L g min™ fir MBHA.

Auch der Reaktionsveriauf von TeCA und MBHA, als Gemisch einer chlorierten und bromierten
Verbindung, falgte im aufgenommenen Umsatzbereich (X' < 87 %) einem Geschwindigkeitsgesetz erster
Ordnung (ohne Abb.; experimentelle Details in Tab. A1-6 im Anhang). Die Reaktionsgeschwindigkeit der
chlorierten Verbindung TeCA scheint nicht von der Konzentration der bromierten Verbindung MBHA
beeinflusst zu werden. Nach diesem Befund bestimmt wahrscheinlich nicht der Adsorptionsschritt am
Pd, sondern die Halogenabspaltung die effektive Reaktionsgeschwindigkeit. Dieser Effekt steht im
Widerspruch zum oben beschriebenen Phénomen, dass die spezifischen Pd-Aktivitdten durch
Konkurrenzsorption der HKW am Pd verdndert werden, wenn die Substanzen einzeln oder im Gemisch

vorliegen.

Rechnerisch konnte bei der Dehalogenierung von TeCA und MBHA in der Reaktionsldsung eine Bromid-
konzentration von maximal 10,4 mg L erreicht werden. Nach Umsatz von 80 % des MBHA waren ca.
8mg L' Bromid geldst. Diese Bromidkonzentration reichte bei einer Katalysatorkonzentration von
251 mg L fiir eine messhare Quenchung der Hydrodechlorierung von TeCA nicht aus. Dies wiirde sich
mit dem Einfluss von Bromid decken, welches wahrend der Quenchversuche mit MCB in das Reaktions-
medium zugegeben wurde (Kap. 4.1.1.2; signifikanter Quencheffekt ab 50 mg L zudosiertes Bromid;
G, = 100 mg L™"). Fiir die Dehalogenierung im Gemisch wurde fiir TeCA eine Pd-spezifische Aktivitét des
Pd/Al,0,-Katalysators von Ayrecs = 1,3 Lg™" min™ und fiir MBHA von e = 1.5 L g min” gefunden.
Auffillig ist, dass die Reaktionsgeschwindigkeiten des TeCA im Gemisch mit MBHA oder als Einzel-

substanz &hnlich sind (Einzelsubstanz A r,cs = 1.5 L g™ min™).

41.4.3 Hydrodehalogenierung am PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator

Die Dechlorierung von CF und TeCA am PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator kann ebenfalls als Freisetzung der
Reaktionsprodukte Methan und Ethan verfolgt werden (experimentelle Details in Tab. A1-4). Eine
migliche Sorption von Methan und Ethan in die Silikonphase wurde bei der Erstellung der Kalibrierung
beriicksichtigt. Die anhand von Abb. 4.1-11 berechneten spezifischen Pd-Aktivitéten des imprégnierten
Pd/Al,0.-Katalysators  belaufen sich fir CF auf Aye=15Lg" min" und fir TeCA auf
Ayren = 1.9Lg" min”. Die genannten Katalysatoraktivitdten beziehen sich auf Versuche ohne Vor-

sorption der CKW im Silikon. Eine Versuchsreihe mit Vorsorption der CKW {ber 16 h zeigte, dass die
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Vorsorption keinen feststellbaren Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit hatte (4 = 1,5 L g min™;
Agreea = 1.9 Lg" min™).
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Abb. 4.1-11: Umsatz von Chloroform (CF) und 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) am PDMS-Pd/Al,0,-
Katalysator in 1 mM H,80, (g, = 505 mgL™; Gyee = 10 mg L™; G 1ece = 10 mg L)

Durch die Imprégnierung des Katalysators wurde das reaktive System verandert. Konkret bedeutet das,
dass die Desorption des Halogenwasserstoffs vom Pd in das hydrophobe Polymer viel weniger bevorzugt
ist als in das waéssrige Reaktionsmedium (fehlende Solvatation durch Wasser, siehe Kap. 4.1.1.4). Zu-
dem missen die Edukte zur Reaktion am Pd die zusétzliche Silikonphase passieren, wodurch Transport-
effekte stérker zum Tragen kommen sollten. Es kinnte also erwartet werden, dass die Brutto-Kataly-
satoraktivitt durch die Imprégnierung verringert wird. Der umgekehrte Effekt trat ein. Im Vergleich zum
nicht imprégnierten Pd/Al,0,-Katalysator zeigte der silikonimprégnierte Pd/Al,0,-Katalysator fiir beide
Substanzen deutlich hohere spezifische Pd-Aktivitéten. Zum Vergleich: die Aktivititen des unbehandelten
Pd/Al,0;-Katalysators betrugen 4 = 0,7 Lg”" min™ und Ayreca = 0,4 Lg™ min” (vgl. Kap. 4.1.4.2).

Die Reaktionsbeschleunigung durch Sorption im Silikondl ist fiir beide Substanzen unterschiedlich. Die De-
chlorierungsreaktion des hydrophoberen TeCA wird im Vergleich zum hydrophileren CF am impréagnierten
Katalysator starker beschleunigt. Die spezifische Pd-Aktivitt fiir TeCA steigert sich um einen Faktor von

9,2. Die Katalysatoraktivitdt gegeniiber CF wird um den Faktor 2,1 erhiht:

Anos— p—
TeCA: TROMBN0s 5,2 CE: PDMS—Pd/Al,0;

=21
Pd/Al,04 “Pd/AlL0,
2-3
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Der gesamte Dehalogenierungsprozess besteht aus mehreren Schritten. Ein der Halogenabspaltung
vorgelagerter Schritt ist die Adsorption der Edukte am Pd. Abb. 4.1-12 skizziert die Reaktionsschritte
am Pd-Katalysator nach der sogen. Michaelis-Menten-Kinetik als dem Standardszenario der
Reaktionskinetik mit 4 als Geschwindigkeitskonstante der Adsorption des HKW am Pd, 4, &ls der
Geschwindigkeitskonstante der Desorption, 4 als die Geschwindigkeitskonstante des chemischen Dehalo-
genierungsschrittes und 4, als die Brutto-Reaktionsgeschwindigkeitskonstante [alle s™']. Die Sorptions-
gleichgewichtskonstante A’ergibt sich als K'= & / &, = G/ G Mit G,y als der HKW-Konzentration auf
der Pd-Oberfldche und ¢

o ls der Konzentration des geldsten HKW in Wasser.

Pd + KW + HX

Pd + HKW Pd...HKW

&, +H
&bs

Abh. 4.1-12: Reaktionsschritte der Hydrodehalogenierung von HKW an Pd-Katalysatoren

Die DehaIﬁgenierungsgeschwindigkeit kann durch den physikalischen Adsorptionsschritt oder durch den
chemischen Reaktionsschritt bestimmt werden. Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit als 4, wird

durch zweierlei Effekte des Sorptionsschritts beeinflusst:

1. Beeinflussung von &, durch die Sorptionsgleichgewichtskonstante A Ein hoher Wert von A
ermiglicht hohe HKW-Konzentrationen auf der Pd-Oberfliche. Eine Substanz mit hdherer
Sorptionsaffinitdt zum Pd sollte reaktiver sein als eine schlechter sorbierende Substanz (vgl.
Kap. 4.1.1.1).

2. Steuerung von 4, durch das Verhéltnis der beiden Geschwindigkeitkonstanten des Adsorptions-
und des Dehalogenierungsschrittes 4 /4. Ist die Adsorption der Edukte im Vergleich zur
Halogenabspaltung langsam (4 < 4), wird die Brutto-Geschwindigkeitskonstante 4, durch den
Sorptionsschritt dominiert. Im Gegensatz dazu wird 4, durch den Dehalogenierungsschritt

gesteuert, wenn die Adsorption im Vergleich zur chemischen Reaktion schnell ist (4 > 4).

Bei der thermodynamischen Beschreibung von vielen reversiblen Prozessen, wie der Einstellung von
Adsorptionsgleichgewichten, ist die thermodynamische Aktivitit # der betrachteten Substanz ein
wichtiger Parameter (4 = ¢ -y mit y als Aktivitdtskoeffizient; die thermodynammische Aktivitdt einer

Substanz darf nicht mit der spezifischen Pd-Aktivitdt eines Katalysators 4. verwechselt werden). Fiir
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den Fall, dass die effektive Geschwindigkeitskonstante . durch den Adsorptionsschritt der HKW an die
Pd-Oberfléche limitiert wird, sollte geprift werden, ob im Geschwindigkeitsgesetz die thermo-

dynamischen Aktivitdten der HKW beriicksichtigt werden miissen.

Die thermodynamische Aktivitat einer sorbierenden Substanz ist im Sorptionsgleichgewicht in allen an
der Sorption beteiligten Phasen gleich. D.h., unter der Vorraussetzung, dass durch die Imprégnierung die
Netto-Katalysatoraktivitat nicht verandert wurde und durch die Sarption die Wasserphase nicht deutlich
abgereichert wurde, diirfte unter Gleichgewichtsbedingungen die Aufkonzentrierung der HKW im Silikongl
die Brutto-Katalysatoraktivitét nicht erhdhen. Es wurde aber gefunden, dass die Brutto-Aktivitit des
PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators fiir CF und TeCA héher ist als die des Pd/Al,0,-Katalysators. Die spezifische
Pd-Aktivitét des Katalysators steigt durch den Silikondlfim um so stérker an, je griBer der Sorptions-
koeffizient des HKW im Silikondl A pgys ist.

Die Sorptionsprozesse am Pd haben zumindest bei den langsam reagierenden Substanzen CF und TeCA
mit 4, < 2 Lg" min” keinen einschrankenden Einfluss auf die effektive Geschwindigkeitskonstante £,
(k4 > k). Der Adsorptionsschritt ist hinreichend schnell, so dass die dynamische Gleichgewichts-
konzentration der Edukte auf der Pd-Oberflédche durch die Reaktion nicht messbar herabgesetzt wird.
Unter dieser Bedingung kann die Reaktionsgeschwindigkeit mit folgendem einfachen Geschwindigkeits-

gesetz hinreichend genau berechnet werden:

_ W _

e Ky Cos = Ky - K - Coppps (4.1-13)

wobei ¢, die HKW-Konzentration auf der Pd-Oberfliche und g die HKW-Konzentration innerhalb der
Silikondlphase ist. Die Sorptionsgleichgewichtskonstante A fir HKW am Pd darf nicht mit dem

Sorptionskoeffizienten der HKW in der Silikanphase A gy verwechselt werden.

In GI. 4.1-13 kann der Term 4 - K durch £, ersetzt werden: k,, = 4 - K (vgl. Abh. 4.1-12). Wie im
Kap. 2.2.2 bei der Einfiihrung der spezifischen Pd-Aktivitét postuliert, kann das Geschwindigkeitsgesetz
mit einer einzigen Geschwindigkeitskonstanten erster Ordnung beschrieben werden. Im Fall des Pd/Al,04-
Katalysator wird in das Geschwindigkeitsgesetz die HKW-Konzentration im Wasser r= Kys * G Und

beim PDMS-Pd/Al,0;-Katalysator die HKW-Konzentration in der Silikonphase ~= Kevs * Ko pows G DZW.

I= Ky " Gy €INQESELZE.

Das MaB der Steigerung der Katalysatoraktivitat spiegelt jedoch bei weitem nicht das MaB der Auf-
konzentrierung der HKW im Silikondl wider (log A e = 2,0; log A rees = 2.5). Aus dem absoluten Wert

des Sorptionskoeffizienten kann nicht ohne weiteres auf die entsprechende Reaktionsbeschleunigung
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geschlossen werden. Das erscheint plausibel - verdndert doch der Silikonfilm das Transport- und
Reaktionsregime. Nun stellt sich die Frage: Wie gut kann das System die Aufkonzentrierung einer
Substanz gegentiber einer anderen in eine héhere Katalysatoraktivitdt umsetzen? Zur Beantwortung wird
ein sog. "Faktor der relativen Beschleunigung" eingefiihrt. Das ist der Faktor A, um dessen Betrag sich
die relative Katalysatoraktivitdt im Ansatz mit imprédgniertem Katalysator von der relativen

Katalysatoraktivitdt im Ansatz ohne Silikon unterscheidet. Fiir TeCA und CF betrégt /4 :

f_; - APd.TeCA.ﬂ/AF‘d‘CFA — 2|5
’4Pd.TECA.2 /’4Fct‘CF‘2

wobei der Index 1 fiir die spezifische Pd-Aktivitét des impragnierten Katalysators und der Index 2 fiir den

Aktivitdtswert des Originalkatalysators steht.

Wenn in das Geschwindigkeitsgesetz die HKW-Konzentration im PDMS eingeht (Gpys), dann misste bei
optimalen Versuchsbedingungen (Reaktion ohne Transportlimitierung) der "Faktor der relativen
Beschleunigung" gleich einem “Faktor der relativen Aufkonzentrierung" sein. Im vorliegenden Fall kann die
relative Aufkonzentrierung (£) des TeCA im Vergleich zum CF in eine nahezu gleich hohe Steigerung der

spezifischen Pd-Aktivitdt umgesetzt werden. Die Faktoren /4 und /4 sind praktisch identisch:

F P KDW.TECA - 2 8 o KD.TECA = 2 E
K =g ~ =
KDW,CF KD.EF
= i =1

A

Die Brutto-Reaktionsgeschwindigkeit von TeCA konnte im Vergleich zur Brutto-Reaktionsgeschwindigkeit
von CF durch Sorption in der Siikonphase annéhernd um den Faktor /A = Kjqun/ Kooe Uesteigert
werden. Die Sorption von HKW in Silikondl ist fiir Reaktionen ohne signifikante Transportlimitierungen ein

wirkungsvolles Mittel zur Optimierung von Hydrodehalogenierungsreaktionen an Pd-Katalysatoren.

Zur Charakterisierung der Hydrodebromierungskinetik von BrPrOH und MBHA am silikondlimprégnierten
Pd/ALO,-Katalysator ~ wurden  im  Batchexperiment  spezifische  Pd-Aktivitdten  von
Ayaoron = 0,14 Lg" min™ und Aypens = 20 Lg" min™ ermittelt (experimentelle Details in Tab. A1-5).
Von allen untersuchten HKW konnte fiir MBHA die stérkste Sorption im Silikondlanteil des PDMS-
Pd/Al,0,-Katalysators gemessen werden (log A; = 3,7). Im Gegensatz dazu kann BrPrOH im Silikondl
praktisch nicht aufkonzentriert werden (K, < 2 Lkg"). Folglich wird im Silikondl MBHA gegeniiber

BrPrOH um einen Faktor von mehr als 1.000 aufkonzentriert:
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/_;( = /(DMEHA > 103

DBrPrOH

Vergleicht man die spezifischen Pd-Aktivititen des imprdgnierten mit dem unbehandelten Pd/AlD,-
Katalysator wird deutlich, dass MBHA von allen untersuchten HKW durch die Imprégnierung des
Pd/Al,0;-Katalysators mit Silikondl die stérkste Reaktionsbeschleunigung erfihrt. Die Katalysatoraktivitat
des imprégnierten Katalysators gegeniiber MBHA war um einen Faktor von ca. 25 héher als die Aktivitit
des unbehandelten Katalysators. Dagegen konnte die spezifische Pd-Aktivitat fir BrPrOH von der
Imprégnierung praktisch nicht profitieren (unbehandelter Pd/Al,0.-Katalysator:
Ao peon = 0,13 Lg™ min™). Der relative Faktor A der Erhhung der spezifischen Pd-Aktivitéten ist

F = APd,MBHAJ/APd.BrPrDH.ﬂ =23
=
4d.MBHA.2/4:‘d.ErPrDH.2

mit den spezifischen Pd-Aktivitdten des PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators im Zihler (Index 1) und den Pd-
Aktivititen des unbehandelten Pd/Al,0,-Katalysators im Nenner (Index 2).

Als Kriterium fiir eine signifikante Beschrankung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit durch
Parendiffusion wurde fiir den Weisz-Modulus ein Wert von 1 festgelegt (vgl. Kap. 4.1.2.2). Aus dem
Nomogramm in Abb. 4-1-2 kann fiir die eingesetzten Katalysatoren der Weisz-Modulus in Abhéngigkeit
von der spezifischen Pd-Aktivitdt abgelesen werden. So entspricht der spezifischen Pd-Aktivitdt des
PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators fiir MBHA von 20 L g min ein Weisz-Madulus von 38. Dementsprechend
betrégt nach Abb. 4.1-3 der Porennutzungsgrad weniger als 5 %, d.h., die Reaktion von MBHA wird im
starken MaB durch intrapartikulére Transportprozesse limitiert. Durch die stark limitierende Diffusion
des MBHA im silikongefiillten Porenvolumen des PDMS-Pd/AlLO,-Katalysators kann die groBe
Aufkonzentrierung des MBHA nur zum Bruchteil in einen Zugewinn an Katalysatoraktivitdt umgesetzt

werden (£ << £).

Erstaunlicherweise sind die spezifischen Pd-Aktivititen des imprégnierten und unbehandelten
Katalysators fiir BrPrOH fast deckungsgleich. Die Abweichung der Aktivitatswerte von ca. 7 % liegt im
Fehlerbereich der Versuchs- und Analysenmethoden. Erwartet wurde, dass BrPrOH am PDMS-Pd/Al,0,-
Katalysator langsamer reagiert als am Pd/Al,0,-Katalysator. Auf der einen Seite ist die Sorption von
BrPrOH im Silikondl gering (A < 2 Lkg"). Als Folge werden im Silikonfilm keine deutlich héheren
BrPrOH-Konzentrationen erreicht als in Wasser. Nach diesem Bild sollten die spezifischen Pd-Aktivitaten
des imprégnierten und unbehandelten Katalysators gleich sein. Auf der anderen Seite sollte ein Silikonfilm

die Anfélligkeit des Pd zur Selbstvergiftung durch Chlorwasserstoff und im stérkeren MaBe durch

89



Ergebnisse und Diskussion

Bromwasserstoff erhdhen (vgl. Kap. 4.1.1.4), da die Desorption des gebildeten Halogenwasserstoffs
vom Pd in die Silikonphase prinzipiell schlechter ist als in die Wasserphase. Nach diesem Bild sollte man
erwarten, dass bei vergleichbaren Konzentrationen des BrPrOH im Silikondl bzw. im Wasser die

spezifische Pd-Aktivitat des PDMS-Pd/Al,0,-Katalysators geringer ist als die des Pd/Al,0,-Katalysators.

Die Sorption von HKW wie CF, TeCA und MBHA in eine das Pd umgebende Silikondlphase kann eine
effiziente Methode zur Beschleunigung von Hydrodehalogenierungsreaktionen an Pd/Al,0,-Katalysatoren
sein. Das Beispiel des BrPrOH zeigt, dass der mit Silikondl impragnierte Pd/Al,0,-Katalysatar trotz der
geringen Sorption des BrPrOH im Silikondl gegeniiber dem unbehandelten Katalysator konkurrenzfdhig
ist. Dennoch muss die Gefahr des Aktivititsverlustes beim technischen Einsatz von hydrophob
impragnierten Pd-Katalysatoren beriicksichtigt werden. Bei schnelleren Reaktionen kénnte der
zusdtzliche Transportwiderstand durch den Silikondlfilm die Reaktionsgeschwindigkeit maBgeblich

limitieren. Maglicherweise ist Aktivkohle (AK) als Trégermaterial eine sinnvolle Alternative.

4.1.4.4 Hydrodehalogenierung am Pd/Aktivkohle-Katalysator

Der Einsatz von Pd/AK-Katalysatoren ermdglicht im Vergleich zum PDMS-Pd/AlO,-Katalysator geringere
innere Transportwiderstdnde und es miisste nicht auf die Sorption von HKW am Trégermaterial
verzichtet werden. Der am Pd/AK-Katalysator gebildete Halogenwasserstoff kann ohne Passage einer
hydrophoben Silikondlphase sofort vom Wasser aufgenommen werden. Zusétzlich kdnnte analog zum
hydrophob imprégnierten Katalysator das hydrophobe Porenvolumen der Aktivkohle das Pd vor ionischen

Katalysatorgiften schiitzen.

Wie am Pd/Al,0,- und PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator folgt der Reaktionsverlauf von TeCA und MBHA im
Gemisch am Pd/AK-Katalysator einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung (Abb. 4.1-13). Damit
konnte fiir alle vier untersuchten Substanzgemische an keinem der Pd-Katalysatoren eine Abweichung
der Reaktionskinetik vom Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung durch Konkurrenzsorption der HKW am

Pd festgestellt werden.

Die spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/AK-Katalysators fiir TeCA betrug ohne Voradsorption
4, = 6,4Lg" min" und mit 18 h Voradsorption 4, = 8,2 Lg" min” und ist damit um den Faktor 4,8
(ohne Voradsorption) bzw. um den Faktor 6,2 (mit Voradsorption] gréBer als die Aktivitdt des Pd/Al,0,-
Katalysators (experimentelle Details in Tab. A1-B). Ein &hnlicher Befund stellte sich fiir die Debromierung
von MBHA heraus. Die spezifischen Pd-Aktivitdten des Pd/AK-Katalysators fir MBHA von

A, = 24Lg" min" (ohne Voradsorption) und 3,1 Lg" min™ (mit Voradsorption) sind gréBer als der
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erreichte Aktivitdtswert des Pd/Al,0,-Katalysators (4, = 1,5 Lg" min”). Die Sorption der HKW am
Katalysatortréger Aktivkohle bewirkte im Vergleich zum Pd/Al,0,-Katalysator eine leichte Steigerung der

Reaktionsgeschwindigkeit.

0,0
-0,5 - y = -0,123x
R° = 0,986
-1,0
S
-5. _‘| |5 8
= w180 y =-0,141x
-2,0 - AN : Y ¥ "
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0 2 4 4] 8 10 12
4 TeCA ohne Voradsarption @ MBHA ohne Voradsarption 3
|| & TeCA mit 18 h Voradsorption © MBHA mit 18 h Voradsorption ¢ [hl

Abb. 4.1-13: Umsatz von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) und n-Bromhexan (MBHA) am Pd/AK-
Katalysator in 0,25 mM H,80, mit und chne Voradsorption (g, = 250 mgL™:
G = 12 mg L7 G = 22 mg L)
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Abb. 4.1-14: Vergleich der spezifischen Pd-Aktivititen des Pd/Al,O,- und Pd/AK-Katalysator (4, fir
1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) und n-Bromhexan (MBHA) im Gemisch (Daten aus
Kap. 4.1.4.2 und Abb. 4.1-13)

In Abb. 4.1-14 werden die spezifischen Pd-Aktivitaten des Pd/Al,0,-Katalysatars mit den Aktivititen des
Pd/AK-Katalysators verglichen. Auffallend ist, dass die spezifische Pd-Aktivitét fiir TeCA stérker von der
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Sorption an der Aktivkohle profitiert als die Katalysatoraktivitdt fiir MBHA. Der Sorptionskaoeffizient von
TeCA am Pd/AK-Katalysator ist aber erheblich kleiner als der von MBHA (Gemischisotherme:
log Krees = 3.5 und log Ajpgn = 4.8; vgl. Kap. 4.1.4.1), so dass man den umgekehrten Befund
erwarten wirde: Die stérkere Aufkonzentrierung des MBHA sollte wie am PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator

eine hohere Katalysatoraktivitdt nach sich ziehen.

Die Konzentration von MBHA auf der Oberfliche der Aktivkohle ist unter den gegebenen Bedingungen um
den Faktor 19 griBer als die des TeCA. Diese Aufkanzentrierung des MBHA konnte nicht effektiv zur
Beschleunigung der Hydrodehalogenierung genutzt werden. Im Gegenteil, am Pd/Al,0.-Katalysator
werden TeCA und MBHA praktisch gleich schnell umgesetzt. Am Pd/AK-Katalysator ist die Reaktion des
TeCA um den Faktor 2,6 (mit Voradsorption) bis 2,7 (ohne Voradsorption) schneller.

415 Hydrodechlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan im Saulenversuch

Sorption an Aktivkohle ist ein geeignetes Mittel, die Verweilzeit von sorbierenden Reaktanden in einem
Festbettreaktor zu erhthen (A = tyw/ g = f(A;), siehe Gl. 2.2-3). Die hier beschriebenen Séulen-
versuche (Methode in Kap. 3.5.4) verfolgen das Ziel, die Retardierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan
(TeCA) an Aktivkohle zu nutzen, um die spezifische Pd-Aktivitit des Pd/AK-Katalysators im Vergleich zur
Aktivitat des Pd/Al,0,-Katalysators zu erhdhen. Nach unserer Kenntnis der Literatur wurden bisher keine
Untersuchungen zur Interaktion von Sorption und Reaktion an Pd-Katalysatoren im Festbettreaktor
durchgefiihrt. Die  wesentlichen Unterschiede zwischen den Bedingungen in Batch- und

Séulenexperimenten sind folgende:

1. Der Turbulenzgrad des Wassers ist im Séulenversuch geringer als im geschiittelten Batch-
ansatz. Die Folge sind dickere stagnante Grenzfilme und kleinere Filmwirkungsgrade als im
Batchexperiment.

2. Die Konzentrationen der Reaktanden im Reaktionsraum der S&ulenapparatur sind réumlich
unterschiedlich. Im Batchansatz variieren die lokalen Konzentrationen zeitlich, dagegen sind im
Saulenversuch unter stationdren Betriebsbedingungen die lokalen Konzentrationen konstant.

3. Im Rahmen dieser Arbeit wurden die Batchexperimenten mit einer Headspace-Phase aus reinem
H, durchgefiihrt. Durch das H,-Reservoir war wahrend des Reaktionsverlaufs die H,-
Konzentration in der wéssrigen Losung praktisch konstant 0,8 mM. Im Séulenversuch sinkt die

H,-Konzentration im Elutionsmittel je nach H.-Verbrauch ab (g, < 0,8 mM).
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4. Im Séulenversuch kann das Verhéltnis von Katalysatormenge zu Wasser in der reaktiven Zone

sehr viel groBer sein als im Batchversuch.

9. Die Gesamtmenge an durchgesetztem Elutionsmittel ist im Saulenversuch unbegrenzt. Deshalb

eignen sich Séulenversuche zur Untersuchung von Effekten der Katalysatoralterung.

Es wurden jeweils zwei Séulenversuche parallel durchgefiihrt. In einer Sdule bestand das Séulenbett aus
Pd/Al,0,-Katalysator (minimale Sorption von TeCA am Katalysatortrager: &, < 2 Lkg™). Die spezifische
Pd-Aktivitét des Pd/Al,0;-Katalysators diente als Referenz fiir die Leistungsfahigkeit eines Pd-Kataly-
sators ohne Aufkonzentrierung von TeCA am Katalysatortréger. Die zweite Saule fasste eine Schiittung
aus Pd/AK-Katalysator. Wie bereits mehrfach erwéhnt, zeigt TeCA am Katalysatortrager Aktivkohle eine
ausgepragte Sorption. Der Sorptionskoeffizient fiir TeCA als Einzelsubstanz am Pd/AK-Katalysator von
Ko = 2.500 Lkg" wurde mit Hilfe geschlossener Ansitze ermittelt (Methode in Kap. 3.3 und
Tab. A1-2 im Anhang) und stellt einen iber mehrere Gleichgewichtskonzentrationen gemittelten
Orientierungswert dar. Bei Gleichgewichtskonzentrationen im Wasser von mehr als 10 mg L™ TeCA sinkt
der Sorptionskoeffizient unter den angebenen Wert ab, bei Keinerern TeCA-Gleichgewichtskonzen-

trationen kann der Sorptionskoeffizient deutlich griBere Werte annehmen,

4.1.5.1  Ausschluss von Kurzschlussstrémung

Die gewiinschte Retardierung von Reaktanden wiirde in einer schlecht gepackten Katalysatorschiittung
durch die Existenz von bevorzugten FlieBwegen (Kurzschlussstrimung) verringert werden. Tab. 3.5-1
enthalt Angaben zur Charakterisierung der Katalysatarschiittungen in den Saulenapparaturen. Um die
gleichmaBige Durchstromung der Saulenschiittung mit Pd/AK-Katalysator zu iiberpriifen, wurden Retar-
dierungsversuche mit Methyl-tert-Butylether (MTBE) als Tracer durchgefiihrt. Dafiir wurde die Saule
mit Wasser gespilt, wobei am Saulenzulauf in den Eluentenstrom 50 ul einer hochkonzentrierten
wassrigen MTBE-Ldsung (G5 = 25,4 g L") eingespritzt und anschlieBend am Saulenablauf die MTBE-
Konzentration verfolgt wurde. Abb. 4.1-15 zeigt typische Durchbruchskurven ohne Hinweise auf bevor-
zugte FlieBwege, wie z.B. Randstrémung, nach zwei Injektionen bei Flussraten von 0,46 und
0,70 mL min™.

Der Durchbruch erreichte das Maximum nach Austausch von 130 bis 140 Porenvolumina (2V). Eine
Erhdhung der Flussrate von 0,46 auf 0,7 mL min™ fiihrte weder zu einem schnelleren Erstdurchbruch
noch verschob sich das Maximum des Durchbruchpesks. Die hihere Flussrate filhrte nicht zur
Ausbildung von bevorzugten Strémungskanglen, d.h. die Bildungsgefahr von Kurzschlussstrémungen in

der Katalysatorschiittung ist minimal.
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Abb. 4.1-15: Retardierung von Methyl-tert-Butylether (MTBE) im Saulenbett mit Pd/AK-Katalysator
anhand der MTBE-Konzentration am Saulenablauf (7, = 84 mo: A= 0,186 cm?)

41.5.2 Reaktivitdt von 1,1,2,2-Tetrachlorethan im Batchversuch

Um die Katalysatoreffizienz im S&ulenversuch einschétzen zu kdnnen, ist ein Vergleich der spezifischen
Pd-Aktivitaten in Batch- und Sdulenversuchen sinnvoll. In Batchexperimenten mit TeCA als Einzelsubstanz
wurde die gleiche KorngroBenfraktion des Pd/AlO,- und des Pd/AK-Katalysators wie in den Saulen-
versuchen eingesetzt (g = 125...250 um). Die Katalysatorvorbehandlung sollte im Batch- und S&ulen-
versuch méglichst vergleichbar sein. Deshalb wurde der Katalysator fiir die Batchversuche ehenfalls fiir
mindestens 1 h durch H,-Spilung der Katalysatorsuspension (1 mM H,S0,) vorreduziert. Das TeCA
wurde 15 h an den Katalysatoren in 1 mM H,SO, unter Argon-Atmosphére voradsorbiert. Nach der
Voradsorption wurde das Inertgas im Headspace-Volumen der Batchansétze durch Wasserstoff aus-
getauscht. Reaktionsstart war die H,-Zufuhr in die Ldsung durch Aufschiitteln der Ansétze. Der
Reaktionsverlauf wurde anhand der Chloridfreisetzung verfolgt (Methode in Kap. 3.5.3 'und

experimentelle Details im Anhang in Tab. A1-7].

Wie bei den Versuchen mit Substanzgemischen (Ergebnisse in Kap. 4.1.4) beschreibt ein Geschwindig-
keitsgesetz erster Ordnung die gemessene Dechlorierungskinetik {iber einen weiten Umsatzbereich bis
X > 90 % gut. Die spezifischen Pd-Aktivitaten der beiden getesteten Katalysatoren fir TeCA allein sind
geringfiigig kleiner als bei den Batchversuchen mit TeCA im Gemisch mit MBHA, was wahrscheinlich

durch die unterschiedlichen eingesetzten KorngriBenfraktionen der Katalysatoren begriindet ist (TeCA
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als Einzelsubstanz: 4 = 125...250 um vs. TeCA im Gemisch mit MBHA: 4 = 63...125 um). Der
Pd/Al,0,-Katalysator (gh = 125...250 um) setzte das TeCA mit einer spezifischen Pd-Aktivitit von
1.2Lg" min" um. Die spezifische Pd-Aktivitat des Pd/AK-Katalysators (g, = 125...250 um) war mit
einem Wert von 5,1 L g min” deutlich hher als die des Pd/Al,0,-Katalysators.

i T TeCA im Gemisch mit MBHA
Einzelkomponente Pyl
dp = 125...250 um p=03.125u
L A
0 —h _ .
= 8
=
‘TE 6
o
= 44
< 2
0 Z ) B i
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Abh. 4.1-16: Ubersicht iber die spezifischen Pd-Aktivitéten der eingesetzten Katalysatoren fiir
1,1,2,2-Tetrachlorethan (4,) im Batchversuch - (1) mit H,-Vorreduktion des Kat.: (2)
mit Voradsorption am Kat.; (3) mit NaBH,-Vorreduktion des Kat.: (4) ohne Voradsorption
am Kat.; (5) mit Voradsorption am Katalysator

Abb. 4.1-16 gibt einen Uberblick tiber die spezifischen Pd-Aktivititen fiir TeCA in Batchversuchen. Die
spezifischen Pd-Aktivitdten des Pd/AK-Katalysators fiir TeCA waren in beiden Versuchsreihen um
Faktoren von 4,3 bis 6,2 hdher als die des Pd/Al,0;-Katalysators. Bei beiden Katalysatoren wird die
spezifische Pd-Aktivitat durch die PartikelgriiBe beeinflusst. Mit kleineren Katalysatorpartikeln lassen
sich schnellere Reaktionen erreichen als mit groBeren. Dies erscheint plausibel, denn mit sinkendem

Pa&ikeldurchmesser steigt der Stoffiibergangskoeffizient & normalerweise an (vgl. Kap. 4.1.2.1).

4.1.5.3  Untersuchungen zum Reaktionsregime im Saulenversuch

Vorraussetzung fiir einen ungestérten Reaktionsablauf im Saulenversuch ist ein ausreichendes Angebot
von Wasserstoff am Katalysator. Ein Problem ist die limitierte Loslichkeit von Wasserstoff in Wasser. Bei
Zimmertemperatur kénnen in Wasser maximal 0,8 mM H, gelést werden (Lide, 2004; g, = 100 kPa).
Wihrend des Versuches strimte H, mit sinkendem Fiillstand in das Eluenten-VorratsgefaB durch die
GaspuffergefdBe nach. Die H,-Konzentration im VorratsgefaB sank tiber die gesamte Versuchsdauer nicht

messbar ab (g, > 97 kPa). Wahrend der Reaktion sollte also am Séulenablauf stets berschiissiger
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Wasserstoff nachweisbar sein, was bei den eingesetzten TeCA-Konzentrationen der Fall war. Ublicher-
weise war die TeCA-Zulaufkonzentration nicht groBer als 20mgl" (g e < 0,12 mM;
e = 0,8 mM). Unter diesen Bedingungen ist die H,-Zehrung durch die Hydrodechlorierung des TeCA
maximal 60 %. In einem Versuch betrug die Konzentration am Zulauf zur Pd/AK-Schiittung jedoch
Gorecn = 40 mg L. Die zugefiihrte Menge H, hatte nicht zur vollstédndigen Umsetzung des TeCA aus-
gereicht. Der maximal erreichbare Umsatzgrad von TeCA war formal 84 %. Daher wurde in diesem
Versuch die Flussrate so hoch gewahlt, dass sich ein effektiver TeCA-Umsatzgrad von 58 % einstellte
und am S&ulenablauf Uberschiissiger H, nachgewiesen werden konnte. Bei keinem der Versuche sank die
Wasserstoffkonzentration am Séulenablauf unter das Aquivalent eines Partialdruckes von 5 kPa. Aus
Ergebnissen der Arbeitsgruppe ist bekannt, dass bereits Spuren von gelistem Wasserstoff ausreichen
(4, = 4 kPal, um das Pd so weit zu s&ttigen, dass ein schneller Chlorbenzolumsatz nicht beeintréchtigt
wurde (Kopinke et al., 2003al. Eine Hemmung der TeCA-Dechlorierung durch H,-Mangel kann trotzdem
nicht vollkommen ausgeschlossen werden. Es kiinnte inshesondere am Anfang der Katalysatarschiittung
(mdgliche hohe CKW-Konzentrationen) aufgrund betréchtlicher Reaktionsgeschwindigkeiten zu lokalem

H,-Mangel am Pd kommen, der jedoch experimentell nur schwer nachgewiesen werden kann.
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Abb. 4.1-17: Eine typische Durchbruchskurve fiir 1,1,2,2-Tetrachlorethan durch eine Schiittung aus
Pd/AK-Katalysator (7, = 64 mg; G, = 20 mg L™; V = 0,54 mL min™)

In Abb. 4.1-17 ist der Durchbruchsgrad des TeCA (als ¢,./g,) Uber die Anzahl der in der Pd/AK-Saule

ausgetauschten Porenvolumina AV aufgezeichnet. 1000 AV entsprechen einer Versuchsdauer von ca.

4,3 h (V = 0,54 mL min”, Charakterisierung der Katalysatorschiittung in Tab. 3.5-1). Nach dem Durch-

fluss von ca. 250 AV konnte am Séulenablauf noch kein TeCA nachgewiesen werden. Erst nach 510 AV
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brachen weniger als 2 % der zugefiihrten Konzentration durch. Die starke Verzogerung des TeCA-Durch-
bruchs bestétigt den Befund aus den MTBE-Tracerversuchen, dass die Katalysatorschiittung keine
bevorzugten FlieBwege bietet. Um die Aktivkohle bis zum nahezu vollstandigen Durchbruch

(¢

out

/ 6, > 33 %) mit TeCA zu beladen, war der Austausch von ca. 2000 2V/notwendig.

Als MaB fiir die Retardierung wird der Retardierungsfaktor als die Anzahl der ausgetauschten Poren-
volumina beim Wendepunkt der Durchbruchskurve angenommen: 2 = 800 (A = 7y, / Tupy Mt Trygy alS
TeCA-Verweilzeit im reaktiven System und ,,, als hydraulische Verweilzeit). Der Sorptionskoeffizient
einer Substanz am Pd/AK-Katalysator im Sdulenbett Ajg,. lésst sich mit der Schiittdichte
(pserie = 0,36 g cm™) und der Gesamtporositét von €gs = 0,81 (vgl. Tab. 3.5-1) berechnen als:

Ko siie = e =1 Py [ Eges (4.1-14)

Nach Gl. 4.1-14 ergibt sich ein Sorptionskoeffizient von TeCA am Pd/AK-Katalysator im Séulenbett von
log Ajsse = 2.8 Lkg™. Dieser Wert erscheint im Vergleich zum Sorptionskoeffizienten im Schiittelansatz
von log Aj g = 3,4 Lkg™" niedrig (vgl. Kap. 4.1.5). Allerdings kann ein im Séulenversuch ermittelter
Sorptionskoeffizient aus folgenden Griinden nicht oder nur unter Einschrénkungen mit Sorptions-

koeffizienten verglichen werden, die in geschlossenen Ansatzen gemessen wurden:

1. Im Séulenversuch ist der Stoffaustausch zwischen Bulkphase und Grenzfilm oft unvallsténdig.
Das bedeutet, dass die durchflusswirksame bzw. effektive Porositdt normalerweise Kleiner ist als
die Gesamtporositat (e, < &,,).

2. Bei nichtlinearen Sorptionsisothermen variiert der Sorptionskoeffizient &, mit der Konzentration
des Sorptivs. Im Batchversuch herrschen unter Sorptionsgleichgewichtsbedingungen im
gesamten Ansatz bekannte Konzentrationsverhéltnisse. Vor dem vollstandigen Substanzdurch-
bruch sind im S&ulenversuch die Konzentrationen normalerweise lokal unterschiedlich, wodurch

kein fir das gesamte Saulenbett geltender Sorptionskoeffizient bestimmt werden kann.

4.1.5.4 Bestimmung und Auswertung der Reaktionskinetik

Fir die Bestimmung des TeCA-Umsatzgrades im Saulenversuch wurden die Chlorid- und TeCA-
Konzentrationen am Zu- und Ablauf analysiert (Versuchsmethode in Kap. 3.5.4). Die TeCA-Konzentration
im Eluenten-VorratsgefdB wurde regelméBig Gberpriift, zum einen direkt mittels GC/MS, zum anderen
wurden ein Aliquot des Zulaufs mit NaOH alkalisiert (pH > 12) und die Hydrolyseprodukte TCE (GG/MS)
und Chiorid (IC) analysiert,
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Als Leitparameter fiir die Bestimmung der Reaktionskinetik wurde die Chloridkenzentration verwendet, da
sie am wenigsten durch Sorptionseffekte beeinflusst wird. Im stationdren Versuchsregime kann
inshesondere bei hohen Umsatzgraden dieser auch mit den TeCA-Konzentrationen am Séulenzu- und
-ablauf berechnet werden. Der nach Gl. 4.1-15 mit 7, als der Stoffmenge am Saulenzulauf und 7, als
der Stoffmenge am Séulenablauf berechnete TeCA-Umsatzgrad X wurde zur Bestimmung der
entsprechenden spezifischen Pd-Aktivitdt in das Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung, geltend fiir

einen idealen Rohrreaktor (Strémungsrohr) im stationdren Zustand, eingesetzt (Gl. 4.1-16):

A Cr - ﬂ‘ I a TeCA

/Y — _oul inCl — 1 _ ot TeC [41_1 5]
4 ) nrn.TECA nin,TeCA

M= X) = - 7, (4.1-18)

Gl. 4.1-16 unterstellt eine Reaktionskinetik erster Ordnung beziiglich des TeCA. Die Geschwindigkeits-

konstante # bezieht sich auf die formale hydraulische Verweilzeit 70 (tiag = PV/ V) und nicht auf die
am Pd/AK-Katalysator sehr viel langere reale Verweilzeit des TeCA. Wie in GI. 4.1-17 geschrieben, kann 4

durch die spezifische Pd-Aktivitdt ausgedriickt werden:

/(:M (4.1-17)
Viao

Wird nun Gl. 4.1-17 in Gl. 4.1-16 eingesetzt, kann die Katalysatoraktivitdt im Saulenreaktor nach
Gl. 4.1-18 berechnet werden:
s saue =% (4.1-18)

Die Reaktionskinetik in einem Strdmungsrohr kann nur dann mit einem Geschwindigkeitsgesetz erster
Ordnung ausgewertet werden, wenn im Reaktor ideale Pfropfenstrémung angenommen wird, d.h., es
tritt zwischen den Katalysatorpartikeln keine Riickvermischung des Eluenten auf. In einer technischen
Katalysataorschiittung ist ideale Pfropfenstromung kaum realisierbar. Durch die Abweichung vom idealen
Stromungsprofil werden nach Gl. 4.1-18 zu niedrige "scheinbare" Katalysatoraktivititen berechnet. Das
maximale Ausmal der Unterschatzung ist abhangig vom gemessenen Umsatzgrad. Betrachtet man die
beiden Extremfille —idealer Rohrreaktor (RR) und kontinuierlich durchstrémter idealer Rihrkessel
(KRK) — so gelten folgende Gleichungen fiir die Berechnung von Geschwindigkeitskonstanten

erster Ordnung aus den gemessenen Umsétzen X und der bekannten Verweilzeit « im Reaktor:
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X
bp=——p W gy =

(4.1-19 und 4.1-20)

Daraus folgt fiir das Verhaltnis der beiden berechneten Geschwindigkeitskonstanten:

K _ X =D-I(1= )

(4.1-21)
b X

Zur Auswertung der Reaktionskinetik in den nachfolgend beschriebenen Saulenversuchen werden die
Geschwindigkeitskonstanten nach Gl. 4.1-19 bzw. die spezifischen Pd-Aktivititen nach Gl 4.1-18
berechnet. Je gréBer der Umsatzgrad im Saulenreaktor ist, desto stirker kann die nach GI. 4.1-19
berechnete Geschwindigkeitskonstante bzw. die spezifische Pd-Aktivitdt unterschatzt werden.
Abb. 4.1-18 zeigt die Abweichung der Geschwindigkeitskonstanten (als 4/ ke) Im idealen Strémungs-
rohr (RR) und im kontinuierlich durchstrémten idealen Riihrkessel (KRK) bei jeweils gleichem Umsatzgrad
X am Reaktorablauf nach Gl. 4.1-21.
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Abb. 4.1-18: Die maximal mdgliche Abweichung der Geschwindigkeitskonstanten (Geschwindigkeits-
gesetz erster Ordnung) im idealen Stromungsrohr (4] und im kontinuierlich durch-
stromten idealen Rihrkessel (4q,) bei jeweils gleichem Umsatzgrad X am Reaktorablauf

Aus Abb 4.1-18 kann entnommen werden, dass bei einem gemessenen Umsatzgrad des TeCA von z.B.
a0 % die Katalysatoraktivitit, wie sie nach Gl. 4.1-18 berechnet wird, um bis zu 30 % zu niedrig sein
kann, wenn der Saulenreaktor kontinuierlich durchmischt wiirde (4, = 0,7 %gd). Noch problematischer
wird die Berechnung von Katalysatoraktivititen bei hahen Umsatzgraden. So kann bei einem ermittelten

Umsatzgrad von 90 % durch Rickvermischung des TeCA im Sdulenbett die reale
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Geschwindigkeitskonstante um einen Faktor von maximal 3,8 hdher sein als sie nach Gl. 4.1-18
berechnet wird (4 = 0,26 &g

4.1.5.5 Instationdre und stationdre Betriebszustande

Beim Betrieb von Festbettreaktoren wird zwischen instationdren und stationdren Zustdnden unter-
schieden. Instationdre Bedingungen zeichnen sich durch im S&ulenbett "wandernde" Konzentrations-
verdnderungen aus [gz/ o= 0). Bei instationdren Zusténden kdnnen die unterschiedlichen Beitrage der
Sorptionsprozesse und der chemischen Reaktion zur Stoffbilanz nicht mit einem Messwert allein unter-
schieden werden. Durch die vernachldssighare Sorption von TeCA am Pd/Al,0,-Katalysator waren
instationdre Zusténde in der Pd/Al,0,-Séule von untergeordneter Bedeutung. Dagegen kann die starke
Sorptionsaffinitat des TeCA zum Pd/AK-Katalysator zum Aufbau von hohen Beladungen der Aktivkohle
fiihren. Je nach Be- oder Entladung der Aktivkohle ist die TeCA-Konzentration am Saulenablauf gréBer
oder kleiner als sie nach dem Umsatzgrad sein miisste. Die gleichzeitige Messung von TeCA- und Chlorid-

konzentrationen ermdglicht die Unterscheidung der Beitrége der Sorption und der chemischen Reaktion.

0,15 mL min”" 1,04 mL min”" 0,20 mL min”"
100% - a® o
Op © 0] o A,0
80% - 47 A oo
B0% 4 N
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Abb. 4.1-19: Das charakteristische Ansprechverhalten einer Pd/AK-Séule bei Variation der Flussrate.
Der Umsatzgrad wurde anhand von Chloridkonzentrationen und der Durchbruchsgrad mit
TeCA-Konzentrationen am  Sédulenzu- und -ablauf  berechnet (m,, = 82 mg;
Gorecn = 20 mg L.

In Abb. 4.1-19 wird beispielhaft das charakteristische Ansprechverhalten des Umsatz- und Durchbruchs-
grads in einer Pd/AK-Saule auf Erhdhung und Senkung der Flussrate gezeigt. Der TeCA-Durchbruch
wurde anhand der TeCA-Konzentration am Zu- (g, ) und Ablauf (g, ) verfolgt (Durchbruchs-
grad = Gy veen/ Gorecn)- Der TeCA-Umsatzgrad X basiert auf Messungen der Chloridkonzentrations-
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differenz zwischen Zu- und Ablauf und wurde nach Gl. 4.1-15 berechnet. Die erste Flussrate des

Elutionsmittels (5,7, = 20 mg L") wurde so gewahit (V/ = 0,15 mLmin™), dass sich nach 16 h
Betriebsdauer ein hoher Umsatzgrad (= 90 %) und ein vernachldssigharer Durchbruch (< 1 %) ein-
gestellt hatten. Die Bilanzliicke (als 1 - X- G, ro04 / G,7ac). die sich innerhalb der 16 h S&ulenbetrieb auf
ca. 10 % verringert hatte, ist Ausdruck eines noch instationaren Saulenregimes. AnschlieBend wurde die
Flussrate auf 1,04 mLmin™ angehoben. Der Umsatzgrad sank sprunghaft auf 15 %. Mit steigender
Beladung der Aktivkohle mit TeCA, die in Abb. 4.1-19 durch den wachsenden Durchbruch représentiert
wird, erholte sich der Umsatzgrad auf ein Niveau von 26 %. Schlussendlich wurde die Flussrate auf
0,20 mLmin™ herabgesetzt. Ein Teil des adsorbierten TeCA reagierte schnell mit dem zur Verfligung
stehenden H,-Uberschuss, wodurch der formale Umsatzgrad kurzfristig ber 100 % ausschlug.

AnschlieBend sank der Durchbruchsgrad stérker als der Umsatzgrad.

Um die Reaktionskinetik mdglichst exakt bestimmen zu kénnen, wurden die Séulen vorzugsweise im
stationdren Zustand betrieben. Im S&ulenreaktor ist der stationre Zustand erreicht, wenn die /okalen
TeCA-Konzentrationen (g, und c,.) konstant sind (gz/at= 0). Als Kriterium eines stationaren
Zustandes wurde festgelegt, dass am Saulenablauf die Chlorid- und die TeCA-Konzentrationen iiber einen
Zeitraum von 2 h konstant sein miissen, sowie die anhand der Chlorid- und TeCA-Konzentrationen be-
rechneten Umsatzgrade des TeCA Ubereinstimmen. Um in der Aktivkohlesdule stationdren Zustand zu
erreichen, waren Betriebszeiten mit gleicher Flussrate von teilweise mehr als 24 h notwendig. In der
Séule mit Pd/Al,0,-Katalysator wurden stationére Bedingungen deutlich schneller erreicht. Zur besseren
Vergleichbarkeit der Gesamtmenge an durchgesetztem Eluenten (Katalysatoralterung) wurden die
Pd/Al,0,- und Pd/AK-S&ule gleich lang betrieben, bevor die Flussrate umgeschaltet wurde. Nach ca. 150
bis 200 h Betriebsdauer farbte sich der Pd/AK-Katalysator im zuerst durchflossenen Teil der
Katalysatorschiittung von schwarz zu rot-braun. Die Ursache fiir die Farbanderung ist unbekannt und
wurde nicht weiter untersucht. Zeitgleich zum Auftreten der rot-braunen Farbung sank die Katalysator-
aktivitdt um bis zu 50 %. Am Pd/Al,0,-Katalysator wurden keine Alterungserscheinungen bemerkt. Um
eine Verfélschung der Versuchsergebnisse durch Alterungseffekte zu vermeiden, wurden bei Farb-
dnderung oder entsprechendem Aktivititsverlust des Pd/AK-Katalysators die Katalysatorschiittungen
sowohl der Pd/AK- als auch der Pd/Al,0,-S&ule erneuert.

Vor Start der Reaktion wurde der Pd/AK-Katalysator mit TeCA bis zum vollstindigen Durchbruch beladen
(6, = G,). Wahrend der Beladungsphase wurde mit einem H,-freien Eluent (1 mM H.50,) gearbeitet,
der vor der Dotierung des TeCA mit Helium gespiilt wurde (g, 1, = 20 mg L™). Im H,-freien System

findet keine Reaktion des TeCA am Pd statt. Die gesamte zugefiihrte TeCA-Menge kann zur Beladung der
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Aktivkohle genutzt werden. Um den gleichen Alterungszustand der S&ule zu simulieren, wurden die

Katalysatoren in beiden Saulen der gleichen Vorbehandlung unterzogen.

4.1.5.6  Katalysatoraktivitdten unter stationdren Bedingungen

Im Saulenversuch wurde die katalytische Dechlorierung van TeCA gestartet, indem der He-gespiilte
Eluent entfernt und durch H,-geséttigtes Elutionsmittel (1 mM H,SO,) ersetzt wurde, welches ebenfalls
20 mg L' TeCA enthielt. Da bei der Erhdhung der Flussrate der Staudruck durch das Séulenbett
ansteigt, konnten zum zuverldssigen Séulenbetrieb nur Flussraten von maximal 1...1,5 mL min™" genutzt
werden. Die Durchldssigkeit des Katalysatorbetts kann durch Einbau einer grdBeren KorngriBenfraktion
verbessert werden. Der Einsatz groBerer Partikel bedeutet aber auch eine kleinere geometrische
Katalysatoroberfliche und stérkere Transporteffekte, wodurch normalerweise die Katalysatoraktivitét
herabgesetzt wird. Der mit kleineren Partikeln wachsende Staudruck der Katalysatorschiittung ist ein

grundlegender Nachteil von Festhettreaktoren.

Nach der Einstellung von stationdren Zustdnden wurde an beiden S&ulen der TeCA-Umsatzgrad ermittels,
wobei sowohl die Chloridkonzentrationen als auch die TeCA-Konzentrationen zur Berechnung in den
jeweils relevanten Konzentrationshereichen herangezogen wurden. Die Flussraten wurden im Reaktions-
verlauf sukzessive verringert. Alternativ hétte die Flussrate auch schrittweise erhdht werden kdnnen.
Diese Herangehensweise hatte jedoch den Nachteil gehabt, dass am Pd/AK-Katalysator die Einstellung
von stationdren Bedingungen teilweise sehr lange gedauert hdtte. So steht bei einem angenommenen
Umsatzgrad von 99 % der Beladung der Aktivkehle nur 1 % des zugefiihrten TeCA zur Verflgung. Bei
Verringerung der Flussrate ist die Entladung der Aktivkohle durch Abreaktion von adsorbiertem TeCA
durch die katalytische Dechlorierung vergleichsweise schnell. Die Tabellen 4.1-5 und 4.1-6 zeigen die
angewandten Flusseinstellungen, die erreichten TeCA-Umsatzgrade und die resultierenden spezifischen
Pd-Aktivitaten des Pd/ALLO;- und des Pd/AK-Katalysators.

Die spezifischen Pd-Aktivitdten beider Katalysatoren sind dber einen weiten Bereich der Flussrate
annahernd konstant. Danach ist der duBere Transportwiderstand (Filmdiffusion) nicht der entscheidende
Parameter fiir die gemessenen Katalysatoraktivitdten. Es kann die spezifische Pd-Aktivitdt von beiden
Katalysatoren fir TeCA nach GI. 4.1-18 berechnet werden. Bei sehr kleinen Flussraten (wie im Versuch
mit Pd/AlLO,-Katalysator bei ¥ = 0,07 mLmin" andeutungsweise zu erkennen) werden Filmeffekte

wahrscheinlich so stark wirksam, dass die effektive Katalysatoraktivitdt sinkt.

Die gemittelte spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/Al,O,-Katalysators fir TeCA ist 0,31 Lg" min™. Der

102



Ergebnisse und Diskussion

Pd/AK-Katalysators ist bedeutend aktiver: 4, = 7,2 Lg”" min™. In den Abbildungen 4.1-20 und 4.1-21
sind die Umsatzgrade und Katalysatoraktivititen aus den Tabellen 4.1-5 und 4.1-6 abhéngig von den

eingestellten Flussraten aufgezeichnet.

Tab. 4.1-5:  Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivititen des Pd/Al,0,-Katalysators fir 1,1,2,2-

Tetrachlorethan (4 im Séulenversuch bei unterschiedlichen Flussraten (I/)
(M, = 198 MG; G, ren = 20 mg L)

v Thao X Aoy reca
[mL min] [s] (%] ILg" min™
0,96 9,2 20 0,32
0.69 13 28 0,33
0,32 27 48 0,31
0,15 59 78 0,33
0,07 126 93 0,26

Tab. 4.1-6:  Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivititen des Pd/AK-Katalysators fiir 1,1,2,2-

Tetrachlorethan (4c) im Séulenversuch bei unterschiedlichen Flussraten (/)
[ﬂ7Kat =64 mg; Goteca = 20 mg L1]

v Theo X Aot reca
(mL min”] [s] [%] (Lg" min"]
1,48 9,9 65 7.
1,40 2.9 67 7.0
0,97 8.5 81 7.3
0,74 10 88 7.1
0,59 14 93 7.1
0.25 33 99.9 7.6

Aus den Ergebnissen der Batchexperimente (Abb. 4.1-16) kann fiir die beiden Katalysatoren und TeCA
der folgende Quotient ermittelt werden: Aos by aanch | Ao panoagaen = 9,1, Fiir die Saulenversuche ergibt
sich bei einer TeCA-Konzentration am Saulenzulauf von Goreea = 20 mg L eine relative Katalysator-
akEiIVILEt von Abg pyu sae / Aba pamzosssue = 23. Formal ldsst sich aus diesen beiden Quotienten die relative

Steigerung der Katalysatoraktivitat im Saulenversuch £, wie folgt ausdriicken:

/:g — APd,PdIAKSéu\E/'4Pd.PdMF2E|3.SéuJe [41_22]

A:'d-PdIAK‘Batch / Apcfwmeua.ﬁmh
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Die Retardierung des TeCA am Pd/AK-Katalysator (A = 800 bzw. log A;gs,. = 2.6) flihrte im Vergleich

zum Pd/Al,0,

-Katalysator zu einer relativen Steigerung der Katalysatoraktivitdt im S&ulenversuch um den

Faktor £ = 4,5. Die Reaktionsbeschleunigung durch Sorption von TeCA am Trégermaterial Aktivkohle

kann in einem Festbettreaktor zwar technische Relevanz erreichen, jedoch liegt der Faktor A mit einem

Wert von 4,5 bei weitem nicht in der GroBenordnung des Retardierungsfaktors, sondern zwei

GrdBenordnungen darunter.

1.0 + 100
A
O Spez. Pd-Aktivitst
£ 0.8 - A, A TeCA-Umsatz T80
',-E 0.5 i EU =)
o= =
= A, -
5 04 S +40 <
:_ ..... o BN ﬁ...............'.‘.'.-:..u:::;_'; ----- P [ O e e 'o
== o .
= 0'2 1o T e A 1 20
0,0 - : : SR ; L0
0 0,2 04 0,6 0.8 1 1,2
Flussrate [mL min™']

Abb. 4.1-20:

Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivitéten des Pd/Al,0,-Katalysators fir 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (A, im  Séulenversuch bei  unterschiedlichen  Flussraten
(M = 198 mg; G,ecn = 20 mg L), Daten aus Tab. 4.1-5.

S .
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‘TE | 2 1m0 3
R |
=2 | s o0 ] D <
2 89 mk
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< ‘ 0 S POAit :

2 —‘ ‘ O Spez. Pd-Aktivitit A TeCA-Umsatz |
U T — T _l_f_ | ‘ I D
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Abb. 4.1-21:

Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivitdten des Pd/AK-Katalysators (A im
Saulenversuch  fiir  1,1,2,2-Tetrachlorethan  bei  unterschiedlichen  Flussraten
(M, = B4 M; G, e = 20 mg L), Daten aus Tab. 4.1-6.
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Die Sorptionsisotherme von TeCA am Pd/AK-Katalysator ist nicht linear (Freundlich-Isotherme). Dies
fiihrt dazu, dass die Aufkonzentrierung an der Aktivkohle umso stirker ist, je geringer die TeCA-
Konzentration ist. Folglich ist die Retardierung von HKW am Pd/AK-Katalysator bei niedrigen Konzen-
trationen deutlich effizienter als bei héheren Konzentrationen. Um die Aufkanzentrierung und
Retardierung des TeCA an der Aktivkohle zu verstérken und damit die spezifische Pd-Aktivitat des Pd/AK-
Katalysators zu erhihen, wurde die TeCA-Konzentration im Eluenten-VorratsgefaR in mehreren Schritten
von 40 mg L™ auf 1 mg L verringert. Die Auswirkung von verinderten TeCA-Konzentrationen auf die
spezifischen Pd-Aktivitéten sind in den Tabellen 4.1-7 (Séule mit Pd/Al,0,-Katalysator) und 4.1-8 (Séule
mit Pd/AK-Katalysator) wiedergegeben.

Tab. 4.1-7:  Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivitéten des Pd/Al,O,-Katalysators fiir 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (A, im Séulenversuch bei unterschiedlichen Konzentrationen am
Zulauf (g, 1.ca) (M, = 198 mg)

G Teca v Theo X Aoy reca
[mg L] [mL min™"] [s] [%] [ILg* min™
20,0 0,07...0,986 92...126 20...93 0,31

4.8 0,15 59 79 0,34

" giehe Tab. 4.1-5

Tab. 4.1-8: Umsatzgrade (X) und spezifische Pd-Aktivititen des Pd/AK-Katalysators fiir 1,1,2,2-
Tetrachlorethan (47, im Séulenversuch bei unterschiedlichen Konzentrationen am
Zulauf (g, 1,) (M, = B4 mg)

Gin e Vv Thag X Aoy reca
Img L] [mL min™] [s] [%] (Lg" min"]
40,0 1,29 6.4 o8 5.1
37.8 1,39 59 56 8.
20,0 0,25...1,49 9,5...33 65...99,9 7,2
895 1,45 8.7 86 13
4.0 0.84...1,05 79...9.8 99,0...99,5 20
1.0 1,03 8,0 93,95 © 36

"' sighe Tab, 4.1-6

' Nach 44 h unverdnderter Betriehsbedingungen war im Verlauf von weiteren 22 h die TeCA-Konzentration am Séulen-
ablauf konstant und ein Berechnungsfehler des TeCA-Umsatzgrades durch Sorptionsprozesse wird ausgeschlossen.

Die spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/Al,0,-Katalysators reagiert praktisch nicht auf eine Konzentrations-
abstufung des TeCA im Elutionsmittel um den Faktor 4. Dieser Befund wurde erwartet — ist doch die

Sorption von TeCA an y-Al,0, vernachldssighar Klein. Der Anstieg der spezifischen Pd-Aktivitt des
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Pd/Al,0,-Katalysators von 4, = 0,31 Lg" min” bei &, = 20 mg L' auf 4y = 0,34 Lg" min” bei

Gorecn = 4,8 mg L™ liegt im Fehlerbereich der Analysenmethoden.

40 -
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Abb. 4.1-22: Spezifische Pd-Aktivitdten des Pd/Al,O- und des Pd/AK-Katalysators fir 1,1.2,2-

Tetrachlorethan (A, im S&ulenversuch bei unterschiedlichen Kanzentrationen am
Séulenzulauf (g, ;,c,) (Daten aus den Tabellen 4.1-7 und 4.1-8)

Anders verhélt es sich mit dem Pd/AK-Katalysator. Je kleiner die TeCA-Konzentration am S&ulenzulauf,
desto groBer ist die spezifische Pd-Aktivitdt des Pd/AK-Katalysators. Die Katalysatoraktivitat konnte von
Ay =51Lg" min" (g,,co = 40 mg L") auf einen Wert von 36 L g™ min? (g, 7,c, = 1 mg L) optimiert
werden. In Abb. 4.1-22 ist eindeutig die Tendenz zu erkennen, dass mit der Verringerung der TeCA-
Zulaufkanzentration die Aktivitdt des Pd/AK-Katalysators stark ansteigt. Eine plausible Erkl&rung dafir ist
die Verstdrkung der Sorption und damit auch der Retardierung des TeCA am Katalysator durch die
Verringerung der Konzentration im Eluenten. Allerdings ist es trotz Nachweis von H, am Saulenausgang
nicht ausgeschlossen, dass im anfdnglichen Schiittungsbereich mit hohen TeCA-Beladungen der
Aktivkohle hohe lokale H.-Verbréuche entstehen, die zum lokalen H,-Mangel filhren kdnnten. Ein solcher

lokaler H,-Mangel konnte ebenfalls das Phénomen erzeugen, dass mit steigender TeCA-Konzentration am
Zulauf die spezifische Pd-Aktivitat des Pd/AK-Katalysators fallt.

Als MaB fiir die Steigerung der Reaktoreffizienz im Saulenreaktor kénnen fiir die unterschiedlichen TeCA-
Konzentrationen am Séuleneingang die Verdnderungen der relativen Katalysatoraktivitdten als Faktor 4
herechnet werden. Diese reichen unter der Annahme, dass fiir die spezifische Pd-Aktivitét des Pd/Al,05-
Katalysators im Festbettreaktor fiir alle TeCA-Konzentrationen ein Wert im Bereich von

4,=031...034Lg" min" angenommen werden kann, von A = 4,5 (g, = 40mg L") bis zu
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fy =22 (G700 = 1 mg L), Bei der Interpretation von /4 sollte beachtet werden, dass 4 durch nicht
ideale Strémungsverhéltnisse wie der Riickvermischung des Elutionsmittels in der Katalysatorschiittung
hoher sein kann als angegeben. Nach Abb.4.1-18 kann die spezfische Pd-Aktivitit des Pd/AK-
Katalysators insbesondere bei geringen TeCA-Konzentrationen am Séuleneingang (X¥—s 100 %) sogar

um GroBenordnungen héher sein als diese formal nach Gl. 4.1-18 berechnet wurde.

Pd-Katalysatoren mit Aktivkohle als Trigermaterial bieten durch deren Sorptionseigenschaften groBes
Potenzial fir den Einsatz in neuartigen und effizienten Reinigungsverfahren. Dies gilt besonders fiir

Wasserstrame mit umweltrelevanten HKW-Konzentrationen im Bereich von wenigen g L bis zumg L.

4.2 Dehydrochlorierungsreaktionen an Aktivkahlen

4.2.1 Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan

Ausgewihite Teile der hier beschriebenen Ergebnisse wurden publiziert in Mackenzie et al. (2005a).

4.2.1.1  Homogene Hydrolyse in wéssrigen Lésungen

Die Hydrolyse bzw. Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) in homogenen NaOH-
Losungen wie auch in Carbonatpuffern wurde in Batchversuchen untersucht (Methode in Kap. 3.6.1).
Die bei Raumtemperatur (T = 22+1°C) ermittelten Geschwindigkeitskonstanten zweiter Ordnung als

Ky = —0ryen [(Crgy - Gy - 0) sind mit den relevanten Versuchsdetails in Tab. 4.2-1 aufgelistet.

Die ermittelten Werte der Geschwindigkeitskonstanten von 4 = 0,60...1,10 M" s decken sich gut mit
Werten aus der Literatur. So gibt Schwarzenbach (1993) fiir reines Wasser (pH=7) und einer
Temperatur von 25°C eine Geschwindigkeitskonstante von 4 = 2 M s an. Laut Wolfe (1985) ist im
alkalischen Medium die Geschwindigkeitskonstante 4 = 0,7 M's? (7= 25°C) und Cooper et al.
(1987) maBen bei pH-Werten von 8,9 (0,1 M K,HPO,) und einer Temperatur von 30°C in sechs Wieder-
holungsexperimenten: & = 1,26...2,09 M"'s”. Jeffers et al. (1989) ermittelten in einem 0,1 M
Phosphatpuffer (pH = 7, 7= 25°C) eine Halbwertszeit von 16 Tagen (4 = 0,50 M s™). Auch von
Joens et al. (1995) werden die ermitteiten Geschwindigkeitskonstanten bestatigt (ly=1M"5" bei
7= 30°C). In einem Reviewartikel werteten Roberts et al. (1993) die Literatur bis zum Jahr 1993 aus

und geben die Geschwindigkeitskonstante von 4 = 0,81 M s"als unter Umwelthedingungen relevant

107



Ergebnisse und Diskussion

an. In dieser Arbeit wird fir die Hydrolyse von TeCA in homogener Ldsung standardméBig eine

Geschwindigkeitskonstanten von 4 = 0,8 M s™ angenommen.

Tab. 8.2-1:  Geschwindigkeitskonstanten der Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) in
homogenen synthetischen Lésungen (£, e, = 10 mg L™

Geschwindigkeitskonstanten @ | Geschwindigkeitskonstanten
pH-Wert zu S ks =hky-c__ 110°s7]
Reaktionsbeginn / e 4 s B0 o
Reaktionsende aus TeCA- ;o aus TeCA- s 5
restereals aus Cl-Bildung Al aus CI-Bildung
9,17/9,16"
16 h 0,91 0,82 0,013 01
(0,1 M NaHCOyNa,CO,) L
aus TeCA- Aus TCE- aus TeCA- Aus TCE-
Abnahme Bildung Abnahme Bildung
11.05/11.01
(1 mM NaOH) 7205 0.90 1.10 0.96 1.18
12.00/11.98 ©
. .65 j :
(10 mM NaOH) 90 s 0.79 0.6 7.7 6.4
13.03/12.87
10 0.79 ]
(100 mM NaOH) $ 060 o A

11 Goteca = 100 mg I--1
@ Mittelwerte aus Doppelansétzen
B siehe Abb. 4.2-1

Einer Geschwindigkeitskanstanten der Hydrolysereaktion von & = 0,8 M s™ bei einer Temperatur van
22°C entspricht im neutralen Wasser und bei einer fiir das Grundwasser typischen Temperatur van etwa
8...12°C eine Halbwertszeit des TeCA von ca. 400 d. Um einen Umsatzgrad von 97 % zu erreichen,
waren rund 5 Halbwertszeiten erforderlich, was unter grundwassertypischen Bedingungen mehr als 5
Jahren Reaktionszeit entspricht, Da bei einer ReinigungsmaBnahme der Erhdhung des pH-Wertes und
der Temperatur des Grundwassers enge Grenzen gesetzt sind, ist die Hydrolyse von TeCA in homogener

Losung fiir eine umwelttechnische Nutzung zu langsam.

Zur Ermittlung der Reaktionskinetik ist die Betrachtung der TeCA-Abnahme fir héhere Umsatzgrade
(X¥= 0,5) préziser als die Betrachtung der TCE-Freisetzung, die bei geringen Umsatzgraden (X< 0,3)
prézisere Analysen ermdglicht. Vergleicht man die Geschwindigkeitskonstanten bei unterschiedlichen pH-
Werten miteinander, kann die Hydrolyse in homogener Ldsung als Modellreaktion zur Uberpriifung des

Einsatzbereiches der Headspace-Analysentechnik genutzt werden, Die Hydrolyse bei pH = 13
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(7, = 10 8] war sa schnell, dass nur drei Messwerte aufgenommen werden konnten, bevor das TeCA
nicht mehr nachweisbar war. Bei pH = 11 und einer Halbwertszeit von 720 s waren wéhrend des
Reaktionsverlaufs praktisch beliebig viele Analysen mdglich. Es war daher anzunehmen, dass die
Geschwindigkeit der langsamen Reaktion praziser als die der schnellen Reaktion zu messen war. Dennach
unterscheiden sich die ermittelten Geschwindigkeitskonstanten 4, kaum. Das bedeutet, dass die einfache
Headspace-Messtechnik auch zur Analyse von schnellen Reaktionen genutzt werden kann. Wie in
Abb. 4.2-1 beispielhaft fiir den pH-Wert 12 dargestellt ist, folgt die Reaktionskinetik der alkalischen
Hydrolyse von TeCA in homogenen Losungen bis zu sehr groBen Umsatzgraden (= 99,9 %) einem

Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung.
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Abb. 4.2-1: Die Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) in 0,01 N NaOH dargestellt als
Verbrauch von TeCA (& ., = 10 mg L")

Die zur Ermittlung der Geschwindigkeitskonstanten bendtigte Konzentration der Hydroxidionen wurde
aus dem gemessenen pH-Wert berechnet. Der gemessene pH-Wert ist ein MaB fiir die thermo-
dynamische Aktivitét der Hydroniumionen. Diese ist abhéngig von der Temperatur und der lonenstérke
der Losung. Der Aktivitdtskoeffizient der Hydronium- und Hydroxidionen ist bei hiheren lonenstérken
Kleiner als 1. Folglich ist die Kanzentration einer Spezies griBer als deren thermodynamische Aktivitit.
Gerade im moderat alkalischen Bereich bis pH = 3 kinnten nach Mabey & Mill (1978) schwankende
lonenstérken des Reaktionsmediums die Geschwindigkeitskonstante 4, der Gesamtreaktion beeinflussen,
wie es auch von Joens et al. (1995) beschrieben wurde. Eigene Batchexperimente (vgl. Tab. 4.2-1)
zeigten, dass die lonenstérke (100 mM NaHCO4/Na,CO, vs. 1 mM NaOH) keinen signifikanten Einfluss auf
die GroBe der Geschwindigkeitskonstanten 4 ausiibt. In 0,1 M Carbonatpuffer mit einem pH-Wert von
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9,2 betrug die gemittelte Geschwindigkeitskonstante 4 = 0,91 M"s" (Doppelansétze). Die fir die
ginzelnen  Ansdtze berechneten  Geschwindigkeitskonstanten  schwanken um ca. 20%
(4, =080M"s"; k,=102M"s"). Bei der Steigerung der NaOH-Konzentration von 1 auf
100 MM wurde eine Herabsetzung der Geschwindigkeitskonstanten von 4 = 0,90 M7 s auf
k = 0,75 M" s beobachtet. Diese Schwankung wird ebenfalls dem Fehlerbereich zugeordnet. In allen
weiteren Versuchen wird in Ubereinstimmung mit Haag & Mill (1988) die Konzentration der Hydroxid-
ionen unabhéngig von der lanenstérke der Losung oder Suspension mit Hilfe des gemessenen pH-Werts

formal mit sinem Aktivitdtskoeffizienten von 1 berechnet.

4.2.1.2 Dehydrochlorierung in Aktivkohlesuspensionen

In homogenen Lasungen ist bei moderat alkalischen pH-Werten die Dehydrochlorierung von TeCA fiir eine
effiziente umwelttechnische Anwendung zu langsam. Durch die Retardierung des TeCA an einem
sorptionsaktiven Material wie Aktivkohle lieBe sich belastetes Grundwasser effektiv reinigen. Die
Adsorption von hydrophoben Kontaminanten an Aktivkohle ist eine weit verbreitete Technologie zur
Wasserreinigung. Nach der Beladung der Aktivkohle bis zum Durchbruch des TeCA ist die Regeneration
der Aktivkohle wiinschenswert. Zur Regeneration der Aktivkohle bietet sich als Alternative zu her-

kémmlichen Aufbereitungsmethoden die chemische Umsetzung des TeCA mittels Hydrolyse an.

Bisher wurden Hydrolysereaktionen in Anwesenheit von Aktivkohlen wenig untersucht. Bekannt sind
einzelne Beispiele, wie der Einsatz von speziell vorbehandelten (metallbeladenen) Aktivkohlen bei der
sauer katalysierten Hydrolyse von Estern, polymeren Zuckern, Trifluormethylbenzalchlorid und
Methylchloroform (Budinova et al., 1998; Heinen et al., 2001; Kondow et al., 1882; Ustyuoga et al.,
1987). Um nennenswerte Umsatzgrade zu erzielen, mussten die Reaktionen bei erhdhten Temperaturen
von bis zu 100°C durchgefiihrt werden. Fiir die alkalische Regeneration von mit Nitrotriazinen beladener
Aktivkohle sind ebenfslls drastische Reaktionshedingungen notwendig (7= 80°C; pH = 12]. Wie von
Heilmann et al. (1996) beschrieben, war die Hydrolyse der adsorbierten Nitrotriazine langsamer als die
Reaktion in homogener Lisung. Die Aktivkohle wirkt hier demnach als Transportbarriere hemmend auf die

Brutto-Reaktionsgeschwindigkeit.

Zur Untersuchung des Einflusses von Aktivkohle auf die Dehydrochlorierung von TeCA wurden Batch-
experimente mit Aktivkohlesuspensionen (Chemviron Filtrasorb TLB30) bei unterschiedlichen pH-Werten
durchgefilhrt. Der Reaktionsverlauf kann prinzipiell durch vier unabhangige Messparameter verfolgt
werden: die TeCA-Abnahme, die TCE-Zunahme, die Erhohung der Chioridkonzentration und bei unge-
pufferten Systemen durch die pH-Wert-Anderung. TeCA und TCE sorbieren stark an Aktivkohle und sind
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somit zum groBen Teil einer Analyse in der Fliissig- oder Gasphase entzogen. Dagegen besitzt Chlorid nur
eine geringe Sorptionsaffinitdt zu Aktivkohle. Da das gebildete TCE auch in Gegenwart von Aktivkohle
weder im sauren noch im alkalischen Milieu weiter dechloriert wird und das freigesetzte Chlorid somit
ausschlieBlich der TeCA-Hydrolyse entstammt, ist in Gegenwart von Aktivkohle die Chloridkanzentration
der geeignete Messparameter, der den momentanen Zustand der Hydrolysereaktion zuverlassig anzeigt.
In Gegenwart von Aktivkohle beinhaltet die erfasste Reaktionskinetik immer auch Transportprozesse.
Unter dem Begriff der Reaktionsgeschwindigkeit wird deshalb die effektive Reaktionsgeschwindigkeit ver-
standen, die neben der chemischen Reaktion auch Transportprozesse beinhaltet. Um sich im Labor nicht
zu weit von der Materialanforderung der technischen Anwendung zu entfernen, wurde in den Versuchen

normalerweise Aktivkohlegranulat mit Partikeldurchmessern von 1...1,6 mm eingesetzt.

In Abb. 4.2-2 wird die Hydrolysekinetik von TeCA in einer Aktivkohlesuspension bei einem pH-Wert von
9,5 dargestellt. Zu Vergleichszwecken wurde in die Abbildung der berechnete Reaktionsverlauf in
homogener Lasung (4 = 0,8 M s™) bei pH = 9,5 eingefiigt. Vor Reaktionsstart wurde die Aktivkohle
(e=15gLl" £=1.16mm 24h in einer sauren Losung mit TeCA vorbeladen
(s = 100 mg L; pH = 3...4). Die Hydrolyse wurde durch Alkalisierung der Suspension gestartet
(Zugabe von NaHCO,/Na,CO, und NaOH) und der Reaktionsverlauf anhand der Chloridfreisetzung verfolgt.

L o Aktivgahlesuspensicn pHS8,5

— homogene Lésung pH 9.5

0 5 10 15 20 25
t 1h]

Abb. 4.2-2:  Die Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Gegenwart von gekdrnter Aktivkohle bei
pH=95 nach 24h Voradsorption (0,01 M NaHCOy/Na,CO; gy = 15gL"
& ="1..1,6 mm; g = 100 mg L") und der berechnete Hydrolyseveriauf von TeCA bei
pH = 9,5 in homogener Lisung (4 = 0,8 M s7).
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Heterogene Reaktionen sind immer mit Sorption verbunden. Um an der Aktivkahle zu sorbieren, miissen
die Reaktanden Transportwiderstdnde iberwinden. Es wurde also erwartet, dass die Hydrolyse in einer
Aktivkohlesuspension bei gleichen pH-Werten langsamer ist als in einer homogenen wassrigen Ldsung.
Das war nicht der Fall - TeCA reagiert, wie in Abb. 4.2-2 dargestellt, bei pH = 8,5 in Gegenwart von
Aktivkohle erheblich schneller als in einer homagenen Lasung mit gleichem pH-Wert. In der Aktivkohlesus-
pension war die Halfte des TeCA bereits wenige Minuten nach der Alkalisierung umgesetzt. Die Halb-
wertszeit in einer homogenen Losung mit gleichem pH-Wert wiirde ca. 8 h betragen. Die Hydrolyse wird
beschleunigt und nicht gehemmt, obwohl das TeCA im Batchansatz zum gréBten Teil (= 98 %) sorbiert
vorlag (log A; = 4,9).

Die Gegenwart von Aktivkohle bewirkt eine Abweichung der Reaktionskinetik von einem Geschwindigkeits-
gesetz erster Ordnung. Der Reaktionsverlauf unterteilt sich in eine anfénglich schnelle Phase und geht ab
einem Umsatzgrad von ca. 70 % in eine langsamere Phase iber. Die Geschwindigkeitskonstante &
wahrend der langsamen Phase ist mit der Geschwindigkeitskonstanten in homogener Losung vergleich-
bar. Als Grund fiir die Verlangsamung kéme die zunehmende Beladung der Aktivkohle mit dem Reaktions-
produkt TCE in Betracht. Jedoch wurde die schnelle Reaktionsphase auch in Versuchen beobachtet, bei
denen die Aktivkahle vor der Hydrolyse mit 27 Ma-% TCE beladen wurde. Hier wurde gefunden, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit nicht messbar durch den Beladungsgrad der Aktivkohle mit TCE beeinflusst
wird. Es wird also angenommen, dass die in der Aktivkohlesuspension beobachtete beschleunigte

Dehydrochlorierung des TeCA auf einer katalytischen Wirkung der Aktivkohle beruht.

Im Allgemeinen kann die Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit nach dem Gesetz von

Arrhenius als Aktivierungsenergie 4 beziffert werden (A= 8,314 J mol” K):

E,=FR-dlnk, )/ d/T) (4.2-1)

obs

Bei Reaktionen in heterogenen Systemen bestimmt die Temperatur nicht nur die beobachteten
Geschwindigkeitskonstanten £, sondern auch im unterschiedlichen MaB die Gleichgewichtspunkte der
Sorption sowie die Stofftransportgeschwindigkeiten, wodurch Abweichungen vom Arrhenius-Gesetz
maglich sind. Dennoch kann fiir heterogene Reaktionen in einem bestimmten Temperaturfenster oft eine
formale Aktivierungsenergie £; berechnet werden. Wie von Mackenzie et al. (2005a) beschrieben,
wurden in Anwesenheit von partikulirer Aktivkohle (g = 500mgl”; 4 =0,5..1,0 mm;) die
Geschwindigkeitskonstanten 4y, der TeCA-Hydrolyse (5,1,c, = 100 mg L") im Temperaturbereich von 25
bis 100°C und bei einem pH-Wert von 7 ermittelt (0,1 M Phosphatpuffer; pH-Wert bei 25°C gemessen;
Messungen der Chloridkonzentrationen). Die Ergebnisse sind in Tab. 4.2-2 und Abb. 4.2-3 dargestellt.
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Tab.4.2-2:  Halbwertszeiten (r,,,) und beobachtete Geschwindigkeitskonstanten (k) der Hydrolyse
von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Gegenwart von Aktivkohle bei unterschiedlichen
Temperaturen  und  pH=7 (07M  Phosphatpuffer; g, = 500 mgL";
6 =05..1,0mm; g = 100 mg L")

7 [0l Ty D] kys 11057
23 60 3.2
a0 9 39
B3 1.9 100
80 0.7 280
100 0.2 960

£ =
7 e

i+ ."-g‘ y=-836x+ 155

T 9 T /= 0,997

§-1U 0

-1 Ey =895 = 2,7 kJ mol”

-12 A .

18] A———— — R
2,5 2,7 29 3.1 3.3 3,5

1000/7 K"

Abb. 4.2-3:  Die formale Aktivierungsenergie £; der Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan
in Gegenwart von Aktivkohle bei einem pH-Wert von 7 (0,17 M Phosphatpuffer:
G = 500mg L"; 4 = 0,5...1,0 mm; g1 = 100 mg L)
Fir die Hydrolyse von TeCA in einer homogenen Ldsung ermittelten Joens et al. (1995) eine
Aktivierungsenergie von £ = 95,0 = 2,5 kJ mol” (0,1 M Phosphatpuffer; pH = 7 bei 25°C). In der
Aktivkohlesuspension  betragt die formale Aktivierungsenergie £ (+ 263 = 69,5 + 2,2 kJ mol”
(Abb. 4.2-3). Unter der Annahme, dass der direkte Vergleich der Aktivierungsenergien von beiden
Reaktionssystemen zuléssig ist, scheint die Aktivkohle die Aktivierungsenergie verringert zu haben.
Mackenzie et al. (2005b) zeigten, dass mégliche Verunreinigungen der Aktivkohle, wie reduzierende
Metalle (z.B. Fe), als aktive Komponenten in der TeCA-Hydrolyse ausscheiden. Es wére also miglich,
dass die Aktivkohle selbst in das Reaktionsgeschehen eingreift und einen anderen Reaktionsmechanismus

erdffnet.
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Wie in Abb. 4.2-4 am Beispiel eines Batchversuches mit pH = 12,0 dargestellt ist, wird die Reaktion bei
noheren pH-Werten (pH > 11) durch Aktivkohle verzigert. Grund fiir die Reaktionshemmung diirften die
mit der heterogenen Reaktion verbundenen Transportprozesse sein. Der in die Abbildung eingefiigte
berechnete Reaktionsverlauf zeigt, dass in homogener Lésung die Hydrolyse bei sehr hohen pH-Werten
extrem schnell wird (z.B. z,, = 87 s bei pH = 12). Will man den Vorteil der Aktivkohle in einem
technischen Verfahren optimal ausnutzen, sollte die Hydrolyse bei leicht alkalischen pH-Werten zwischen

8 und 9 durchgefiihrt werden, was auch aus dkonomischer Sicht sinnvoll erscheint.

‘7, ]
10 T o o
‘ -
0.8 ( o2’
o
<08 o
0.4 ¢
02 — homogene Ldsung pH 12,0
O Aktivkohlesuspension pH 12,0
D,D T = T T T 1
0 1 2 3 4 5 B 7
£ [hl

Abb. 4.2-4:  Gegeniiberstellung des Hydrolyseverlaufs von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Gegenwart von
gekdrnter Aktivkohle bei pH = 12,0 nach 24 h Voradsorption (10 mM NaOH;
Ge=15gL" d=1.16mm; G = 100mgL") und des berechneten Reaktions-
verlaufs der Hydrolyse in einer homogenen Lésung bei pH = 12,0 (4 = 0,8 M s7)

Wie in den Abbildungen 4.2-2 und 4.2-4 zu sehen ist, wurden bereits vor der Alkalisierung signifikante
Mengen Chlorid nachgewiesen (Alkalisierung: £ = 0. Obwohl die Voradsorption im sauren Milieu (1 mM
HNO,) durchgefiihrt wurde, entsprachen die freigesetzten Chloridmengen Umsatzgraden des TeCA von
3...38 %. In einem Vergleichsversuch mit ebenfalls saurer homogener Ldsung (1 mM HNO,) konnte
keines der Reaktionsprodukte TCE oder Chlorid nachgewiesen werden. Zur Kldrung der Herkunft des
Chlorids in der Aktivkohlesuspension wurde die Ursprungsbeladung der Aktivkohle mit Chiorid bestimmt.
Weder nach einer alkalischen (1 M NaOH) noch nach einer sauren (1 M Ameisenséure] Wasche der
origindren Aktivkohle (g, = 50 gL") konnte im Filtrat des Uberstandes argentometrisch Chlorid
nachgewiesen werden. Die Ursprungsbeladung der Aktivkohle mit Chlorid ist demnach vernachldssigbar
Klein. Ein weiteres Indiz darauf, dass in der sauren Aktivkohlesuspension TeCA dechloriert wurde, ist,

dass nach einer analogen Voradsorption im Extrakt der Aktivkohle eine signifikante Menge TCE gefunden
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wurde, die allerdings nicht quantifiziert wurde. Somit verdichten sich die Hinweise, dass die Dehydro-
chlorierung von TeCA an reaktiven Oberfléchenstellen der Aktivkohle ohne Beteiligung von Hydroxidionen

("katalytische Neutralreaktion"] ablaufen kann.

4.2.1.3  Dehydrochlorierung nach Beladung der Aktivkohle in Grundwasser

Grundwasserinhaltsstoffe kinnten die Oberflicheneigenschaften der Aktivkohle in der Weise modifizieren,
dass die Reaktionsgeschwindigkeit herabgesetzt wird. Aus diesem Grunde wurde die Aktivkohle mit
Greppiner Grundwasser in Kontakt gebracht (CKW-Zusammensetzung des Grundwasser in Tah. 2.3-1).
Die Aktivkohle (¢ = 0,5...1,0 mm) wurde in Grundwasser suspendiert (G =0,4gL" und lber eine
Zeitdauer von 22 h mit den hydrophoben Grundwasserkontaminanten wie TeCA beladen. Ein méglicher
Hydrolyseanteil vor Reaktionsstart (Alkalisierung) konnte wegen des hohen "Chloridsockels” im Grund-
wasser nicht nachgewiesen werden. Die so behandelte Aktivkohle wurde vom Grundwasser abgetrennt,
mehrfach gewaschen und zur Reaktion in dest. Wasser resuspendiert (g =2.5gL"). Abb. 4.2-5 zeigt
den Reaktionsverlauf fiir zwei Hydrolysereaktionen bei pH = 9,0 (0,1 M NaHCO,/Na,C0,) und
pH = 12,0 (0,01 N NaOH), verfolgt durch Bestimmung der Chloridkonzentration.

’| __________________________
A A L
0.8 - T oco©
A oo ©
064 £
£ 50 o
044 /
A -
0.2 - .70
£ <0
D . Q T = T T - T T T
0 10 20 30 40 a0 60 70 80
¢ [hl]
[ o Aktivkahlesuspension pH 8,0 A Aktivkohlesuspension pH 12,0
L-__ ----- homogene Lisung pH 9,0 — — — homogene Losung pH 12,0 |

Abb. 4.2-5: Vergleich der Reaktionsverldufe fiir 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Aktivkohlesuspensionen bei
pH=38,0 (0,1 M NaHCOy/Na,CO;) und pH = 12,0 (0,01 N NaOH) (g, = 2,5gL"
= 0,5...1 mm) nach 22 h Varadsorption in Greppiner Grundwasser (g, = 0,4 g L")
mit den berechneten Verldufen der Hydrolyse in homogener Lisung bei pH = 9,0 und
pH=12004=08M"s"

Sowohl bei pH =9,0 als auch bei pH =120 kann die Reaktionskinetik anndhernd mit einem

Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung ausgedriickt werden. Die Beaktion in der Aktivkohlesuspension
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ist nach 22 h Voradsorption in Grundwasser bei pH = 9,0 anhand ihrer formalen Geschwindigkeits-
konstante von 4 = 0,68 M s kaum langsamer als die Reaktion in einer homogenen Ldsung mit
gleichem pH-Wert (4 = 0,80 M" s™). Allerdings konnte der im entionisierten Wasser auftretende

katalytische Effekt nach Kontakt der Aktivkohle mit originalem Grundwasser nicht beobachtet werden.

Durch den Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten in den unterschiedlich stark alkalisierten Sus-
pensionsansatzen kann auf den Einfluss von Transportprozessen geschlossen werden. Die beobachtete
Geschwindigkeitskonstante erster Ordnung als 4y = oo/ (c- dt) im Ansatz mit pH =12
(k4 = 0,54-10*g") ist nur um den Faktor 8 groBer als im Ansatz mit pH = 9 (4, = 0,68-107 s7).
Die Konzentration der Hydroxidionen ist jedoch bei pH = 12 um drei GroBenordnungen héher als bei
einem pH-Wert von 9. Das spricht dafiir, dass bei steigendem pH-Wert und damit schnellerer Hydrolyse

Transportprozesse die effektive Reaktionsgeschwindigkeit immer stérker limitieren.

Um den Einfluss der Beladungsdauer auf die -—

Reaktionsgeschwindigkeit einschédtzen zu konnen, a %’ . |
sollte eine Voradsorption (ber die Dauer von 37 2 e do. &

Tagen einen mdglichst intensiven Kontakt der ge- | _ -1 1 W, &
samten &uBeren wie inneren Oberfliche der Aktiv- ;g a VH? ~060;:§x :
kohle mit den Grundwasserinhaltsstoffen gewdhr- | = o N '

leisten. Dennoch war in der Aktivkohlesuspension i Fy

die anschlieBende Hydrolyse bei einem pH-Wert von | . A

L — SR
B,5 sogar geringfiigig schneller (4 = 1,1 M™"s™; 0 50 A0 50 80 100
Abb. 4.2-B) schneller als in einer homogenen Ldsung

L [ AgH120 o pHBS
mit gleichem pH-Wert. Das bedeutet, dass auch ‘ al. Liz o ¢ th

nach langer Beladung der Aktivkohle in Grundwasser

Bhb. 4.2-6:  Reaktionsverldufe fir 1,1,2,2-
die Reaktionsgeschwindigkeit in der Aktivkohlesus-  Tetrachlorethan in Aktivkohlesuspensionen bei
pH=85 (0,17M NaHCO4Na,CO,  und
pH=120 (0,01N NaOH) (g, =15gL";
genen Losung mit gleichem pH-Wert. Wenn die ¢, = 1..1,6 mm) nach 37 d Voradsorption in
Greppiner Grundwasser (g, = 1,25 g L")

pension bei pH < 9 grdBer ist als in einer homo-

Reaktion bei pH 12 durchgefiihrt wurde, bewirkte
die lange Voradsorption im Vergleich zur kurzen Vaoradsorption van 22 h zur Reaktionsbeginn ebenfalls
keine relevante Herabsenkung der effektiven Hydrolysegeschwindigkeit. Wie aber in Abb. 4.2-6 sichthar,
hemmen nach langer Voradsorption Transporteffekte im Porensystem die Reaktion bei pH 12 ab einem

Umsatzgrad von ca. 80 % stéarker als bei geringeren Umsatzgraden und damit hdherer Beladung der

Aktivkohle.
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Nach den Abbildungen 4.2-5 und 4.2-6 filhrt der Kontakt der Aktivkohle mit dem Grundwasser zur
EinbuBe der anfénglich schnellen Reaktionsphase, wie sie nach der Voradsorption in synthetischen
Ldsungen gefunden und einer katalytischen Wirkung der Aktivkohle zugeschrieben wurde. Die Grund-
wasserinhaltsstoffe scheinen die katalytische Aktivitdt der Aktivkohle nachhaltig zu unterdriicken. Dies
spiegelt sich nach Mackenzie et al. (2005a) in alkalischen Aktivkohlesuspensionen als eine durch das
Grundwasser erhthte formale Aktivierungsenergie £ wider. Wie von den Autoren geschildert, wurden in
einem Temperaturbereich von 25 his B0°C die Reaktionsgeschwindigkeiten der TeCA-Hydrolyse nach
Voradsorption der CKW in einer synthetischen CKW-Ldsung (20 mg L™ cis-DCE; 30 mg L TCE; 20 mg L
PCE und 100 mg L' TeCA) und in Greppiner Grundwasser gemessen. Die Voradsorption an 500 mg
Aktivkohle erfolgte Gber 18 h in jeweils 1L der synthetischen CKW-Losung und Grundwasser. Nach
Alkalisierung der abgetrennten, gewaschenen und resuspendierten Aktivkohle mit NaOH auf pH = 11,0
(pH-Wert bei 7= 25°C gemessen) wurden die Aktivkohlesuspensionen temperiert und die Chloridbildung

verfolgt.

Tab. 4.2-3:  Halbwertszeiten (r,,) und beobachtete Geschwindigkeitskonstanten (4,.) der Dehydro-
chlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in Aktivkohlesuspensionen nach Varadsorption in
synthetischer CKW-Lsung (SW) und Greppiner Grundwasser (GW) bei unterschiedlichen
Temperaturen und pH = 11,0 (g = 0,5gL"; 4 = 0,5...1,0 mm; 1,0, = 100 mg L)

T I°C] Ty [h] Tpcw (] Koosw 11098 Koy (108571
25 55 600 2.1 0,19
35 35 280 3,3 0,41
50 20 110 5,8 11
80 10 25 12 4.6

In Tab. 4.2-3 ist angegeben, dass die Hydrolysereaktion bei einer Temperatur von 25°C nach dem
Kontakt der Aktivkohle mit Grundwasser um den Faktor 11 langsamer ist als nach der Beladung der
Aktivkohle in der synthetischen CKW-Lgsung. Die formale Aktivierungsenergie fiir die TeCA-Hydrolyse er-
scheint in der synthetischen CKW-Lisung bei pH = 11 (Abb. 4.2-7) erheblich kleiner zu sein als bei
pH = 7 [Abb. 4.2-4). Dies kann als Indiz filr unterschiedliche Reaktionsmechanismen gedeutet werden.
5o weist die im neutralen Medium héhere formale Aktivierungsenergie auf die Dominanz des Wassers als
Reaktionspartner hin (langsame Neutralreaktion). Bei hiheren pH-Werten scheint die schnelle Dehydro-
chlorierung mittels Hydroxidionen zu Giberwiegen, wobei die Neutralreaktion keinen signifikanten Beitrag

zur Gesamtreaktion leistet.
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Ahb. 4.2-7: Die formale Aktivierungsenergien £ der Dehydrachlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan
in Aktivkohlesuspensionen nach Voradsorption in synthetischer CKW-Ldsung (SW) und
Greppiner Grundwasser (GW) bei unterschiedlichen Temperaturen und pH = 11,0
(gx = 0,5 gL; s = 0,5..1,0 mm; Gypey = 100 mgi L")

Nach Abb. 4.2-7 ist die formale Aktivierungsenergie nach Beladung der Aktivkohle im Grundwasser
(£ pn (= 200 = 50,2 + 1,6 kd mol™) deutlich gréBer als nach der Beladung der Aktivkohle in der syn-
thetischen CKW-Ldsung (£,qy (+ 203 = 26,8 + 2,1 kd mol"), was ein weiterer Anhaltspunkt dafiir

ist, dass unbekannte Grundwasserinhaltsstoffe die Oberfliche der Aktivkohle so modifizieren, dass die

Reaktivitat des TeCA verringert wird.

4.2.1.4 Reaktivitdt von adsorbiertem 1,1,2,2-Tetrachlorethan

Hinsichtlich der technischen Anwendbarkeit der Hydrolysereaktion in Gegenwart von Aktivkohle ist es
wichtig zu wissen, ob der sorbierte Anteil des TeCA der Dehydrochlorierung zugénglich ist. Das ist nicht
selbstverstandlich, denn die hydrophilen Hydroxidionen miissten in das hydrophobe Porensystem der
Aktivkahle eindringen. Wenn das TeCA durch Sorption vor den Hydroxidionen geschiitzt ist, kann nur der
frei geldste Teil des TeCA reagieren. Durch die groBe Sorptionsneigung des TeCA ist bei einer aus-
reichenden Menge Aktivkohle der frei geloste Anteil im Vergleich zur sorbierten Menge sehr klein

(log &, = 4,5). Die Hydrolyse kinnte nur so schnell wie die Desorption sein.

Eine Maglichkeit zur Messung der Desorptionskinetik ist das Ausblasen von TeCA aus einer gut durch-
mischten Aktivkohlesuspension durch Spilung der Suspension mit Inertgas. Durch Analyse des Spiilgases
kinnen die desorbierten Stoffmengen guantifiziert und die Desorptionskinetik verfolgt werden. Die
Desorptionskinetik kann dann mit der Reaktionskinetik in einer Aktivkohlesuspension verglichen werden.
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Ist die Reaktionsgeschwindigkeit Kleiner oder gleich der Desorptionsgeschwindigkeit, so kann davon aus-
gegangen werden, dass in einer Aktivkohlesuspension nur der frei geldste Anteil des TeCA der Hydrolyse-
reaktion zur Verfligung steht. Wenn die Reaktion schneller als die Desorption ist, dann muss der

adsorbierte TeCA-Anteil den Hydroxidionen zugénglich sein.

Fiir eine sinnvalle Messung der Desorptionskinetik ist es notwendig, dass die Uberfihrung des TeCA von
der Wasser- in die Gasphase (Strippung) schneller ist als die Desorption selbst. Ansonsten wird die De-
sorption durch die langsame Strippung limitiert. Bei einer angenommenen maximalen Strippeffizienz
(sofortige Einstellung des Verteilungsgleichgewichtes zwischen Wasser- und Gasphase) kann die Halb-

wertszeit einer Verbindung in Wasser nach Gl. 4.2-2 berechnet werden.

T2 Stiop = (083 - V) 1K, - VlGas] (4.2-2]

Bei gleichem Strippgastrom {V;;as] und Wasservolumen (},,) féllt die Halbwertszeit einer Verbindung im

Wasser proportional zum Ansteigen ihres Henrykoeffzienten (z,, ~ A;'). So wire die formale

Halbwertszeit von TeCA um den Faktor A e/ &, r.co = 30 langer als die des TCE.

Durch Variation des Gasstromes lésst sich die Strippeffizienz tberpriifen. Das Strippen ist dann effizient,
wenn bei einer Verringerung des Gasstromes die Konzentration in der Gasphase im gleichen Verhéaltnis
ansteigt. Steigt die Konzentration des Stoffes bei Verringerung des Gasstromes nicht proportional an,
dann ist der Konzentrationsgradient der Verbindung zwischen Aktivkohle und wiéssriger Phase nicht

maximal und die Triebkraft zur Desorption geringer. In diesem Fall wire die Strippung ineffizient.

Zur Untersuchung der Strippeffizienz verschiedener CKW aus einer Aktivkohlesuspension wurde
partikulére Aktivkohle (my = 300mg; ¢ =1..1,6mm) mit einer CKW-Beladung von nominell
30 Ma-% 1.1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA), 20 Ma-% cis-Dichlorethen (DCE) und je 10 Ma-% Trichlor-
ethen (TCE) und Tetrachlormethan (CT) beladen (Methode in Kap. 3.4.2). Die Aktivkohle wurde in
verdinnter HNO, suspendiert (pH = 3) und die Suspension mit Stickstoff durchstrémt. Nach 25 h
wurde der Gasstrom von 50 auf 25 mLmin™ halbiert und ca. 5 h beibehalten, bevor er wieder auf
50 mL min™ zuriick gestellt wurde. Abb. 4.2-8 zeigt den Verlauf der auf den Zeitpunkt der Ursprungs-

beladung (¢ = 0) bezogenen relativen Konzentrationen der CKW in der Gasphase.

Die Konzentration des gasférmigen DCE stieg bei der Halbierung des Gasstromes um den Faktor 2,0 an.
Die Strippeffizienz von DCE erreichte somit das theoretische Maximum. Auch die Strippung von TCE und
CT ist mit einer Steigerung der Konzentrationen im Strippgas um den Faktor 1,9 nach effizient genug, 50

dass die Strippung die Desorptionsgeschwindigkeit nicht wesentlich begrenzt. Die TeCA-Konzentration im
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Strippgas stieg bei Halbierung des Gasstromes nur um den Faktor 1,4 an, was als Zeichen fiir
uneffiziente Strippung gedeutet wird. Unklar ist, warum, wie in Abb. 4.2-8 gezeigt, die Erhdhung der

Gasphasenkonzentration der CKW mehrere Stunden bengtigte und nicht, wie erwartet, schnell erfolgte.

A DCE olT < TCE O TeCA ‘

1.0

Gasstrom = 25 mlL min”!

| : Gasstrom = 50 mL min”'

cleyg

Abb. 4.2-8: CKW-Strippung aus einer Aktivkohlesuspension mit Anderung des Strippgasstromes
(my = 300 mg; 4 = 1..1,6 mm; py = 15 mL; pH = 3; ¥, = 25 oder 50 mL min™)

Die Strippung von TCE und CT ist weniger effizient als die Strippung des DCE, obwohl TCE und CT deutlich
filichtiger sind als DCE (DCE: &, = 0,14; TCE: &, = 0,3; CT: &, = 0,3). Grund dafiir sind die unter-
schiedlichen Sorptionskoeffizienten der Substanzen. Der Sorptionskoeffizient des DCE ist vergleichsweise
klein, so dass bei einer Erhdhung der Konzentration im Wasser das Sorptionsgleichgewicht weniger auf
die Seite der Aktivkohle verschoben wird als bei TCE und CT mit den héheren Sorptionskoeffizienten (DCE:
log & = 3,5; TCE: log A; = 4,6; CT: log A; = 5). Die fast identischen Konzentrationserléufe des TCE

und CT weisen darauf hin, dass die Desorptionskinetiken stark vam Sorptionskoeffizienten abhéngen.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Desorptionskinetiken zweier Substanzen mit &hnlichen Sorptions-
koeffizienten in der gleichen GréBenordnung liegen. Dies erméglicht, die verldsslich messbare
Desorptionskinetik des TCE heranzuziehen, um die Desorptionskinetik des TeCA zu simulieren. Auf diese
Weise kinnen Hydrolysekinetik und Desorptionskinetik auch des TeCA miteinander verglichen werden.
Ahb. 4.2-9 zeigt die Hydrolysekinetik anhand der Chloridfreisetzung und die Desarption des gebildeten
TCE anhand der TCE-Konzentration im Strippgas, nachdem gekdrnte Aktivkohle (my = 1.0g;
g =1..1,6 mm) mit TeCA vorbeladen (nominell 20 Ma-%) und die Aktivkohlesuspension alkalisiert
wurde (0,1 N NaOH). Die Versuchsbedingungen wurden so gewahit, dass mehr als 98 % des TeCA an
der Aktivkohle sorbiert vorlagen (Methode in Kap. 3.6.2). Die Hydrolyse in der Flissigphase sollte bei
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pH = 13 [z, = 8 's) sicher schneller sein als die Desorption. Nach der Beladung einer analogen Charge
Aktivkahle mit nominell 20 Ma-% TCE wurde durch Strippung des TCE aus der Aktivkahlesuspension die
Desorptionskinetik des TeCA simuliert und ebenfalls in Abb. 4.2-9 eingetragen (Referenz).

10 7@@ ........ @00 ..... £ o e
08 ,70 Chlorid aus Hydrolyse bei pH 13
B O Desorption von TCE als Referenz fiir TeCA-Desorption
i ‘ A Desorption von TCE aus Hydrolyse bei pH 13

04 - e ®

02 P

00 & - - :
0 20 40 60 80
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Abb. 4.2-9:  Vergleich der Hydrolyse- und Desorptionskinetik von sorbiertem 1,1,2,2-Tetrachlorethan
in Aktivkahlesuspensionen (my = 1,0 g; & = 1...1,6 mm; nominelle Beladung der Aktiv-
kohle im Hydrolyseansatz: 20 Ma-% TeCA; im Referenzansatz fiir Desorption: 20 Ma-%

TCE; Strippung bei pH = 13: ¥,y = 20 mL; 0,1 M NaOH: l/;\,g = 50 mL min™

Anhand des Desorptionsverlaufs von TGE im Referenzansatz kann der TeCA-Desorption eine Halbwerts-
zeit von ca. 70 h zugeordnet werden (Abb. 4.2-9). Im Hydrolyseansatz konnte gestripptes TeCA nur im
Spurenbereich nachgewiesen werden. Im Gegensatz zur vernachléssigbaren TeCA-Desorption erfolgte im
Hydrolyseansatz die Freisetzung des Chlorids schnell. Bereits nach dem ersten Messpunkt bei £=1h
wurde kein weiteres Chlorid mehr freigesetzt. Die Dehydrochlorierung des adsorbierten TeCA erfolgte
mit einer Halbwertszeit im Minutenbereich. Die Hydrolysereaktion verlduft also sehr viel schneller als die
Desorption des TeCA von der Aktivkohle in die Wasserphase. Dieser Befund ist nur dadurch zu erkléren,

dass das TeCA im Porenvolumen der Aktivkohle dechloriert worden sein muss.

Fir transportgesteuerte Reaktionen sind bei Partikeldurchmesser von 1 bis 1,6 mm die Diffusionswege
der Reaktanden im Porengefiige der Aktivkohle verhaltnisméBig lang. Dennoch muss das hydrophobe
TeCA im hydrophaben Porensystem der Aktivkohle fiir die hydrophilen Hydroxidionen aus der Wasser-
phase leicht erreichbar sein. Die Aktivkohle wurde vor Reaktionsbeginn mit ca. 20 Ma-% TeCA heladen.
Dieser Beladung entspricht einer Gesamtporenfiillung von ca. 25 Vol-% bzw. einer stérkeren Fiillung der

sorptionsrelevanten Mikroporen von ca. 50 Vol-%. Bei diesem Beladungsgrad liegt das TeCA in den
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Mikroporen hdchstwahrscheinlich als Phase vor. Da das Reaktionsprodukt TCE nur stark zeitverzogert
von der Aktivkohle desorbiert, bleiben die Poren im Reaktionsverlauf mit CKW als Phase gefiillt. Dennoch
bleibt die Dehydrochlorierung des TeCA schnell, so dass die folgende Frage offen bleibt: Wie kann man
einen katalytischen Effektc der Aktivkohle bei einem erheblichen Anteil Porenfiillung mit CKW, wie nach
Vorbeladung der Aktivkohle mit 27 Ma-% TCE (vgl. Kap. 4.2.1.2), verstehen? Wie kommen TeCA, Aktiv-
kohle wng Hydroxidionen miteinander in Kontakt, dass Aktivkohle als Katalysator wirken kann? Auch
wenn diese Frage nicht schliissig beantwortet werden kann, sollte die hohe Reaktivict des sorbiert vor-

liegenden TeCA fiir die effiziente Regeneration einer mit TeCA beladenen Aktivkohle genutzt werden.

4.2.2 Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan im Festbettreaktor

Mit Hilfe von Séulenversuchen wurde die TeCA-Hydrolyse im Festbettreaktor im LabormaBstab unter-
sucht (Versuchsmethade in Kap. 3.6.3). Durch die Retardierung von TeCA an einem sorptionsaktiven
Material wie Aktivkohle lassen sich im Festhettreaktor dramatisch langere Verweilzeiten als im gleichen
Volumen Fliissigkeit eines ungefiillten Rohrreaktors erreichen (vgl. Gl. 2.3-3). Die mit TeCA beladene

Aktivkohle kann in einem Saulenreaktor in zwei unterschiedlichen Betriebsweisen regeneriert werden:

1. Die kontinuierfiche Regeneration der Aktivkohle erfolgt durch Alkalisierung des Grundwassers vor

Reaktoreintritt.

2. Bei der diskontinuierkchen Betriebsweise wird der Reaktor in abwechselnden Phasen mit
Grundwasser oder Base durchstrimt, wodurch Grundwasser und Base réumlich getrennt

bleiben.

Durch die rdumliche Trennung von Grundwasser und Base kann der pH-Wert im Séulenbett effizient an-
gehoben werden und durch einen hohen, einstellbaren pH-Wert die Hydrolyse drastisch beschleunigt
werden. Der Vorteil der kontinuierlichen Verfahrensweise ist der geringe apparate-technische Aufwand,
wenn lediglich eine Einrichtung zur Dosierung der Base bendtigt wird. Dieser Vorteil wird gemindert,
wenn bei Baseniiberschuss eine nachgeschaltete Séuredosierung zur Neutralisation des behandelten

Wassers bendtigt wird oder Prézipitate abgefiltert werden missen.

4221 Kontinuierlich betriebene Dehydrochlarierung

Die Reinigungseffizienz eines kontinuierlich betrieben Festbettreaktors wird am besten im stationdren
Zustand betrachtet. Stationdrer Zustand heisst, es herrschen konstante lokale Beladungsgrade der

Aktivkohle. Am schnellsten wird der stationére Zustand durch Vorbeladung der Aktivkohle und an-
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schlieBende Zuschaltung des alkalischen Eluenten erhalten. Wahrend der Sorptionsphase solite Hydrolyse
vermieden werden, da ansonsten die Beladungsgeschwindigkeit durch den TeCA-Verbrauch der Reaktion

verringert wiirde.

Zur Minimierung der Sorptionsphase erfolgte die Beladung einer Charge Aktivkohle (my =130;
g ="1.16mm) in der Sdule mit ener neutralen TeCA-Losung (pH = 7: Gren = 1,19 mM;

V = 0,52 mLmin"). Bei einer Gesamtbeladung der Aktivkohle von 31 Ma-% durchbrachen nach 64 h
Beladungsdauer 7 % des zugefiihrten TeCA die Aktivkohleschiittung. Der pH-Wert fiel von pH = 7,2 am
Zulauf auf pH 3,7 am Ablauf. Somit wurden innerhalb der Saule 0,20 mM messbare Hydroniumionen
gebildet. Der Freisetzung von 0,25 mM CI im Aktivkohlebett entspricht ein Umsatz von 21 % des zZuge-
fihrten TeCA. Da ausser der TeCA-Hydrolyse eine weitere Chloridquelle ausgeschlossen wurde, kann
davon ausgegangen werden, dass das TeCA ohne relevante Zufuhr von Hydroxidionen im Aktivkohlebett
dechloriert wurde (g~ < 10 mM). Das ist ein weiterer Hinweis auf eine relevante Dechlorierung von
TeCA im heterogenen Reaktionssystem ohne Beteiligung von Hydroxidionen (katalytische Neutral-

reaktion).

Zur Erstellung einer Stoffbilanz im kontinuierlich betriebenen Séulenreaktor wurde die mit 31 Ma-% TeCA
vorbeladene Aktivkohlecharge (7, =1,3g; & = 1..1.6 mm) mit einer alkalisierten TeCA-Lésung
durchstrémt. Zur Herstellung des Elutionsmittels wurde eine TeCA-Losung (V' = 0,25 mL min™":
Greea = 400 mg L") kurz vor dem Séuleneingang in einer Mischkammer kontinuierlich mit Pufferliisung
vermischt (// = 0,25 mL min"; 20 mM NaHCO4/Na,CO;; pH = 9,1, d.h. die TeCA-Konzentration am
Séulenzulauf betrug g, = 200 mg L. Als Ergebnis sank die TeCA-Beladung der Aktivkohle innerhalb von
20 h von 31 Ma-% auf 17 Ma-% (Abb. 4.2-10).

Das "(berschiissige” TeCA wurde bei moderaten pH-Werten schnell hydrolysiert. Danach stellten sich
stationdre Bedingungen ein. Die auflaufende Beladung der Aktivkahle mit TCE stért die Hydrolysereaktion
offensichtlich nicht (geschétzte TCE-Beladung im stationdren Zustand: ca. 25 Ma-%). Innerhalb der
ersten schnellen Phase war der pH-Wert am Séulenablauf trotz Pufferung des Eluenten auf pH=7
abgesunken. In den ersten 16 h wurden etwas mehr als 2,4 mmol Hydroxidionen zugefiihrt und 2,3 mmol
TeCA umgesetzt. Durch die unzureichende Pufferkapazitit des Elutionsmittels wurde die erreichte

Reaktionsgeschwindigkeit durch die verfiighare Menge an Hydroxidionen limitiert.
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Ahb. 4.2-10: Die kumulative Chloridfreisetzung und die relative Chloridkonzentration am Ausgang einer
Aktivkohlesaule (my = 1,3 g; = 1..1,6 mm), nachdem die Aktivkohle mit 31 Ma-%
1,1,2,2-Tetrachlorethan vorbeladen wurde. Die Hydrolyse erfolgte kontinuierlich durch

Zufihrung  eines  1:1-Gemisches  aus  TeCA-Ldsung (V = 0,25 mL min™;

Grey = 400 mg L") und einer Pufferldsung (V/ = 0,25 mL min"; 20 mM NaHCO,/Na,C0;;
pH = 9,1). Die Pufferldsung wurde mit HNO; nach 72 h auf pH = 8,8 und nach 132 h
auf pH = B,3 angesduert.

Unter wirtschaftlichen Gesichtspunkten ist es wichtig, die Hydrolyse beziiglich ihres Alkaliverbrauches zu
optimieren. Ziel ist es, den notwendigen TeCA-Umsatzgrad mit einem méglichst geringen Einsatz von
Base zu erhalten. Wie in Abb. 4.2-10 dargestellt, wird der nahezu vollstandige Umsatz beibehalten, wenn

der pH-Wert von pH = 8,1 schrittweise auf pH = 8,8 und pH = 8,3 reduziert wird. Mit der Effizienz

eines Rohrreaktars 4 als

(4.2.3]

kann die Leistungsfahigkeit verschiedener Reaktoren und Reaktorbetriebsweisen miteinander verglichen
werden. Zum Vergleich der Effizienz der Aktivkohlesdule 4, mit der eines (leeren) Strémungsrohres
kino als ki | kigy wird angenommen, dass beide Reaktoren das gleiche Volumen beinhalten, mit gleichen

Eluentstrémen heschickt werden und in beiden Reaktoren der gleiche pH-Wert herrscht. Legt man fiir

die Aktivkohlesdule bei pH = 8,3 einen TeCA-Umsatz von 99 % zugrunde, ist die Aktivkohleséule mehr

als 10.000 mal effizienter als das leere Stromungsrohr (¥ = 2,32 cm®’ I/, = 0,5 mLmin™;

Ty = 2805 & =08M"s"; pH =83, X¥=10,04%). Fir die kontinuierliche Hydrolyse von TeCA

124



Ergebnisse und Diskussion

wird damit die These bestétigt, dass durch Sorption einer reaktiven Substanz an Aktivkohle die

Reaktoreffizienz drastisch steigen kann.

4.2.2.2 Einfluss von Grundwasser auf die kontinuierliche Dehydrochlorierung

Ziel der Experimente war die Entwicklung einer robusten Methode, die innerhalb eines Feldversuches
erprobt werden konnte. Im Folgenden wird der Einfluss von realem Greppiner Grundwassers auf die
kontinuierlich betriebene TeCA-Hydrolyse im Séulenversuch beschrieben. Ein Nachteil der kontinuierlichen
Betriebsweise ist, dass zur Alkalisierung des Grundwassers die Pufferkapazitat des Grundwassers iiber-
wunden werden muss. Das Greppiner Grundwasser kann im Bereich pH = 7...9 eine OH-Konzentration
von 4..4,5 mM puffern. Nach Alkalisierung des Grundwassers traten haufig Ausfallungen von Grund-
wasserinhaltsstoffen am Séulenzulauf oder schiimmer im Aktivkohlebett auf. Bei einer Verblockung der

Saule durch Ausfallungen miisste die Sdulenschiittung entweder gereinigt oder ausgetauscht werden.

Zur Charakterisierung der Ausféllungen aus dem Greppiner Grundwasser wurde in einem Batch-
experiment (unter Luftabschluss) der pH-Wert des Grundwassers stufenweise angehoben. Zuerst
erschien ein schwarzer Niederschlag, vermutlich hauptsachlich Fe(ll)-Sulfid, das bei pH = 8...9 auszu-
fallen beginnt. Eine Réntgenfluoreszenzmessung bestétigte die Annahme, dass FeS die Hauptkomponente
ist und zeigte auBer Eisen und Schwefel noch Mangan und Calcium an. Pro Liter Grundwasser fielen bei
diesem pH-Wert ca. 1,5 g Prézipitate. Bei hdheren pH-Werten hildete sich ein weiterer Niederschlag mit
heller, beiger Farbe. Eine Handanalyse wies als Anionenkomponente Carbonat nach. Obwohl prinzipiell
zusdtzliche Verfahrensschritte vermieden werden sollten, ist es technisch mdglich, die Prézipitate vor

Eintritt in den S&ulenreaktor abzufiltrieren.

Der Einfluss von Grundwasserinhaltsstoffen auf die Effizienz eines kontinuigrlich betriebenen Séulen-
reaktors wurde nach dem Wechsel des Elutionsmittels von einer synthetischen TeCA-Ldsung zum
Greppiner Grundwasser untersucht. Ein hemmender Effekt der Grundwasserinhaltsstoffe miisste die

Reaktion verlangsamen, wodurch dann innerhalb der Séule geringere Umsatzgrade zu verzeichnen sind.

Zur Konditionierung von Aktivkohle (my = 0,5 g; ¢ = 0,5...1 mm) war diese zuvor mit 28 Ma-% TeCA
vorbeladen waorden. Der Umsatz wurde bestimmt, nachdem die Saule mit einem 1:1-Gemisch aus TeCA-
Losung (V' =013 mLmin™; G = 200mgl™) und 0,1 M Carbonatpuffer (V/ = 0,13 mL min’™;
pH = 8,3) mehrere Tage kontinuierlich durchstrémt wurde, bis die Stoffhilanz anhand der TeCA- und

Chloridkonzentration am Séulenausgang iibereinstimmte (£ = 70 h).
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Abb. 4.2-11: Der Umsatzgrad von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) berechnet aus der TeCA- und
Chloridbilanz bei kontinuierlicher Elution einer vorbeladenen Aktivkohleséule mit einem 1:1-
Gemisch aus Carbonatpuffer und TeCA-Ldsung und nach 93 h mit einem 1:1-Gemisch aus
Puffer und Greppiner Grundwasser. Nach 220 Betriebstunden wurde die S8ule mit ca.
50 AV 0,1 N HNO, gespiilt. (my=05g; ¢ = 0,5..1 mm; Carbonatpuffer: 0,1 M
NaHCOyNa,CO;: ¥ = 0,13 mLmin™; pH = 8,9; TeCA-Lésung: ¥ = 0,13 mLmin™;
Ga = 200mg LY, Grundwasser: V = 0,13 mLmin™; Graen = 100 mg L™,
Gsow = 200 mg L)

Wie in Abb. 4.2-11 dargestellt ist, verblieb bei Zuspeisung des Gemischs aus synthetischer TeCA-Lisung
und Carbonatpuffer der Umsatzgrad konstant auf einem hohen Niveau von ca. 90 %. Dennoch war die
Reaktoreffizienz geringer als erwartet, da die Versuchshedingungen in diesem Versuch denen im vorherig
beschriebenen Séulenexperiment, in dem ein Umsatzgrad von ca. 99 % erreicht wurde, &hnlich waren
(vgl. Abb. 4.2-10). Ein Umsatzgrad von 30 % bedeutet im Vergleich zu einem Umsatzgrad von 93 % eine
um den Faktor 10 hohere TeCA-Kanzentration am Reaktorablauf. Wahrscheinlich war in diesem Versuch
das Saulenbett nicht ideal gepackt. Sollten sich im S&ulenbett bevorzugte FlieBwege gebildet haben, kann
die Verweilzeit der TeCA-Malekiile so kurz wie die des Elutionsmittels sein. Mit der Kurzschlussstromung

wiirde ein Teil des TeCA ohne Sorption und Reaktion durch das Saulenbett geschleust.

Wechselt man vom synthetischen Elutionsmittel zu einem 1:1-Gemisch aus Greppiner Grundwasser
(V=013 mLmin"; e, =~100mgL’, e =200mgL") und einem 0,1M Carbonatpuffer
(V = 0,13 mLmin™; pH = 8,9, nimmt nach ca. 30 h der erreichte Umsatzgrad kontinuierlich ab. Zeit-
gleich mit dem Umsatzgrad verringerte sich der pH-Wert am Séulenausgang trotz Pufferung des
Eluenten von vormals konstant pH 8,9 auf pH 8,6 und verblieh die gesamte restliche Versuchsdauer auf

diesem Niveau.
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Nach der Mischkammer wurden vor dem Saulenbett weiB-graue Ausfallungen beobachtet, die die
hydraulische Durchldssigkeit des Festbetts kontinuierlich verringerten. Nach 220 Betriebsstunden
musste die Sdule mit 0,1 N HNO, gespiilt werden. Dabei schaumten die Ausfallungen und ldsten sich
schnell auf, was auf carbonatische Prézipitate schlieBen lasst. Nach der Saurespiilung wurde der Séulen-
betrieb wieder aufgenommen. Der Umsatzgrad war zu Beginn mit 85 % hoch, fiel aber schnell wieder ab.
Die TeCA-Startkonzentration im synthetischen Elutionsmittel (g, ., = 100 mg L") war doppelt so hoch
wie im Grundwasser-Puffergemisch (g, .o = 50 mg L"), Wiirden die Grundwasserinhaltstoffe die
Dehydrachlorierung nicht hemmen, misste der anhand der TeCA-Konzentration am Sdulenausgang
berechnete Umsatzgrad (bezogen auf die Konzentration am Zulauf von ¢, = 50 mg L") nach dem
Eluentenwechsel erst fallen (Desorption von TeCA aus dem "Speicher" Aktivkohle) und allméhlich wieder
auf ein konstantes Niveau ansteigen. Das war nicht der Fall. Der Umsatzgrad fiel ldnger als 100 h. Nicht
nur im Batchansatz, sondern auch im Saulenversuch hemmen Grundwasserinhaltsstoffe die

Dehydrochlorierung von TeCA in Gegenwart von Aktivkohle.

Sind wie im Grundwasser mehrere Sorptive geliist, so konkurrieren die Substanzen an der Aktivkohle um
die verfiigharen Adsorptionspldtze (Konkurrenzsorption). Wird durch die Aktivkohlesdule ein CKW-
Gemisch gefordert, werden stirker sorbierende Substanzen wie PCE oder MCB die schwécher
sorbierenden Substanzen wie DCE von der Aktivkohle verdrangen. Die Konkurrenzsorption filhrt dazu,
dass die durchschnittliiche Verweilzeit eines CKW-Molekiils in der Aktivkohleschiittung durch die
Anwesenheit einer stérker sorbierenden Substanz verkiirzt wird (Wolborska & Pustelnik, 1995: Vahdat,
1997). Es ist nicht bekannt, inwieweit nach dem Wechsel des Elutionsmittels von synthetischer TeCA-
Lasung zu Grundwasser das adsorbierte TeCA durch Konkurrenzeffekte verdrangt und dadurch die TeCA-
Konzentration am Sé&ulenablauf erhdht wurde. Wegen des hohen Chloridsockels des Grundwassers
konnte die Chloridfreisetzung als verlasslicher Indikator des TeCA-Umsatzes nicht verfolgt werden. Durch
die langen Betriebszeiten miissten jedoch stationdre Bedingungen erreicht worden sein, wodurch die

Berechnung des Umsatzgrades anhand der TeCA-Konzentrationen gerechtfertigt sein miisste.

In Abb. 4.2-11 ist zu erkennen, dass nach ca. 240 h Séulenbetrieb der TeCA-Umsatzgrad stark abfiel.
Nach einer Verblockung der Séule musste der Eluentendurchfiuss sogar vollsténdig abgebrochen werden.
Es ist anzunehmen, dass in der Mischkammer vor dem Saulenbett (obwohl stark gerlihrt) pH-Inhomo-
genitdten herrschten, die zum Ausféllen der carbonatischen Salze fiihrten. Um den Ursprung der aus-
gefallenen Carbonate zu kldren, wurde die NaHCO4/Na,C0,-Losung durch 0,01 M NaOH ersetzt. Zuvor
wurde die Séule zur Auflisung der Prézipitate mehrere Stunden lang mit 0,1 M HNO, und danach mit

destilliertem Wasser gespiilt. Als Elutionsmittel wurde anschlieBend ein 1:1-Gemisch aus Greppiner
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Grundwasser (V' = 0,13 mLmin”; Gy =~ 100mgL", G =~200mgL”) und 0,01M NaOH

(V/ = 0,13 mLmin") durch die Séule gefordert. Dabei nahm der beobachtete TeCA-Umsatzgrad von ca.
85 % nach einer anfanglich konstanten Phase langsam ab. Das Problem der Ausféllungen wurde durch
den Austausch des Carbonatpuffers durch NaOH-Losung nicht behoben. Folglich muss das gefallene

Carbanat aus dem Grundwasser stammen.

Wie im Kap. 4.2.1.3 anhand von Batchexperimenten gezeigt wurde, vermindern Inhaltsstoffe des
Greppiner Grundwassers die Reaktionsgeschwindigkeit des TeCA. Der hemmende Effekt des Grund-
wassers wirkt auch in kontinuierlich betriebenen Aktivkohlesdulen. Bei dem moderat alkalischen pH-Wert
van 8,9 war es miglich, eine Aktivkohleséule mit einem alkalisierten Grundwasser kontinuierlich zu be-
treiben, ohne dass /7 Saulenbett Prézipitate anfielen. Die Ausfallungen vor dem Séulenbett konnten bei
dieser Betriebsweise nicht verhindert werden. Bei der kontinuierlichen Betriebsweise eines Festbett-
reaktors mit Greppiner Grundwasser im technischen MaBstab miissten sicherlich wirkungsvolle und

gegebenenfalls riickspilbare Filter eingebaut werden.

4.2.2.3 Diskontinuierliche Regeneration der Aktivkohle

Bei der diskontinuierlich betriebenen Regeneration von TeCA-beladener Aktivkohle ist die rdumliche
Trennung von Grundwasser und Base mdglich. Das Agens OH" bréuchte nicht mehr mit dem Grund-
wasser in Kontakt zu kommen. Der unwirtschaftlich hahe Verbrauch von Hydroxidionen zur Uberwindung
der Pufferkapazitdt des Grundwassers wiirde wegfallen. In der Regel kénnen gebildete Prézipitate vor der
Zuschaltung des alkalischen Elutionsmittels mit einer S&urespiilung von der Aktivkohle entfernt werden.
Der pH-Wert des alkalischen Eluenten kann beliebig hoch gewshlt werden, wodurch die Reaktions-
geschwindigkeit im weiten Rahmen steuerbar ist. Die bei einem hohen pH-Wert nicht verbrauchten

Hydroxidionen kénnen mittels Kreislauffiihrung des basischen Eluenten effizient ausgenutzt werden.

Die Regeneration einer mit TeCA-Ldsung bis zum vollsténdigen Durchbruch vorbeladenen Aktivkohle
(my = 1.3, = 1...1,6 mm) zeigte, dass die diskontinuierlich betriebene Hydrolyse in der Aktivkohle-
saule mit 0,01 N NaOH als Eluent schnell verlauft. Der Verbrauch von Hydroxidionen (aus der Differenz
des pH-Wertes zwischen Séulenzu- und -ablauf) entspricht der stichiometrischen Freisetzung von
Chlorid (Abb. 4.2-12). Die leicht schwankende Kurve der aufsummierten Stoffmengen aufgetragen ber
die Versuchszeit wurde durch eine schwankende Forderleistung der benutzten Pumpe verursacht
(Pumpendrift zwischen 0,2...0,3 mL min™'; durchschnittliche Forderleistung 0,25 mL min™). Innerhalb der

Versuchszeit von 45 h wurden 3,6 mmol Chloridionen gebildet, wobei der TeCA-Umsatz mit der Chlorid-
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freisetzung gut korreliert. Die aufsummierte Chloridmenge entspricht einem Umsatz von 605 mg TeCA
bzw. einer Beladung der Aktivkohle von 47 Ma-% TeCA.
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Abb. 4.2-12: Aufsummierte Stoffmengen des freigesetzten Chlorids und der verbrauchten
Hydroxidionen (aus ApH) bei der diskontinuierlichen Regeneration einer bis zum
vollsténdigen Durchbruch von 1,1,2,2-Tetrachlorethan vorbeladenen Aktivkohle mit

0,01 NNaOH (my = 139; = 1..1.6 mm; V/ = 0,25 mL min™)

Bei der Hydrolyse von TeCA in homogener Ldsung ist die Konzentration der Hydroxidionen ein
limitierender Faktor. Folglich kann in einer sauren homogenen Losung praktisch keine Hydrolyse statt-
finden. Im S&ulenversuch bot sich ein abweichendes Bild, denn, obwohl die NaOH-Konzentration am
Séulenzulauf 10 mM betrug, fiel der pH-Wert am Saulenablauf {iberraschend zeitweise sogar auf
pH = 3,8. Die Konzentration der Hydroxidionen nahm in der Aktivkohleschiittung um 8 GrdBenordnungen
ab, was wiederrum auf eine Reaktion hinweist, bei der keine Hydroxidionen benitigt werden. Die Kinetik
der Hydrolyse in heterogener Phase setzt sich wahrscheinlich aus dem Beitrag der Reaktion von TeCA

mit Hydroxidionen und dem Beitrag einer durch die Aktivkohle vermittelten Neutralreaktion zusammen.

4.2.2.4  Verfahrenstechnische Eignung der diskontinuierlichen Betriebsweise

Zu Beginn der Reaktionsphase sind die TeCA-Beladung der Aktivkohle und damit der Alkalibedarf am
hochsten. Der Bedarf an Hydroxidionen sinkt mit der TeCA-Beladung der Aktivkohle ab. Die maximal
erreichbare Reaktionsgeschwindigkeit ist jedoch nicht nur von der Konzentration der Reaktanden,
sondern auch von deren Mobilitat abhéingig. In Bachexperimenten wurde bereits gezeigt (Kap. 4.2.1.2),
dass insbesondere bei hoheren pH-Werten Transportprozesse die effektive Reaktionsgeschwindigkeit
begrenzen. Die Transportwidersténde im Porenvolumen des Aktivkohlekorns sind im geschiittelten Batch-
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ansatz und im unbewegten S&ulenbett identisch. Die beiden Versuchsanordnungen unterscheiden sich
aber durch unterschiedlich starke Scherkréfte (Relativgeschwindigkeiten) zwischen Aktivkohlekorn und
Wasserphase. Je hther die Relativgeschwindigkeit, desto diinner ist der Grenzfilm um die Aktivkohle-
partikel und umgekehrt steigt mit wachsender Filmdicke der &uBere Transportwiderstand an. Wenn der
duBere Transportwiderstand die effektive Reaktionsgeschwindigkeit begrenzt (Filmeffekt], wére im
Sdulenbett die Reaktionsgeschwindigkeit kleiner als im Batchansatz. Das wére ein prinzipieller Einwand

gegen die Regeneration von TeCA-beladener Aktivkohle im Festbettreaktar.

Der Filmeffekt kann durch einen Vergleich der Reaktionskinetiken in Schiittelexperimenten und diskon-
tinuierlich betriebenen S&ulenversuchen untersucht werden. Der Vergleich ist nur dann sinnvoll, wenn in
beiden Versuchsanordnungen die Startheladungen der Aktivkohle gleich sind. Es wird im Schiittelversuch
die Tragheit der Aktivkohlepartikel ausgenutzt, um zwischen Partikel und Flissigphase vergleichsweise
hohe Relativgeschwindigkeiten zu erreichen. Im Schittelversuch miisste demzufolge der Filmeffekt
deutlich kleiner sein als im Saulenversuch. Daraus ergeben sich fiir die Reaktionsgeschwindigkeit in

beiden Versuchsanordnungen zwei Szenarien:

1. Die Reaktionsgeschwindigkeit im Batchansatz ist hdher als im Séulenversuch. Hier dominieren
die duBeren Transportprozesse die Reaktionsgeschwindigkeit in der S&ule stérker als im Batch-
ansatz. Durch den stérkeren Filmeffekt wére die Regeneration der Aktivkohle im Festbett
gegeniiber der Regeneration im Rihrkessel prinzipiell benachteiligt.

2. Die maximalen Reaktionsgeschwindigkeiten und damit die Filmeffekte sind in beiden Versuchs-
anordnungen gleich. In diesem Fall verbindet die diskontinuierlich betriebene Aktivkohlesédule die
effiziente Ausnutzung hochkonzentrierter Hydroxidionen mit einer mdglichen hohen Reaktions-

geschwindigkeit und stellt die verfahrenstechnisch optimale Variante dar.

Um die Reaktionsgeschwindigkeit im Batch- und Saulenversuch zu vergleichen, wurden zwei Chargen
Aktivkohle (my = 0,5g; & =0,5..1mm) im Uberkopfschiittler (22 h) mit CKW aus Greppiner
Grundwasser (1,15 U beladen, dann gewaschen und entweder in die Saulenapparatur eingebaut oder im
Batchansatz resuspendiert. Vor dem Start der Hydrolyse durch Zugabe (200 mU bzw. Zufuhr
(V = 0,4 mLmin") von 0,01 N NaOH betrug in beiden Versuchsanordnungen die TeCA-Beladung der
Aktivkohle 24 Ma-% (abgeschitzte CKW-Gesamtbeladung 50 Ma-%).

Betrachtet man in Abb. 4.2-13 den Reaktionsverlauf in beiden Versuchsanordnungen, ergibt sich ein
iiberraschender Befund, denn nach einer langsamen Anlaufphase in der Aktivkohleséule werden in beiden

Versuchsanordnungen &hnliche Reaktionsgeschwindigkeiten erreicht (als an/dt). Trotz der drastischen
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Reaktionsbedingungen (pH = 12) war der Filmeffekt im Saulenversuch nicht groBer als im geschiittelten

Batchansatz.
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Abb. 4.2-13; Vergleich der Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan mit 0,01 N NaOH im Batch- und
Séulenversuch nach 22 h Voradsorption aus 1,151 Greppiner Grundwasser im
Uberkopfschiittler (7, = 05g; & =05..1mm; Batchversuch: V= 200 mL;:

Saulenversuch: ¥ = 0,4 mL min")

In der Sdule wird die maximale Reaktionsgeschwindigkeit erst nach ca. 5h NaOH-Fluss erreicht.
Wahrend dieser Zeitdauer wurden ca. 160 AV ausgetauscht. Der Verzigerungseffekt ldsst sich nicht
mit dem fiir die Reaktion notwendigen Austausch des destillierten Wassers durch alkalischen Eluenten
erklaren (Spiilphase). Zur Untersuchung des Ausspiilverhaltens von Chlorid aus einer Aktivkohle-
schiittung wurde die Saule mit einem chloridhaltigen Elutionsmittel (0,1 N NaCl) betrieben und das
Elutionsmittel auf 0,01 N NaOH umgestellt. Es reichte der Austausch von ca. 20 AV aus, um das
Chlorid weitgehend aus der Séule zu spilen (g, /g, < 1 %). Es ist unwahrscheinlich, dass eine
ungleichmaBige Durchstrémung der Saule fir eine so starke Verzigerung der Hydrolysereaktion
verantwortlich ist, wie sie in Abb. 4.2-13 dargestellt ist. Vorstellbar ist, dass ein Belag aus
Grundwasserinhaltsstoffe von der Aktivkohleaberflache abgelst werden muss, bevor die Hydroxid-
ionen in das Porengefiige eindringen kénnen. Dies geschieht im Batchansatz schneller, da dieser
geschittelt wird, und die Aktivkchle sofort mit dem gesamten Ansatzvolumen Wasser als
Lsungsmittel in Kontakt kommt. Das Verhaltnis Vi, / /my ist im Batchansatz ca. 270 mal griBer als
im Saulenbett (Vy = AV). Der These eines unerwiinschten Belags auf der Aktivkohle widerspricht,
dass die Aktivkohle var dem Einbau in die Séule zweimal mit destilliertem Wasser gewaschen wurde.

Wird bei ansonsten gleichen Versuchsbedingungen als Base ein Carbonatpuffer (0,2 M) mit einem pH-
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Wert von 9,0 eingesetzt, wird his zum Erreichen der maximalen Reaktionsgeschwindigkeit ebenfalls
eine Anlaufphase von 5 h bendtigt. Auch hier wurden in beiden Versuchsansétzen praktisch gleich hohe
Reaktionsgeschwindigkeiten erreicht. Nach Versuchsende waren bei allen Versuchen die durch
Riickextraktion ermittelten TeCA-Restbeladungen der Aktivkohlechargen kleiner als 1% der
Ursprungsbeladung von 24 Ma-% TeCA. Die Beladungsdifferenz vor und nach der Hydrolyse wird als

Arbeitskapazitat der Aktivkohle bezeichnet.

Die diskontinuierliche Betriehsweise eines Saulenreaktors ermdglicht hohe Reaktionsgeschwindigkeiten.
Der Eluent kann im Kreislauf gefiihrt werden, wodurch das teure Agens OH effizient ausgenutzt werden
kann. Die Reaktionsgeschwindigkeit wird durch Transportprozesse limitiert (vgl. Kap. 4.2.1.3), wobei
jedoch selbst bei pH = 12 der Filmeffekt nicht relevant ist. Bei einem pH-Wert von 12 miissen zur
Regeneration der Aktivkohle in einem Séulenreaktor mindesten 25 h und bei einem pH-Wert von 9
mindestens 120 h eingeplant werden. In dieser Zeit konnte die Sorptionskapazitdt der Aktivkohle

weitgehend wieder hergestellt werden.

4.2.2.5  Simulation von mdglichen Feldbedingungen

Zur Simulation von Feldbedingungen wurde Aktivkohle als S&ulenbett (my = 0,5 9; 4 = 0,5...1 mm)
iber eine Zeitdauer wvon 116h mit CKW aus 2,88L Greppiner Grundwasser beladen
(/ = 0,41 mLmin™). Die vorbeladene Aktivkohle wurde aus der Séule entfernt, gewaschen und in drei
Chargen geteilt. Eine Charge wurde in 0,01 N NaOH suspendiert und im Batchansatz geschiittelt
(g = 2,5 gL". Die zweite Charge wurde als Festbett in eine Séule eingebaut und mit 0,01 N NaOH
durchstrémt (V = 0,075 mL min™). Die dritte Charge wurde extrahiert. Die TeCA-Beladung der Aktiv-
kohle betrug vor Hydrolysebeginn 26 Ma-% (CKW-Gesamtbeladung ca. 50 Ma-%; TCE-Beladung
8 Ma-%).

Die geringe Flussrate der Natronlauge von 0,075 mLmin™ im Saulenversuch fiihrte zu hohen Spitzen-
konzentrationen des Chlorids von max. 4,7 mM am Séulenablauf. Zum Zeitpunkt der hohen Chlorid-
konzentration fiel die Konzentration der Hydroxidionen am Ausgang des Saulenreaktors auf fast die Halfte
ab. Die Abstandsgeschwindigkeit 7 des Eluenten in der Aktivkohlesdule (als v = /- V| PV; h: Hohe des
Saulenbetts) war mit 1,2 cm min™ gering, was einen messharen Filmeffekt provozieren sollte. Allerdings
reichte, wie in Abb. 4.2-14 zu erkennen ist, die maximale Reaktionsgeschwindigkeit in der Séule fast an

die im Batchansatz heran.
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Urano et al. (1991) geben als Berechnungsgrundlage fiir CKW-Durchbruchskurven in Aktivkohle-
Adsorberanlagen im technischen MaRstab fiir die Raumgeschwindigkeit eine GréBenordnung von
5..10 h"" an. Bei diesem Versuch betrug die Raumgeschwindigkeit 1/ / Vo = 4,5 h" und lag damit knapp
unter der wahrscheinlichen Raumgeschwindigkeit in einer Adsorberanlage im FeldmaBstab. Fiir die
technische Konzeption einer Aktivkohlesdule als Adsorber und Hydrolysereaktor im FeldmaBstab kann

davon ausgegangen werden, dass der Filmeffekt auf die Reaktionsgeschwindigkeit vernachléssigt werden

kann.
D.B | Aquivalent zur Umsetzung der gesamten TeCA-Beladung der Aktivkahle von 26 Ma-%
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Abb. 4.2-14: Vergleich der Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan mit 0,01 M NaOH im Batch- und
Saulenversuch (my = 0,59; ¢ = 0,5...1 mm; Batchversuch; V= 200 mL: Horizontal-

schiittler 200 rpm; Saulenversuch: ¥/ = 0,075 mL min) nach 116 h Beladung der
Aktivkohle in der S&ule mit Grundwasser (V/ = 0.41 mL min™

Nach Abb. 4.2-14 war die Gesamtmenge des freigesetzten Chlorids im Saulenversuch klginer als im
Batchansatz, obwohl die TeCA-Ausgangsbeladungen und Aktivkohlemengen in beiden Versuchen gleich
waren. Ursache hierfiir ist ein fehlerhafter Messpunkt der Chloridkonzentration am Ablauf des Siulen-
reaktors, der in Abb. 4.2-14 markiert wurde. Um die Interpretation der Reaktionskinetik abzusichern,
wurden nach Versuchsende die Aktivkohlechargen extrahiert, wabei in beiden Chargen vernachlassigbare
TeCA-Restbeladungen von jeweils 0,1 Ma-% gefunden wurden. Das heisst, sowohl im Batchansatz wie
auch in der Aktivkohleschiittung wurde das adsorbierte TeCA praktisch vollstdndig umgesetzt. Dazu
passend war die Aufstockung der TCE-Beladung in beiden Versuchsanordnungen nahezu identisch
(Batchansatz: 25,9 Ma-%; Séulenversuch: 25,8 Ma-%).
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Der in Abb. 4.2-14 dargestellten Reaktionskinetik im Batchansatz entspricht die Geschwindigkeits-
konstante 4 = 0,57-10°M"s" (pH = 11,5 nach Versuchsende). In dem &hnlich durchgefiihrten
Batchversuch, dessen Reaktionsverlauf in Abb. 4.2-13 dargestellt ist, war die Geschwindigkéits-
konstante & um einen Faktor 3 grdBer als in diesem Versuch. Der Grund dirfte in den unterschiedlichen
Beladungsprozeduren liegen. In diesem Versuch wurde die Aktivkohle erheblich I&nger den Grundwasser-
inhaltsstoffen ausgesetzt (116 h vs. 22 h). Wie schon mehrmals angedeutet, konnten nach Grund-
wasserkantakt mineralische Beldge auf der Aktivkohle als Transportbarriere relevant sein. Die Dicke und

die Stabilitdt der Beldge kdnnten von einer langeren Kontaktzeit zwischen Aktivkohle und Grundwasser

und der Menge an durchgesetztem Grundwasser (2,88 L vs. 1,15 L profitieren.

Wihrend der Durchfilhrung von mehreren Sorptions-Reaktions-Zyklen fallen auf der Aktivkohle zum TeCA-
Umsatz stichiometrische Mengen TCE an, das auf der Aktivkohle angereichert wird. Nach Urano et al.
(1991) sorhieren CKW primar im Mikroporenvolumen der Aktivkohle, so dass man annehmen kann, dass
das Mikroporenvolumen nach einer gewissen Saulenbetriebsdauer mit TCE als Phase gefiillt ist. Es stellt

sich die Frage, oh die Fiillung der Paren mit TCE die Sorptionskapazitdt der Aktivkohle fir TeCA oder die

Sorptionskinetik des TeCA nachteilig verandert.
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Abb. 4.2-15: Adsorptionskinetik von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in einem ersten Schritt an frischer
Aktivkohle (1. Sorption] und in einem zweiten Schritt an mit Trichlorethen beladener
Aktivkahle (2. Sorption) (my = 1.04g; 4 = 0,63...2,5 mm; erster Sorptionsschritt:
Vow = 200 mL; .o = 80 mg L"; anschlieBende Beladung der Aktivkohle mit ca.
50 Ma-% Trichlorethen; zweiter Sorptionsschritt: Ky = 200 mL; G 1.co = 100 mg L™

Zur Kl&rung dieser Frage wurde die Adsorption von TeCA an einer frischen Aktivkohle mit der Adsorption

an einer mit TCE beladenen Aktivkohle verglichen. Abb. 4.2-15 zeigt die Adsorptionskinetik von TeCA,
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nachdem frische Aktivkhle (7, =1g; & = 0,63..2,5mm) in Greppiner Grundwasser gegeben
(V=200mL, G =B80mgL™ und bis zur anndhernden Einstellung von Sorptionsgleichgewicht
geschiittelt wurde (1. Sorption). Nach diesem ersten Sorptionsschritt wurde die Beladung der
Aktivkohle durch schrittweise Dotierung des Grundwassers mit TeCA und TCE auf jeweils 25 Ma-%
angehoben. Die anschlieBende Hydralyse (pH = 12) fiihrte zu einer fast vollsténdigen Umwandlung des
TeCA zu TCE. Nach der Hydrolyse verblieb auf der Aktivkohle eine TeCA-Restheladung von 2 Ma-%. Die
resultierende TCE-Beladung betrug nun ca. 50 Ma-%. Dieser Beladungsgrad deckt sich mit der fiir viele
Aktivkohlen geltenden maximalen Sorptionskapazitét fiir CKW von 50...55 Ma-% (Kopinke et al., 2003a).
Bei diesem hohen Beladungsgrad kann davon ausgegangen werden, dass das Mikroporenvolumen voll-
standig mit CKW als Phase gefiillt ist. Vor dem néchsten Sorptionsschritt wurde das Grundwasser zur
Vermeidung einer nachfolgenden Hydrolyse des TeCA auf pH = 3 angesduert. AnschlieBend wurde eine
nominelle TeCA-Konzentration von g = 100 mg L' eingestellt und die Sorption des TeCA erneut

verfolgt (2. Sorption).

Durch die Akkumulation von groBen CKW-Mengen auf der Aktivkohle wird die fiir technische Verfahren
relevante anféngliche schnelle Phase der TeCA-Adsorption nicht negativ beeinflusst. Aus Abb. 4.2-15
geht nicht hervor, dass im Ansatz mit frischer Aktivkohle die TeCA-Konzentration nach 140 min bereits
auf 3 % der Ausgangskonzentration gefallen war. AnschlieBend sank nach 24 h die freie TeCA-Konzen-
tration auf weniger als 1 % der Ausgangskonzentration. Praktisch das gesamte TeCA lag nach dieser
Zeit sorbiert vor. Dieser Sorptionsgleichgewichtspunkt des TeCA konnte nach Filllung der Mikroporen mit
TCE nicht wieder erreicht werden. Nach 140 min lagen 77 % des zugegebenen TeCA sorbiert vor. Auch
nach 20 h Sorptionsdauer betrug die freie TeCA-Konzentration noch 15 % der Ausgangskonzentration.
Die Reinigungsleistung eines Aktivkohleadsorbers fiir TeCA aus Greppiner Grundwasser wird durch die
Akkumulation von Grundwasser- oder hydrolysestammigen CKW in der technisch relevanten schnellen
Adsorptionsphase nicht vermindert, wéhrend der Sorptionskoeffizient fiir TeCA im geschlossenen System

herabgesetzt wurde.

4226 Sorptions-Reaktions-Zyklen unter Grundwasserbedingungen

Im Feldeinsatz sollen zwei Aktivkohleséulen nebeneinander betrieben werden. Das Grundwasser flieBt
durch die erste Séule bis zum beginnenden Durchbruch des TeCA. Dann wird das Grundwasser auf eine
zweite Séule umgeleitet und die Aktivkohle in der ersten Séule durch Hydrolyse regeneriert. Zur
Regeneration der Aktivkohle wird die Sdule mit einer NaOH-Ldsung gespiilt. Ausfallungen und

Verblockungserscheinungen sollten bei dieser Fahrweise keine Rolle spielen, da die Aktivkohle vor der
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Regeneration mit reinem Wasser oder mit verdiinnter Séure gewaschen werden kann. Auf diese Weise
werden ldsliche Niederschldge wie Carhonate von der Aktivkohle entfernt, bevor der Reaktor mit Base

beschickt wird.

Um das Langzeitverhalten einer Aktivkohlesdule zu untersuchen, wurde eine bereits in S&ulenversuchen
mehrfach genutzte Aktivkohle (my = 0,59; ¢ = 0.5...1 mm) mit einer bisherigen Kontaktzeit mit
Grundwasser von 20 Tagen mehreren Sorptions-Reaktions-Zyklen unterworfen (Methade in Kap. 3.6.4].
Die ‘gealterte" Aktivkohle wurde (ber mehrere Tage mit Grundwasserkontaminanten
(V = 0,05..0,1 mLmin"; V/V,=3..6h", Grundwasser mit HNO, auf pH = 5 angeséuert) in der
S4ule bis zum nahezu vollstandigen Durchbruch des TeCA beladen. AnschlieBend wurde die Saule einen
Tag lang mit destilliertem Wasser gesplilt, wonach im Anschluss bis zur erneuten Sorptionsphase durch
die Saule 0,01 N NaOH (pH = 12) gepumpt und der Austrag von Chlorid verfolgt wurde. Wenn
Ausfallungen sichtbar wurden oder die Flussrate durch einen erhdhten Staudruck der S&ule abnahm,
wurde die S&ule erst mit destilliertem Wasser und bei Bedarf mit 0,2 N HNO, gespiilt (Flussregimes in
den Tabellen A1-8 bis A1-10).
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Abb. 4.2-16: Die Regeneration einer 'gealterten" Aktivkohle wahrend dreier Reaktionsphasen mit
0,01 N NaOH bei variierten Flussraten nach Beladung der Aktivkohle innerhalb der S&ule
durch Grundwasser (my = 0,5 g; ¢, = 0,5...1 mm;)

In der ersten Reaktionsphase (Abb. 4.2-18, 1. Hydrolyse), mit einer durchschnittlichen NaOH-Flussrate
von 0,1 mL min”" (Schwankungen der Férderleistung von =20 %), wurden zusétzlich eine Stillstandszeit
der Pumpe eingebaut und die NaOH-Konzentration zeitweise auf 0,1 mM NaOH (pH = 10) und
1 mM NaOH (pH = 11) eingestellt. Die Reaktionsgeschwindigkeit sank bei pH-Werten Kleiner als 12 so
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weit ab, dass die zur effizienten Regeneration der Aktivkohle bendtigte Zeit den technisch akzeptablen
Bereich dberschritten hétte. Insgesamt wurde in der ersten Reaktionsphase nach einer Reaktionszeit
von 200 h die TeCA-Beladung der Aktivkohle um 14,9 Ma-% gesenkt. Nach der Reaktionsphase wurde
die Aktivkohle erneut beladen. Innerhalb der zweiten Reaktionsphase wurde die durchschnittliche
Flussrate auf 0,04 mLmin" (+20%) reduziert (2. Hydrolyse). Im Vergleich zur vorherigen
Reaktionsphase wurde die Reaktionsgeschwindigkeit nur unwesentlich vermindert. Nach einer
Hydrolysedauer von 172 h wurde die Aktivkohlebeladung um 12,0 Ma-% TeCA abgereichert. Die in der
dritten Reaktionsphase deutliche Erhéihung der durchschnittlichen Flussrate um den Faktor 4,9 auf
0,18 mLmin" (=20 %) erhhte die Reaktionsgeschwindigkeit lediglich moderat (3. Hydrolysel. Nach
einer Reaktionszeit von 93 h wurden ca. 70 mg sorbiertes TeCA umgesetzt, was einer Abnahme der
Aktivkohlebeladung um 13,9 Ma-% TeCA entspricht.

Tab. 4.2-4:  Die diskontinuierliche Regeneration von "gealterter" Aktivkohle nach Beladung in Greppiner
Grundwasser anhand der umgesetzten TeCA-Beladung der Aktivkahle nach 100 h in drei
aufeinander folgenden Sorptions-Reaktions-Zyklen

Eluent Flussrate Raumgeschwindigkeit umgesetzte TeCA-Beladung
0,01 N NaOH Y ImlL min™] VIV, Ih") [Ma-%]
1. Hydrolyse 0,10 6,0 11,1
2. Hydrolyse 0,04 2.4 9.8
3. Hydrolyse 0,18 10,8 13.9M
""" nach 93 h Hydrolysedauer

In Tab. 4.2-4 sind die Ergebnisse der drei Reaktionsphasen zusammengestellt. Die Regenerationseffizienz
wird anhand der umgesetzten TeCA-Beladung nach 100 h angegeben. Bei keiner Fahrweise der
Aktivkohlesdule wird innerhalb des untersuchten Zeitintervalls von 200h die gesamte sorbierte
TeCA-Menge (ca. 26 Ma-%) umgesetzt. Die Aktivkohle behdlt nach 100 h Reaktionsdauer ein
signifikantes Beladungsniveau mit Restbeladungen von 12...16 Ma-% TeCA, die je nach NaOH-Flussrate
schwanken. Je griBer die eluierte NaOH-Menge bzw. Flussrate war, desto haher war der Anteil der
umgesetzten TeCA-Beladung der Aktivkohle. Fiir einen effizienten Betrieb der Aktivkohlesdulen im
technischen GroBenmaBstab ist es jedoch nicht erforderlich, die Aktivkohle bis zur villigen
TeCA-Entladung zu regenerieren. Die Hydrolyseeffizienz blieb beim Einsatz von stark "gealterter"
Aktivkahle Uber drei vollstandige Sorptions-Reaktionszyklen in einem Bereich erhalten, der die technische

Realisierung des Verfahrens sinnvoll erscheinen l3sst.
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Mit der Hydrolyse steht ein wirkungsvolles Werkzeug zur Verfiigung, mit dem der schlecht strippbare
Hauptschadstoff im Greppiner Grundwasser TeCA in das gut strippbare TCE umgewandelt werden kann.
Nach einem Hydrolyseschritt kénnen alle CKW im Greppiner Grundwasser quantitativ in die Gasphase
{iberfiihrt und in einem nachfolgenden Katalyseschritt zerstirt werden. Da in homogenen Losungen die
Hydrolyse des TeCA fiir eine effektive umwelttechnische Anwendung zu langsam ist, bietet sich die
Sorption an Aktivkohle als alternatives Reinigungsverfahren an. Ein groBer Vorteil dieser Methode ist,
dass der an der Aktivkohle adsorbierte Stoffanteil gelésten Hydroxidionen zur Reaktion zugdnglich ist.
Der Reaktionsmechanismus an der Aktivkohle ist unbekannt, doch gibt es Hinweise, dass die Aktivkohle
ginen zusatzlichen Reaktionsweg vermittelt, bei dem anstatt Hydroxidionen Wasser als Reaktionspartner
fungieren kann. Bei moderat alkalischen pH-Werten kann die Reaktionsgeschwindigkeit durch Sorption an
Aktivkohle deutlich gesteigert werden. Dieser Effekt wird durch Inhaltsstoffe des Greppiner
Grundwassers gemindert. Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit wird bei hheren pH-Werten immer
stérker durch Transportprozesse (insbesondere Porendiffusion) limitiert und bietet kaum noch einen
Vorteil gegeniiber der Reaktion in homogener Losung. Wenn man allerdings in einem Festbett arbeitet,
kann man den enormen Vorteil ausnutzen, dass in einer Aktivkohleschiittung die Verweilzeit des TeCA im
reaktiven System durch Sorption um GriiBenordnungen gesteigert werden kann. Die Regeneration der
Aktivkohle im Festbettreaktor kann mittels kontinuierlicher und diskontinuierlicher Betriebsweise
erfolgen. Die kontinuierliche Betriebsweise einer Aktivkohlesdule konnte so weit optimiert werden, dass
die Reaktoreffizienz gegeniiber einem leeren Strémungsrohr nach Gl. 4.2.3 um vier GréBenordnungen
steigt. Stellt man kontinuierlich und diskontinuierlich betriebene Hydrolyse in einem Festbettreaktor
ginander gegeniiber, ist von der kontinuierlichen Hydrolyse abzuraten, da zur Erhhung des
Grundwasser-pH-Werts die Pufferkapazitit des Wassers iberwunden werden muss und die Alkalisierung
aur  Prézipitatsbildung filhren kann. Die diskontinuierliche Betriebsweise ~ermdglicht — durch
Kreislauffihrung der Base eine effizientere Nutzung der Hydroxidionen. Durch die réumliche Trennung von
Grundwasser und Base lassen sich Ausfillungen vermeiden. Bei technisch relevanten
Raumgeschwindigkeiten von //V, = 5...10 h" ist im Festbettreaktor der Filmeffekt vernachlassighar
gering. Unter glinstigen Laborbedingungen kann eine mit TeCA-beladene Aktivkahle praktisch vollsténdig
regeneriert werden. Um eine ausreichende Arbeitskapazitét der Aktivkohle zu gewahrleisten, ist es nicht
erfarderlich, das TeCA vollstdndig von der Aktivkohle zu entfernen. Der Mehrfachverwendung von
regenerierter Aktivkohle in mehreren Sorptions-Reaktions-Zyklen sind keine prinzipiellen Grenzen gesetzt.
In einem Langzeitexperiment verblieb unter simulierten Feldbedingungen die Effizienz der Regeneration
von "gealterter" Aktivkohle iber drei Sorptions-Reaktions-Zyklen in einem Bereich, der die Uberpriifung

der Methode in einem Feldversuch lohnenswert erscheinen lasst.
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423 Dehydrochlorierung von Lindan

Die hier zusammengefassten Ergebnisse wurden wie die experimentellen Methoden in ausfilhrlicher Form
publiziert in Mackenzie et al. (2005b). Wird im Text auf Abbildungen verwiesen, sind diese in der

Publikation nicht enthalten und kinnen im Anhang (A2) eingesehen werden.

Lindan reagiert in hamogener Lésung mit Hydroxidionen durch Hydrolyse iber das Zwischenprodukt
Pentachlorcyclohexen zu den Isomeren des Trichlorbenzals (TrCB). In Abb. A2-1 ist der typische Verlauf
einer Folgereaktion abgebildet. Betrachtet man die Abnahme des Lindans, kann die Reaktionskinetik mit
einem Geschwindigkeitsgesetz pseudo-erster Ordnung gut beschrieben werden (Abb. A2-2). Die in

Batchexperimenten ermittelten Geschwindigkeitskonstanten als 4, = de,,,_ /(Gygan - Con- - 0F) lagen bei

pH = 10,0 und pH = 13,3 im Bereich von 0,01...0,04 M" s und decken sich mit Werten aus den
Publikationen van Cristol (1947), Ellington et al. (1988) und Ngabe et al. (1993).

Auch in Aktivkohlesuspensionen (Filtrasorb TL830; Angaben zur Charakterisierung der Aktivkohle in
Tab. A1-1 im Anhang) folgt die Reaktionskinetik bis zu hohen Umsatzgraden (95...99 %) formal einem
Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung (Abb. A2-3). In Gegenwart von Aktivkohle ist die formale
Geschwindigkeitskonstante 4 bei pH-Werten griBer als 11 Kleiner als in einer homogenen Ldsung mit
gleichem pH-Wert. Die Sorption von Lindan an Aktivkohle und die damit verbundenen Transportprozesse
bewirken bei Steigerung des pH-Werts der Resktionsldsung eine Limitierung der Geschwindigkeits-

konstanten 4, wie sie in Tab. 4.3-1 zusammengefasst ist.

Tab. 4.3-1:  Halbwertszeiten und formale Geschwindigkeitskonstanten k; fir die Dehydrochlorierung
von Lindan in Suspensionen mit gemérserter Aktivkohle bei unterschiedlichen pH-Werten
e =20gL"; g = 100 mg L

pH-Wert 13,0 11,3 10,0 96 8.4 7
] <1 3,2 11 12 24 43
k IM 571 0,003 0,03 0,18 0,40 3,2 =45

Im heterogenen Reaktionsystem entstehen an der Aktivkohle neben den Isomeren des TrCB (Abb. A2-4)
als zusétzliche Endprodukte die Isomere des Dichlorbenzols (DCB) (Abb. A2-5). Die Aktivkohle eriffnet
also einen zusatzlichen, bisher unbekannten Reaktionsweg der Dechlorierung. Betrachtet man die formale
Oxidationszahl des Kohlenstoffs im Lindan (C*°) sowie in den Produkten TrCB (C*® und DCB (C') ist
offensichtlich, dass der DCB-Bildung eine Redoxreaktion zu Grunde liegen muss. Durch eine Wasche der
Aktivkohle mit verdinnter HCI wurde versucht, Metalle mit reduzierender Wirkung von der Aktivkohle zu
entfernen, um Metallverunreinigungen der Aktivkohle (wie Fe® als Reaktionspartner auszuschlieBen. Das
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AusmaB der DCB-Bildung wurde durch die Séurewésche nicht beeinflusst, so dass nur aktive Ober-

flichenzentren der Aktivkohle als Reaktionspartner in Frage kommen.

Im Gegensatz zur homogenen Reaktion reagiert in Anwesenheit von Aktivkehle ein signifikanter Anteil des
Lindans im neutralen und sauren Milieu, was als Hinweis auf eine Reaktion ohne Beteiligung von Hydroxid-
ionen gewertet wird ("Neutralreaktion" mit H,0 als Reaktionspartner). Die Reaktionsgeschwindigkeit war
bei einem pH-Wert von 2 nicht haher als bei pH = 7. Aus diesem Grund kommen Hydroniumionen als

Reaktionspartner nicht in Betracht.

Um die Rolle von Wasser als Reaktionspartner zu untersuchen, wurden Hydrolyseversuche mit D,0
durchgefiihrt. Weder in einer alkalischen homogenen D,0-Ldsung noch in einer Aktivkohlesuspension mit
D,0 kannte nach Hydrolyse deuteriertes TrCB oder DCB gefunden werden. Folglich kann Wasser als H-
Donator ausgeschlossen werden. Die Redoxreaktion zum DCB muss also unter direkter Beteiligung der
Aktivkohle erfolgen. Die Aktivkohle wirkt demnach nicht nur als Sorptionsmittel, sondern auch als
Reaktionspartner. Formal findet eine Dechlorierung des CKW statt - die Aktivkohle wird nach diesen

mechanistischen Vorstellungen chloriert oder oxidiert.

Die Produktverteilung zwischen DCB und TrCB ist abhéngig vom pH-Wert. Sie veréndert sich wéhrend
des Reaktionsverlaufes nicht, wenn der pH-Wert konstant bleibt. Bei Verringerung des pH-Wertes steigt
der Anteil des DCB und der Anteil des TrCB féllt. Bei pH = 7 ist das anteilige Verhéltnis TrCB / DCB mit
1,2+0,3 nahezu ausgeglichen (pH = 2,2: TrCB/DCB = 0,3). Unter umweltrelevanten Bedingungen
wird durch Aktivkohle die Lindanhydrolyse nicht nur drastisch beschleunigt, sondern das zusétzliche
Reaktionsprodukt DCB ist im Vergleich zum TrCB biologisch besser abbaubar, weniger toxisch und
flichtiger (TrCB: &; = 0,051...0,077; DCB: K, = 0,078...0,11). Je griBer der Anteil des fliichtigeren
DCB ist, desto effizienter ist die Strippung der CKW aus dem Grundwasser.

Die Verteilungen der TrCB-lsomere in homogenen Ldsungen und in Aktivkohlesuspensionen sind praktisch
gleich und unabhéingig vom pH-Wert. Fiir den Bereich von pH = 7 bis pH = 13 gilt die Verteilung von
86...89 % 1,2,4-TrCB, 7...10 % 1,3,5-TrCB und 4...6 % 1,2,3-TrCB (Abb. A2-B). Anscheinend beein-
flusst Aktivkohle den Reaktionsmechanismus zum TrCB nicht. In Gegenwart von Aktivkohle steigen die
Anteile des 1,2- und des 1,3-Dichlorbenzals mit dem pH-Wert an. Im Gegensatz dazu nimmt der Anteil
des 1,4-DCB zu, wenn die Konzentration der Hydroxidionen sinkt (pH = 11,3: 24 % 1,4-DCB;
pH = 2,2 ca. 55% 1,4-DCB). Diese Verschiebung der Produktverteilung beruht wahrscheinlich auf
zwei konkurrierenden Reaktionsmechanismen mit unterschiedlichen dominierenden Produkten. Bei der
Dehydrochlorierung mittels Hydroxidionen dominieren das 1,2- und 1,3-DCB, das dominierende Isomer

der Neutralreaktion ist das 1,4-DCB.
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Anhang

Anhang

A1 Tabellen zum experimentellen Teil

Tab. A1-1:  Charakterisierung der Aktivkohle Filtrasorb TL830 (gemérsert; &, = 1...1,6 mm)

BET-Oberfliche '™ 727 m* g’
BET-Oberfléche Mikroporen 509 m?g’
Spez. Porenvolumen 0,46 cm*g’
Spez. Volumen Mikroporen * 0,27 cm*q”
Punkt der Nullladung (pHac) ' 10,8..11,5
Aschegehalt 5 Ma-%

1 No-Adsorption

2 N,-Adsarption, t-Plot Mikroparenanalyse
B3 N,-Adsorption, Gesamtporenvalumen aus der Adsorption von p/ g = 0,978

@ "mmersed"-Methode: pHay, = 10,8; pH-Drift-Methade: pHy;; = 11,5 (nach Bourikas et al., 2003)
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Tah. A1-2:  Experimente zur Bestimmung von Sorptionsgleichgewichten

. VI.IM ‘mSnrhens /r"Surptiv
Sorbens Sorptiv(e) (mL] (mg] (]
1-Brom-3-Propanal
Chloroform
1 - hi
Py/ALQ, "1 .1.2,2-Tetrachlorethan 200 3900 8.0
Chlorbenzol
4-Bromtoluol
n-Bromhexan
Pd/Al,0, "2 Chlorbenzol 200 48; 160; 480 8,0
Tetrachlormethan
Silikongl ' 1-Brom-3-Prapanol 50 10000 1,8
o Chloroform 220; 550; 1000; 1990;
Silikonal ™ : . ' ' 2.0
rone 1,1,2,2-Tetrachlorethan - 2370; 5950
Chloraform
DMS-Pd/aL0, "M 2 1 : 2820; 450 4.0
P fAles 1,1,2,2-Tetrachlorethan o 580; 2620 L
1-Brom-3-Propanal 94; 108; 154; 204; 354;
~ 13121 ; ; : i :
ROMS-PeAL0, n-Bromhexan 200 518; 1016; 1926; 3062 40
Pd/AK "= 1-Brom-3-Propanol 200 52; 112; 260; 515; 1011 7.0
Pd/AK M1 1-Brom-3-Propanal 200 51; 104; 258; 502; 1012 7.0
-Tet 4
Py/AK 12 1.1,2,2-Tetrachlorethan 200 11: 20 30: 46: 65: 85 2
n-Bromhexan 4.3
Pd/AK 817! 1,1,2,2-Tetrachlorethan 50 11; 26; 50; 99; 252 5,1

™' Extraktion der Wasserphase und Analyse des Extraktes mit GC/MS

' KorgrdBenfraktion ¢ = B3...12 um

¥ Analyse von n-Bromhexan in der Headspace-Phase mit GC/MS. 1-Bram-3-Propanal wurde nicht analysiert.
Analyse der Wasserphase mit GC/FID und Tenax-Saule

Aus einer wéssrigen Losung mit 35 mg L' Brompropanol konnten im Extrakt 77 % des Brompropanols wiedergefunden
werden. Die Wiederfindung aus einer wéssrigen Lisung mit 3,5 mg L Brompropanal betrug im Extrakt 78 %. Im
Konzentrationsbereich von 3,5bis 35 mg L' wurde die Brompropanolkonzentration in wéssriger Ldsung durch
Multiplikation der gefundenen Brompropanolkanzentration im Extrakt mit dem Karrekturfaktor van 1,3 berechnet.

" Headspace-Analytik mittels GC/MS

" KorgréBenfraktion & = 125...250 um

(41

(5]
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Tah. A1-3:  Hydrodehalogenierung von Chlorbenzol (MCB) und 4-Bromtoluol (4-BT) am Pd/Al,O.-
Katalysator
Reaktionsldsung 4 mM NaQH ™
Gogmong = 100 mg L
Gymes = 31,8 mg L’
Gyagr = 21,7 mg L’

Analyten; Analysenmethode; Kalibrierung

Halogenide; IC; externer Standard

(]

Tah. A1-4:

Um maglichst schnelle Reaktionen zu erreichen, wurde das Reaktionsmedium alkalisiert (siehe Kap. 4.1.1.3).

Hydrodechlorierung von Chloroform (CF) und 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA)
Pd/Al,0,- und PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator

am

Reaktionslosung

1 mM H,80, "

Crdimeos =
Crows-pymizos =

Gy preca =

Analyten; Analysenmethode; Kalibrierung

400 mg L
500 mg L
10mg L’

Methan & Ethan; GC/MS; externer
Standard

(4]

Die verwendeten Katalysatormengen veranderten den pH-Wert der Reaktionslisung nicht signifikant. Die Hydrolyse von

TeCA ist in 1 mM H,S0, praktisch vollsténdig unterdriickt.

Fiir Methan und Ethan wurden externe Kalibrierungen durchgefiihrt. In Referenzversuchen wurden die hochreaktiven
Substanzen Tetrachlormethan (g = 129 mg L™ 4, > 50 Lg" min™) und 1,1,1,2-Tetrachlorethan (g = 10 mg L™,
A, >50Lg" min") dechloriert. Die Stoffmengen [moll von Tetrachlormethan und 1,1,1.2-Tetrachlorethan im
Referenzansatz waren mit den Stoffmengen von CF und TeCA identisch. Die Reaktionsbedingungen waren in beiden
Versuchen vergleichbar. Nach 12 h Reaktionszeit wurde im Referenzansatz praktisch vollsténdiger Umsatz angenommen
(> 99,9 %] und die Konzentrationen g% von Methan und Ethan in der Gasphase gemessen. Zur Bestimmung von

¢y, in den Ansfitzen mit PDMS-Pd/Al,0,-Katalysator wurde im Referenzansatz zum Ausgleich von Sarptionseffekten die
gleiche Katalysatormengen zugegeben wie im Versuch mit CF und TeCA. Der CKW-Umsatz wurde berechnet als

— poas 088
A=gr el

T
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Tab. A1-5:  Hydrodebromierung von 1-Brom-3-Propanol (BrPrOH) und n-Bromhexan (MBHAJ am

Pd/Al,0;- und PDMS-Pd/Al,0,-Katalysatar

Reaktionslésung 1 mM H,S0, "
Grimiena = 400 mg L
Goomg-pameny = 500 mg L

G grproHmaHn = 20mg L

Analyten n-Prapanol & n-Hexan
Analysenmethode GC/MS & GC/FID

Kalibrierung n-Propanol

Kalibrierung n-Hexan

externer Standard

externer Standard (He/Hexan)

Batchversuche zur Untersuchung der Hydrolysekinetik ergaben, dass 1-Brom-3-Propanol zwar in alkalischer Lisung

langsam hydrolysiert, jedoch nicht in 1 mM H,50,. Leut Haag und Mill (1988) unterliegt n-Bromhexan einer langsamen
alkalischen Hydrolyse. In eigenen Batchexperimenten kannte in 1 mM H,50, keine Hydrolyse von Bromhexan beobachtet

werden.

Tab. A1-B:  Hydrodehalogenierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) und n-Bromhexan (MBHAJ am

Pd/Al,0,- und Pd/AK-Katalysator

Reaktionslésung

0,25 mM H,S0, "

Gige =
Gyrecn =
Gy =

Analyten; Analysenmethode; Kalibrierung

250 mg L
11,9mg L’
21,5 mg L
Halogenide; IC; externer Standard

[

Die verwendeten Katalysatormengen verdnderten den pH-Wert der Reaktionsldsung nicht signifikant (pH = 3,7). Die

Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan ist in 0,25 mM H,S0, praktisch vollsténdig unterdriickt.

Tab. A1-7:  Hydrodechlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) am Pd/Al,0,- und Pd/AK-
Katalysator (Vorreduktion des Pd/Al,0,-Katalysators im H,-geséttigten Wasser)

Reaktionsldsung 1 mM H,50,™
Bluy= 250 mg L

4 = 125...250 um
Qreca = 20 mg L

Analyten; Analysenmethode; Kalibrierung

Chlorid; IC; externer Standard

i

Die Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan ist in 1 mM H,50, vernachlassighar.
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Tab A1-8:  Flussregime wahrend der 1. Reaktionsphase im S&ulenversuch nach Beladung der Aktiv-
kohle mit CKW aus Grundwasser. Die Ersetzung von NaOH durch dest. Wasser oder verd.

HNO, diente der Aufldsung von Prézipitaten.

Zeit [h] ¥ ImL min'] Eluent
0.0 0,04 0,01 N NaOH
9.6 0,00 "

22.3 0,04 "

26,0 0,12 i

32,7 0,79 dest. H,0
33,0 0,03 0,1 mN NaOH
489 0,25 0,01 N NaOH
53.3 012 1 mN NaOH
728 012 0,01 N NaOH
77.0 0,04 !

142,3 0,12 "

1492 0,04 i

166,4 0,12 ;

1700 0.33 dest. H,0

172.0 0,09 ¥

191.8 0,70 0.2 N HNG,

192.8 0,70 dest. H,0

193.6 0,13 0,01 N NaOH

2019 0,04 dest. H,0

2143 0,10 "
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Tab A1-9:  Fussregime wéhrend der 2. Reaktionsphase im Saulenversuch nach Beladung der

Aktivkahle mit CKW aus Grundwasser
Zeit Th V [mLmin™ Eluent
0,0 0,12 0,01 N NaOH
1.8 0.1 ;

6.2 0,04 !

73,8 0,03 "

76,2 0,03 "

80,2 0.03 u

97.1 0,03 b
105,4 0,03 !
105,4 1,00 1.2 N HNO,4
105,9 1,00 dest. H,0
108,3 0,03 0,01 N NaOH
128,2 0,10 dest. H,0
128,5 0,10 1,2 N HNG,
142,3 0.51 dest. H,0
143,7 0,92 "
144,7 0,10 0.01 N NaOH
145,4 0,03 "

Tab A1-10:  Flussregime wéhrend der 3. Reaktionsphase im Saulenversuch nach Beladung der

Aktivkohle mit CKW aus Grundwasser

Zeit [h] V ImL min™] Eluent
0,0 0,04 0,01 N NaOH
0,6 0,02 "

1.1 0,04 "
3.1 0,20 '
5,1 0,04 .
17, 0,20 "
90,1 0,04 "
90,6 0,21 '
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A2  Abbildungen zur Dehydrochlorierung von Lindan

ey A
g ATrCB
= O PCCHe
o) Lin_dan N
0,8 1,0

Die Hydrolyse von Lindan in einer homogenen NaOH-L8sung als Folgereaktion mit Penta-

Abb. A2-1:
chlorcyclohexen (PCCHe) als Zwischenprodukt und Trichlorbenzol (TrCB) als Endprodukt
(G ngen = 5 Mg L, pHg,pe = 13,3, Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)
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Abb. A2-2:  Reaktionsverlauf der Dehydrochlarierung von Lindan zu Pentachlorcyclohexen in einer
pHe.. = 13.3,  Horizontalschiittler

homogenen NaOH-Losung (e = 5 mg L™
200 rpm; 7= 22%+1°C)
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Abb. A2-3:

Abb. A2-4:

Anhang
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Reaktionsverlauf der Dehydrochlorierung von Lindan zu Pentachlorcyclohexen in einer
Aktivkohlesuspension bei pH = 11,8 nach Vorbeladung der Aktivkohle mit nominell
9 Ma-% Lindan (g, = 2 gL"; pH = 11,8 mit 10 mM NaHCO,/Na,C0, und 20 mN NaOH:;
Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)
1,0
O O
% X
0.8 -
506
=
g 04 //
= "1'
0.2
0,0 L= — —
0 24 48 72 95 120 144 168 192 216
L pH84 —o—pH9B —%—pH113 —O—pH13,0 | tlhl
Die Bildung von Trichlorbenzol bei der Dehydrochlorierung ven Lindan in Aktivkohle-

suspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach Vorbeladung der Aktivkohle mit
3 Ma-% Lindan (gy = 2 gL"; pH-Einstellung mit 10 mM NaHCO4/Na,CO, und NaOH;
Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)
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Abb. A2-5:

Abb. A2-6:

Anhang
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Die Bildung von Dichlorbenzol bei der Dehydrochlorierung von Lindan in Aktivkohle-
suspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach Vorbeladung der Aktivkohle mit
5Ma-% Lindan (g = 2 gL"; pH-Einstellung mit 10 mM NaHCOy/Na,CO; und NaOH;
Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22%1°C)
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Die Verteilung der Isomere des Trichlorbenzols bei der Dehydrochlorierung von Lindan in
Aktivkohlesuspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach Vorbeladung der Aktivkohle
mit 5 Ma-% Lindan (g, = 2 g L"; pH-Einstellung mit 10 mM NaHCO4/Na,CO, und HCI
bzw. NaOH; Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)

166



Anhang

A3 Elektrochemische Dechlorierung van CKW

Elektrochemische Methoden erméglichen die einfache und effiziente reduktive Dechlorierung van Chlor-
kohlenwasserstoffen (CKW). Als kostengiinstiges Reduktionsmittel kinnen Elektronen in groBen Mengen
entweder selbst erzeugt oder aus dem dffentlichen Stromversorgungsnetz bezogen werden. Leider ist
die Bandbreite der elektrochemisch dechiorierbaren Substanzen begrenzt. So sind an Elektroden
aromatische Verbindungen wie Chlorbenzol (MCB) selbst bei hohen elektrischen Patenzialdifferenzen
nicht. reaktiv (Kghler, 2000). Von Trichlorethen (TCE) ist bekannt, dass dieses bei Korrosion von Fe?
durch atomaren Wasserstoff dechloriert werden kann (Li & Farrell, 2001). Andere CKW wie Tetrachlor-
methan (CT) und Chloroform (CF) kinnen an Eisen durch direkte Elektroneniibertragung im Idealfall voll-
standig dechloriert werden (Li & Farrell, 2000). Die verfahrenstechnischen Vorteile der elektro-
chemischen Dechlorierung von Grundwasserschadstoffen gegeniiber dem Einsatz konventioneller

Reduktionsmittel sind:

1. die einfache elektrische Regelbarkeit des Reaktionsgeschehens,
2. die Vermeidung von Chemikalieneintrag in das Grundwasser und

3. Ausnutzen des durch Wasserelektrolyse erzeugten Sauerstoffs in einer nachgeschalteten biolo-

gischen Behandlungsstufe zum Abbau der dechlorierten Reaktionsprodukte.

An katodisch geschalteten Elektroden kinnen Elektroneniibergénge auf CKW und damit deren
Dechlorierung  bewerkstelligt werden. Als Nachschlagewerk zur Elektrochemie von organischen
Verbindungen wird auf das Lehrbuch von Rifi & Covitz (1974) verwiesen. Im Speziellen untersuchten Liu
et al. (2000) die elektrochemische Dechlorierung einer ganzen Reihe von Alkylchloriden an einer Ni-
Elektrode auf Reaktionskinetik und Selektivitat. Dabei ergab sich die Reihenfolge der Reaktions-
geschwindigkeiten von CT > TCA ~CF >TCE >> DCM (TCA: 1,1,1-Trichlorethan; DCM: Dichlor-
methan). Liu et al. (1999) zeigten, dass CT auch an anderen Elektrodenmaterialien wie Zn, Cu oder Fe
hohe Reaktionsgeschwindigkeiten erreicht, weshalb Farrell et al. (2000) schlossen, dass CT sich gut als

Indikatorsubstanz fiir das AusmaR von Transporteffekten an Elektroden gignet.

Fir die Reduktion von CKW an einer Katode sind zwei Mechanismen vorstellbar. Bei der "direkten”
Reduktion ist es mdglich, ein Elektron direkt von der Elektrode auf den CKW zu tbertragen. Im Falle von
CT wird dieses durch Elektroneniibertragung zum negativ geladenen CT-Radikal reduziert, welches ent-
weder am Pd wahrscheinlich durch aktivierten Wasserstoff zum CF dechloriert wird oder laut Li & Farrell

(2001 nach Dechlorierung zum CF-Radikal mit Hilfe eines Elektrons und eines Pratons zum CF reagiert.

167



Anhang

Die Reaktionsgleichungen der "direkten" Reduktion von CT ohne Wasserstoff sind in Gl. A3-1 als schritt-

weise und in den Gleichungen A3-2 und A3-3 als konzertierte Reaktionen dargestellt.

CCl, + &~ = CCl; — CCE;, +Cr (A3-1)
CCl, + &~ — CCi +Cr (A3-2)
CCI; +&~ +H" = CHCl, (A3-3)

Die "direkte" Reduktion von CT mit aktiviertem Wasserstoff erfolgt am Pd wahrscheinlich nach den

Reaktionsgleichungen A3-4 und A3-5:

CCl, + &~ — CCly (A3-4)
CCl +Pd...H" — CHCl, +CI (A3-5)

Die direkte Ubertragung von Elektronen erfolgt hauptséchlich konsekutiv. Der Schadstoff wird an-
scheinend nur kurz durch Physisorption an die Elektrode gebunden. Man kénnte sich jeden einzelnen
Reaktionsschritt als eine Pendelbewegung zu und von der Elektrode vorstellen. CT und dessen Reaktions-
produkte werden mit unterschiedlichen Raten dechloriert. So wiesen Li & Farrell (2000) in Abbauver-
suchen mit einzelnen CKW nach, dass neben CT auch CF und DCM dechloriert werden kinnen. Allerdings
waren die Umsatzraten von CF um den Faktor 3.5 und die van DCM um den Faktor 26 niedriger als die
des CT.

Elektrochemie und Pd-Katalysataren

CKW kinnen nicht nur durch direkte Elektroneniibertragung, sondern auch am Pd katalytisch mit
aktiviertem Wasserstoff dechloriert werden. Diese Reaktion ist jedoch nur tber einen CKW-Metall-
Komplex durch Chemisorption méglich, was lange Sorptions- und damit Reaktionszeiten bedeutet. In
dieser Zeit kann der CKW in der Regel vollsténdig dechloriert werden, ohne dass chiorierte Zwischen-

oder Endprodukte in nennenswerten Mengen entstehen (Gl. A3-B).
CCl, +8Pd..H —CH, +4CI +4H" (A3-B)

Die Pd-katalysierte Hydrodechlorierung von DCM ist vernachlssighar und CF wird nur langsam um-
gesetzt. Dies erdffnet fir CT die Mdglichkeit, anhand der anfallenden Reaktionsprodukte zwischen der
direkten Ubertragung von Elektronen (CF als Hauptprodukt) und der katalytischen Hydrodechlorierung
(praktisch nur Methan als Produkt) zu unterscheiden. Deshalb wurde eine geteilte Elektrolysezelle mit

giner Katode aus reinem Pt ausgestattet und in einer zweiten, ansonsten baugleichen, Zelle eine
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palladisierte Pt-Katode eingebaut (die experimentellen Details sind im Anhang zur Durchfiihrung ange-
geben). Nach Dotierung des H,-freien Elektrolyts (Spiilung von 0,5 M Na,SO, mit Ar) mit einer Start-
konzentration von 100 mg L' CT wurde die Reaktionskinetik anhand der Produktbildung (Gaspraben-

analyse mit GC/MS, ausgestattet mit Dickfilmsule) verfolgt.

In Abb. A3-1 ist die Freisetzung von CF als Produkt der direkten Elektroneniibertragung von katodisch
betriebenen Elektroden auf CT dargestellt. Um den Einfluss der angelegten Zellspannung auf die
Reaktionsgeschwindigkeit zu untersuchen, wurde die Potenzialdifferenz zwischen Katode und Katolyt (£,
bzw. Elektrodenpotenzial) in zwei Schritten gesteigert. Wie in Abb. A3-1 gut erkennbar ist, wird mit An-
hebung des Elektrodenpotenzials die "direkte” Dechlorierung von CT zu CF sowahl an der Pt- wie auch an

der Pd-Pt-Elektrode beschleunigt.

Nach Abb. A3-1 ist die CF-Bildung trotz der unterschiedlichen Elektrodenoberfidchen und -materialien
nahezu gleich. Anscheinend spielen fiir die Elektroneniibertragung das Elektrodenmaterial und die -fliche
keine nennenswerte Rolle. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist unter diesen Umsténden in Ubereinstimmung
mit den Erkenntnissen von Liu et al. (1999) prektisch allein vom elektrischen Potenzial abhéngig bzw.
wird durch anodische Prozesse, Transportphanomene oder anderes limitiert. Als Reaktionsprodukte
wurden Uber der Pt-Katode vorrangig CF, aber auch DCM sowie in geringen Mengen Chlormethan und

Methan nachgewiesen.
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Rbb. A3-1:  Dechlorierung von Tetrachlormethan (CT) zu Chloraform (CF) anhand des relativen Signal-
integrals (4) von GC/MS-Analysen des Gasraumes iber dem Katalyten von getrennten
Elektrolysezellen bei Steigerung des Potenzials (£, gemessen mit Ag/AgCl-Referenz-
elektrode) an verschiedenen Elektrodenmaterialien (Pt: Platinblech 4 = 1,5 cm?; Pd-Pt:
palladisiertes Platinblech 4 = 7,5 cm?; /m, = 6,6 mg)
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In allen Versuchen zur "direkten" Dechlorierung von CF und TCA wurden zusétzlich MCB (g = 50 mg L)
als chemischer Indikator fiir die katalytische Hydrodechlorierung zugegeben. An der palladiumfreien
Elektrode wurde in keinem Fall MCB umgesetzt. Aus diesem Grund kann eine katalytische Aktivitdt der
Pt-Elektrode ausgeschlossen werden, was sie als Referenzelektrode fiir die “direkte” Dechlorierung
geeignet erscheinen lasst. Zudem kann davon ausgegangen werden, dass die in Abb. A3-1 gezeigten

Dechlorierungen von CT zu CF allein durch elektrochemischen Elektronentransfer verursacht wurden.

Beim Einsatz van elektrisch leitfahigen Pd-Katalysatoren wie elektrochemisch palladisiertes Pt-Blech kann
durch Beaufschlagung des Katalysators mit einem elektrischen Potenzial der fiir die katalytische Hydro-
dechlorierung notwendige Wasserstoff /7 sitv am Pd erzeugt werden. Bei einem Elektrodenpotenzial
unter dem Wert der beginnenden Wasserelektralyse (4, = -0,75V; Messung des Potenzials im
Elektralyt mit einer Ag/AgCl-Referenzelektrode) sollte die Dechlorierung von CT auch an der palladisierten
Elektrode wegen Wasserstoffmangel normalerweise allein durch die Ubertragung von Elektronen erfolgen.
Ab einem Elektrodenpotenzial, das zur Elektrolyse des Wassers filhrt (£, = -0,8 V], reagiert CT an der
Pd-Pt-Elektrode wahrscheinlich deutlich schneller und vorrangig durch katalytische Hydrodechlorierung
mit /7 situ erzeugtem Wasserstoff am Pd. Um den elekcrochemisch erzeugten Wasserstoff mdglichst
quantitativ zur Hydrodechlorierung am Pd-Kontakt zu nutzen, wurden die Elektrolysezellen mit einer
Diffusionssperre aus Glaswolle geteilt, da Pd die Rekombination von H, und O, katalysiert (McNab & Ruiz,
1998].

In Abb. A3-2 ist die Freisetzung von Methan als Produkt der vollstandigen CT-Dechlorierung bei unter-
schiedlichen Potenzialen dargestellt. An der palladisierten Pt-Elektrode ist die Freisetzung von Methan
bei jedem eingestellten Patenzial von -0,75, -0,9 und -1,1 V grdBer als am reinem Pt. Vermutlich ist fiir
die vermehrte Methanbildung die katalytische Hydrodechlorierung am Pd der Grund, wobei die Katalyse
anscheinend schon bei H.-Partialdriicken unterhalb der Nachweisgrenze des GC/WLD ablauft
(g, < 10 Pa bei &, = -0,75...-0,9 V). Deutlich zu erkennen ist ein starker Anstieg der Reaktions-
geschwindigkeit an der palladisierten Elektrode bei -1,1V Elektrodenpotenzial. Die Aufnahme einer
Strom-Potenzial-Kurve zeigte, dass bei einem Potenzial von -0,75 V keine Wasserelektrolyse stattfindet
(/—» 0 mA), diese bei einem Potenzial von ca. -0,9 V einsetzt und bei einem Potenzial von -1,1 V lebhafte
Wasserstoffentwicklung zu beobachten war (/= 1,1 mA). Im Gegensatz zur Pd-Pt-Elektrode erfolgte die
Dechlorierung am reinem Pt weiterhin allein durch Elektroneniibertragung und wurde durch die Potenzial-

steigerung weniger stark beschleunigt als an der palladisierten Pt-Elektrode.
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Abb. A3-2:  Methanbildung aus Tetrachlormethan bei Steigerung des elektrischen Potenzials an
verschiedenen Elektrodenmaterialien (Pt: Platinblech 4 = 1,5 em?® Pd-Pt: palladisiertes
Platinblech 4 = 7.5 cm?; /3, = 6,6 mg)

Abb. A3-2 zeigt deutlich, dass an palladisierten Elektrodenmaterialien Elektrochemie und Katalyse, d.h.
"direkte" Dechlorierung durch Elektronentransfer und Hydrodechlorierung am Pd mit /7 sitv erzeugtem

Wasserstoff, am gleichen Ort stattfinden kéinnen.

Um zu Gberpriifen, ob die katalytische Hydrodechlorierung von MCB im H,-geséttigten Elektrolyten durch
Beaufschlagung des Palladiums mit einem elektrischen Potenzial gesteigert werden kann, wurde in zwei
geteilten Elektralyszellen mit Pd-Pt-Elektroden (Zelle 1: ey = 6,6 mg; Zelle 2: mmy, = 3,5 mg) nach
MCB-Datierung (g, = 100 mg L") abwechselnd Zellspannung zu- und abgeschaltet. Zelle 1 wurde vom
Versuchszeitpunkt 0,1 h bis 1,6 h mit einer Zellspannung von lh =15V betrieben (£, =-186V;
o/= 11,3 mA), wahrenddessen bei Zelle 2 die Spannungsquelle ausgeschaltet blieb. Umgekehrt wurde
von 1,6 h bis zum Versuchsende nach 2,9 h Zelle 1 ohne Potenzial und Zelle 2 mit einer Zellspannung von

9V und einem Stromfluss von durchschnittlich 11,7 mA betrieben (b = -1, V).

Der Einfluss des Potentialaufschlags auf die Reaktionsgeschwindigkeit von MCB ist in Abb. A3-3 als
Benzolfreisetzung in den Gasraum iber dem Katolyten dargestellt. So hat die Zuschaltung der Zell-
spannung von 5V keinen Einfluss auf die Freisetzungsrate von Benzol. So bestimmen in einer geteilten
Elektrolysezelle mit palladisierten Pt-Elektroden weder die verwendete Pd-Menge, nach die angelegte
Zellspannung von 5V die Reaktionsgeschwindigkeit von MCB zu Benzal im H,-geséttigten Kataolyten, Bei
H,-Uberschuss ist es nicht mdglich, durch Aufschlag eines moderaten elektrischen Patenzials die

katalytische Hydrodechlorierung von MCB an Pd zu steigern.
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Wie in Abb. A3-3 dargestellt ist, erfolgte der Anstieg der Benzolkonzentration im Gasraum Uber eine
Zeitdauer von ca. 3 h linear. Dies entspricht nicht der Erwartung, sollte doch die MCB-Konzentration
exponentiell fallen (Reaktionskinetik 1. Ordnung). Allerdings wurden in diesem Zeitraum lediglich 20 %
der MCB-Ursprungsmenge umgesetzt. Dies deutet auf eine ungewdhnlich geringe spezifische Aktivitat
des Palladiums fiir MCB hin (formal: 4, <1 Lg" min™).
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Abb. A3-3: Die Freisetzung von Benzol aus Chlorbenzol (normiert nach dem Standard 50 mg L
Dichlormethan (DCM)) im H,-vorgeséttigten Elektrolyten bei Zu- und Abschaltung von
5,0 V Zellspannung () (e = 100 mg L™, &, = -1,6 V; Zelle 1: m; = 6,6 mg; Zelle
2: iy = 3,5 mg)
Nach einer starken Erhdhung der Rihrgeschwindigkeit wurde das Benzal mit unverénderter, konstanter
Rate freigesetzt. Aus diesem Grund wird ausgeschlossen, dass die geringe Umsatzrate auf einer
Transportlimitation durch méglicherweise langsame Riickidsung von verbrauchtem Wasserstoff aus der
Gasphase in den Elektrolyt beruht. Ausserdem war bei der angelegten Zellspannung von 5V an den
Elekcroden deutliche O,- und H,-Entwicklung zu sehen. Der aufgenommene Stromfluss von
/=11...12 mA wird deswegen der Wasserelektrolyse zugeschrieben. Aus diesem Grund wird fiir den in
Abb. A3-3 abgebildeten Reaktionsverlauf H,-Mangel am Pd ausgeschlossen. Wahrscheinlich ist unter den
angewandten experimentellen Bedingungen die fir die Reaktion verwendbare Pd-Oberfléche fir die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit verantwortlich. Fir die Reaktionskinetik wére es dann nebenséchlich,
ob die Pd-Schicht auf dem Pt-Blech dicker (6,6 mg Pd auf 15 cm? Platinblech] ader dinner (3,5 mg Pd)

ist.
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Interaktion von Sorption und elektrochemischer Dechlorierungsreaktion

Die elektrochemische Dechlorierung hat gegeniiber der Hydrodechlorierung an Pd-Katalysatoren den
Nachteil der teildechlorierten Produkte. Dieser Nachteil kinnte durch die Verlangerung der Kontaktzeit
des CKW mit der Elektrode ausgeglichen werden, so dass die Chance einer vollsténdigen Dechlorierung
mit der Kontaktzeit ansteigt. Eine Moglichkeit zur Verléngerung der Kontaktzeit von CKW an der
Elektrode ist die Sorption an einem elektrisch leitfahigen Material wie Graphit. Zusétzlich stellt sich die
Frage, ob die durch Sorption erhihte Oberfiéchenkonzentration des CKW am Katodenmaterial die

“direkte" Dechlorierung beschleunigen kann.

Fiir die elektrochemische Dechlorierung an sorptionsaktiven Elektroden sind zwei Szenarien vorstellbar:
Im unerwinschten Fall hat verstarkte Sorption am Elektrodenmaterial keinen positiven Effekt auf die
effektive Dechlorierungsgeschwindigkeit des CKW. Dagegen kénnte im gewlnschten Fall die Sorption des
CKW an der Elektrode durch die Erhdhung der Oberflachenkonzentration eine groBere Reaktions-
geschwindigkeit und durch die langere Kontaktzeit zwischen CKW und Elektrode eine Verschiebung der

Selektivitdt zugunsten der vollsténdig dechlorierten Reaktionsprodukte bewirken,

Zur Untersuchung des Sorptionseffektes auf die Reaktivitit und Selektivitit der elektrochemischen
Dechlorierung von CKW wurden Reaktionen von zwei unterschiedlich hydraphoben CKW an verschiedenen
Elektrodenmaterialien durchgefiihrt. Zum Einsatz kamen in einer geteilten Elektrolysezelle eine Platin-
elektrode und eine Kohlenstoffelektrode aus Graphit (Graphithirste fir Elektromotor: Details in
Tab. A3-2). Ein CKW mit stérkerer Affinitét zur Kohlenstoffelektrode sallte an dieser im Vergleich zur
Reaktionsgeschwindigkeit an einer Platinelektrode eine groBere Steigerung der Umsatzrate zeigen als ein
weniger stark sorbierender Stoff. Fiir diese Untersuchungen erscheinen Chloroform  (CF,
log Agw = 1,97) und 1,1,1-Trichlorethan (TCA, log K = 2,49) als geeignetes Substanzpaar. Beide
Substanzen sind prinzipiell elektrochemisch dechlorierbar und sorbieren unterschiedlich stark an einer
Kohlenstoffelektrode, wahrend die Sorption der beiden CKW an Pt annahernd gleich sein msste. Die
homologe Struktur beider Molekiile sollte strukturspezifische Unterschiede in ihrer Dechlorierbarkeit

ausschlieBen.

Die Reaktionskinetik wurde bei verschiedenen Patenzialeinstellungen anhand der Abnahme der TCA- und
CF-Konzentrationen im Headspace-Volumen Gber dem Katolyten beobachtet (GC/MS). Die Start-
konzentrationen waren 100 mg L TCA bzw. 125 mg L CF in jeweils 400 mL 0,5 M Na,SO0,-Elektrolyt
(Durchfihrung und Aufbau der Elektrolysezellen im Anhang zur Durchfiihrung). Um die Reaktionskinetik

173



Anhang

iiber einen ausreichenden Zeitraum zu verfolgen, wurde die einzelnen Potenzialeinstellungen in der Regel

ca. 24 h beibehalten, bevor das Potenzial auf ein hisheres Niveau eingestellt wurde.

In Abb. A3-4 werden die Umsatzraten von TCA an der Pt- und Graphitkatode bei unterschiedlichen
Potenzialen dargestellt. Bei allen Potenzialeinstellungen waren die Umsatzraten als —d/6, / @t konstant.
Allerdings waren die wahrend aller Potenzialeinstellungen ereichten Gesamtumsatzgrade von 14 bis
18 % der TCA-Ursprungsmenge so gering, dass das der Reaktionskinetik zugrunde liegende Geschwindig-
keitsgesetz nicht verlasslich bestimmt werden kann. Die elektrochemisch erreichten Umsatzraten von
TCA sind im Vergleich zur mdglichen katalytischen Dechlorierung an Pd-Katalysatoren als gering einzu-
stufen (Frenzel, 2004: 4y, = 17 Lg" min” im CKW-Gemisch an einem Pd/Al,0,-Katalysator), steigen
jedoch ab einem Potenzial von £, = -1,0V von ca. 0,1 % der umgesetzten Ursprungsmenge TCA
(Gy7ce) pro Stunde auf bis zu ca. 0,4-10%5 1, h" bei &, = -1,3 V.

0.5 4 S
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| -:g 0.4 - © Graphitelektrode /'z
S 0.3 1 .
| g D.2 T ’,/O’
| &
g 0.1 - z
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Abb. A3-4:  Umsatzraten von 1,1,1-Trichlorethan (TCA) an der Graphit- und Platinelektrode bei der
schrittweisen Anhebung des Elektrodenpotenzials (&)

Auch die Reaktionsgeschwindigkeit von CF ist bei den einzelnen Potenzialeinstellungen iber eine Zeitdauer
von jeweils ca. 24 h konstant. Allerdings sind die Reaktivitaten von CF an der Pt- und an der Grapit-
elektrode nicht einfach zu interpretieren. Abb. A3-5 zeigt die gemessenen Umsatzraten von CF nach
schrittweiser Anhebung des Potenzials der Arbeitselektrode. Die Reaktivitdt von CF an der Pt-Elektrode
ist schwach. Es wurden zwar bei &, < -1,0V in geringen Mengen Methan und im Spurenbereich
Dichlormethan nachgewiesen, jedoch konnte auch bei einem Potenzial von -1,3V «eine signifikante
Umsatzrate von CF bestimmt werden (-dg; / d¢ << 0,110 0. Uberraschend ist, dass CF an der
Graphitelektrode sehr viel schneller dechloriert wird als an der Pt-Elektrode. Die "direkte" Dechlorierung
von CF ist an der Graphitelektrode mit einer maximal erreichten Umsatzrate von ca. 2 % der dotierten
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CF-Menge pro Stunde bei einem Potenzial von -1,3 V sogar deutlich schneller als die TCA-Dechlorierung
(Faktor 5). Es ist unbekannt, warum Graphit die CF-Dechlorierung "katalysiert”, die TCA-Dechlorierung an
Graphit jedoch so schnell ist, wie an der Pt-Flektrode.
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Abb. A3-53:  Umsatzraten von Chloroform (CF) an der Graphit- und Platinelektrode hei der
schrittweisen Anhebung des Elektrodenpatenzials (£,

In Tab. A3-1 werden die Umsatzraten von TCA und CF an beiden Elektrodensystemen qualitativ gegen-
bergestellt. Der Vergleich zeigt: Fir die Dechlorierung von CKW an Elektroden durch Elektranentransfer
kann der erhoffte synergistische Effekt von Sorption und Reaktion nicht nachgewiesen werden.

Tab. A3-1:  Qualitativer Vergleich der in den Einzelversuchen ermittelten Umsatzraten von TCA und CF
an Kohlenstaff- und Platinelektroden

Versuch Umsatzrate an Umsatzrate an
TCA #1 Graphit = Platin
TCA #2 Graphit = Platin
CF #1 Graphit >> Platin
CF #2 Graphit >> Platin

An Platin kann TCA mit einer dhnlichen Reaktionsgeschwindigkeit wie an der Graphitelektrode umgesetzt
werden. Dem gegentiber war CF an der Pt-Elektrode unter den angewandten Bedingungen praktisch
nicht dechlorierbar. Das sorptionsschwéchere CF wird an der Graphitelektrode sehr viel besser um-
gesetzt als an der Pt-Elektrode. Das sorptionsstérkere TCA kann im Gegensatz dazu von der Sorption am
Graphit kaum profitieren. Unklar ist, warum CF an der Platinelektrode nicht mit nennenswerten
Umsatzraten dechloriert werden kann. Abb. A3-B ist ein Hinweis, dass die Elektrolysezelle karrekt funk-
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tionierte. Obwohl CF an der Pt-Elektrode nicht dechloriert wurde, floss durch die Wasserelektralyse

verursacht ein entsprechender Strom.

Abb. A3-6:

Abh. A3-7:
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Strom-Potenzial-Kurven bei der "direkten" Dechlorierung von Chlaroform an der Graphit-

und Platinelektrode bei der schrittweisen Anhebung des Elektrodenpotenzials (4]
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Produktbilanz von 1,1,1-Trichlorethan an der Platinelektrode aus kumulativen Analysen bei

schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials (4,.) nach jeweils ca. 24 h

Anhand der Identifikation und Quantifizierung der Reaktionsprodukte mittels GC/MS und Dickfilmséule
kann die Selektivitit der "direkten" Dechlorierung von TCA und CF an beiden Elektrodenmaterialien und bei

verschiedenen elektrischen Potenzialen beobachtet werden. Prinzipiell wird TCA sowohl am Kohlenstoff-
als auch am Platinkontakt zu Dichlorethan, Chlorethan und Ethan dechloriert (Abbildungen A3-7 und

178



Anhang

A3-8]. Die Produktzusammensetzung verdnderte sich wihrend der einzelnen Potenzialeinstellungen nicht

wesentlich, d.h. die Selektivitat ist bei gegebenen Elektrodenpotenzialen stabil.
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Abb. A3-8  Produktbilanz von 1,1,1-Trichlorethan an der Graphitelektrode aus kumulativen Analysen
bei schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials (£,) nach jeweils ca. 24 h

Bei einem Patenzial von -1,0 V betrdgt in der Elektrolysezelle mit Pt-Elektrode und TCA der Produktanteil
von Dichlorethan ca. 60 % und jeweils ca. 20 % der Produkte entfallen auf Chlorethan und Ethan
(Abb. A3-7). An der Graphitelektrode wird unter diesen Bedingungen TCA hauptséchlich zu Dichlorethan
(ca. 75 %) und Chlorethan (ca. 20 %) mit einem marginalen Ethananteil umgesetzt (Abb. A3-8). Die
Abbildungen A3-7 und A3-8 machen deutlich, dass fiir TCA die Selektivitat vom angelegten elektrischen
Potenzial und vom Elektrodenmaterial abhangt.

Sowohl an der Pt- wie auch an der Graphitelektrode ist der Produktanteil vom volisténdig dechlorierten
Ethan im Vergleich zur Summe der teildechlorierten Produkte gering. Die erhoffte Steigerung der
Selektivitdt zu Gunsten der vallstandigen Dechlorierung durch Sorption des CKW an der Graphitelektrode
erfillte sich fiir TCA nicht.

Die elektrochemische Dechlorierung von CF erfolgt zu Dichlormethan, Chlormethan und Methan
(Abb. A3-9), wobei das Hauptprodukt an der Graphitelektrode bei allen eingestellten Potenzialen Dichlor-
methan ist (ca. 90 % aller Produkte). Das bedeutet, die Reaktionsselektivitit (d.h. der Dechlorierungs-
grad) héngt eher vom CKW und dem Elektrodenmaterial ab, als vom angelegten Potenzial. Die "direkte"
Dechlorierung von CF an der Graphitelektrode ist selektiv und die Produkthilanz konnte unter den ange-

wandten Versuchbedingungen nicht durch das Elektrodenpotenzial gesteuert werden.
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Abb. A3-9:  Produktbilanz von Chloroform an der Graphitelektrode aus kumulativen Analysen bei
schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials (£,) nach jeweils ca. 24 h

Auch fiir TCA ist bei moderaten Potenzialen (£, > -1,1V) die vorrangige Reaktion sowohl an der
Graphit- wie auch an der Pt-Elektrode die einfache Dechlorierung zum Dichlorethan. Das ist im Vergleich
zur Pd-Katalyse insofern ungtinstig, da fiir umwelttechnische Anwendungen im Regelfall eine vollstandige

Dechlorierung zu ungiftigen Verbindungen angestrebt wird.

Dehydrochlorierung von 1,1,2,2-Tetrachlorethan

Ein ausreichendes Elektrodenpotenzial fiihrt im wéssrigen Elektrolyten zur Elektrolyse des Wassers.
Dabei werden an der Katode Wassermolekiile zu Hydroxidionen und Wasserstoff reduziert. Die Hydroxid-

ionen kénnten maglichweise zur Dehydrochlarierung (Hydrolyse) von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) zu

Trichlorethen genutzt werden.

In einer getrennten Elektrolysezelle wird der gesamte Katolyt durch die freigesetzten Hydroxidionen
alkalisiert. Mit einer Katode aus elektrisch leitfahigem und gerolitem Sigratex SPC7011 Aktivkohlevlies
(Fa. SGL Carbon AG, Wiesbaden; Details in Tab. A3-2) konnten in einer geteilten Elektrolysezelle bei
&, = -1,2V in der Bulkphase des Katolyten pH-Werte von mehr als 12,5 erreicht werden. In diesem
Fall erfolgt die Hydrolyse von TeCA trivial mit hoher Geschwindigkeit in homogener Ldsung. Die
Alkalisierung des gesamten Katolyten einer geteilten Elektrolysezelle erlaubt jedoch kaum den Betrieb der

Elektrodenanordnung mit kontinuierlichem Durchfluss von TeCA-haltigem Wasser, was verfahrens-

technisch und dkonomisch oft nachteilig ist.
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Bemerkenswert an der SPC7071-Elektrode ist, dass mit dieser in der geteilten Elektrolysezelle bei
by = -1,5V technisch relevante Geschwindigkeiten der "direkten” Dechlorierung von CF erreicht
werden konnten. Allerdings wurden diese Potenzialeinstellungen nur maximal 2 h eingehalten, da
ansonsten die gesamte CF-Menge umgesetzt worden wire (G =125mgL"). So ist es bei der
erreichten Umsatzrate von 25-10%g, h" (&, = -1,7 V) méglich, innerhalb von 4 h den Katolyten
praktisch vollstandig von CF zu reinigen. Zum Vergleich sind in Abb. A3-10 die entsprechenden Umsatz-

raten an den verschiedenen Elektroden nach schrittweisen Potenzialsteigerungen eingetragen.
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Abb. A3-10: Vergleich der Umsatzraten von Chloroform (CF) an der SPC701 1-Elektrode sowie an der

Graphit- und Platinelektrade bei der schrittweisen Anhebung des Elektrodenpatenzials
(foy)

Anscheinend ist es maglich, die im Vergleich zu poliertem Pt oder einer Graphitelektrode hdhere
spezifische Oberflache des Aktivkohlevlies (S = 11,7 m? g) auszunutzen, um adsarbierte GF-Molekiile
an Stellen mit ausreichenden Potenzialdifferenzen elektrochemisch zu dechlorieren. Weiter ist es vor-
stellbar, dass durch Wasserelektrolyse im Elektrolyten unmittelbar tber und an der Elektrodenoberfliche
Iokale pH-Inhomogenititen entstehen, die an der Katode zur Hydrolyse von adsorbiertem TeCA mit
Hydroxidionen genutzt werden kinnten. Durch die rdumliche Nihe van Sorption und Wasserelektrolyse
kénnten die gebildeten Hydroxidionen eventuell effizient mit den adsorbierten TeCA-Molekiilen reagieren.
Die Versuche zur Hydrolyse van TeCA in Aktivkohlesuspensionen (Kap. 4.2] zeigten, dass im Porensystem
von Aktivkohle adsorbierte TeCA-Molekiile leicht van zugegegebenen Hydroxidionen erreicht werden

kénnen.

Die elektrochemisch unterstiitzte TeCA-Hydralyse in der ungeteilten Elektrolysezelle hatte den groBen
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Vorteil, dass die Zelle mit kontinuierlichem Durchfluss von kontaminiertem Wasser betrieben werden
kann. Bei dieser Betriehsweise verbleibt die Bulkphase neutral und es miisste lediglich der Grenzfilm um
das Katodenmaterial wie auch das Porenvolumen der Aktivkohle lokal alkalisiert werden. Es stellt sich die
Frage, ob der erhoffte, lokal hohe pH-Wert zur Hydrolyse von TeCA genutzt werden kann. Eine einfache
Méglichkeit dazu ist der Einsatz der SPC7011-Elektrode. Durch Sorption kann das TeCA an der enormen
spezifischen Oberfliche des Aktivkohlevlies in unmittelbarer Néhe der Wasserelektrolyse aufkonzentriert

werden.

Nach Dotierung von Elektrolytlisung (400 mL 0,5 M Na,SO,) in einer ungeteilten Elektrolysezelle mit
100 mg L TeCA (mit und ohne 24 h Voradsorption) wurde zwar nach Aufschlag eines elektrischen
Potenzials von -1,3V an der SPC7011-Katode eine lebhafte Wasserstoffentwicklung beobachtet, im
Elektrolyt konnte jedoch mittels argentometrischer Titration kein Chlorid als eines der Hydrolyseprodukte
von TeCA nachgewiesen werden. Aus unbekanntem Grund kam es am Aktivkohlevlies innerhalb von 24 h
nicht zur Reaktion van TeCA und Hydroxidionen, unabhéingig davon, ob die Elektrolytlésung geriihrt wurde
oder nicht. Bisher existiert keine experimentell untermauerte Erklérung fiir dieses Ergebnis. Eine
mégliche Hypothese fiir die ausbleibende Reaktion ist die Maglichkeit, dass durch Wasserelektrolyse im
Porensystem der Aktivkohle das Wasser durch den gebildeten Wasserstoff aus dem Porenraum
verdrangt wird und auf diese Weise die Hydroxidionen die adsorbierten TeCA-Molekile nicht mehr
erreichen kiinnen. Ein solcher Verdréngungseffekt kinnte dazu gefiihrt haben, dass an elektrisch leit-
fihigem Aktivkohleviies adsorbiertes TeCA in einer ungeteilten Elektralysezelle nicht mit elektrolytisch

erzeugten Hydroxidionen dechloriert werden kann.
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Durchfiihrung

Eine 500 mL Laborflasche mit Seitenansatz (Mininertventil) wurde mit 400 mL 0,5 M Na,50,-Ldsung als
Elektrolyten beschickt. Die Bohrung des Schraubdeckels wurde mit einem PTFE-beschichteten Septum
abgedichtet. Die Elektradeneinbauten wurden durch Bohrungen des Septums im Elektrolyten fixiert. In
ein Glasrohr (g, = 10 mm, ., = 7 mm, £ = 20 cm) wurde an einem Pt-Draht ein gerolltes Pt-Netz
(5-1,5 cm, Gauze 52) als Anode eingehangen. In der geteilten Elektrolysezelle wurde das Glasrohr am
unteren Ende mit Glaswolle Gber eine Linge von 2 cm als Diffusionsperre verstopft. In der ungeteilten
Elektrolysezelle verblieb das Glasrohr offen. Der Pt-Draht wurde durch das Glasrohr als elektrischer
Kontakt durch ein Septum gefiihrt, welches die Atmosphére Giber dem Analyten abdichtete. Als Katoden-
halterung diente eine Pasteurpipette, durch welche ein Pt-Draht gefiihrt wurde. Dieser Draht hielt an
der Pipettenspitze die Katode. Das obere Ende der Pasteurpipette wurde mit einem Septum ebenfalls
geschlossen. Zum Druckausgleich durch elektrolytisch erzeugten Wasser- und Sauerstoff wurden der
Anaden- und Katodengasraum mit Kapillaren zur Atmosphére gedffnet. Die Versuchsansdtze wurden vor
Versuchsbeginn entweder 30 min mit Argon oder H, gespiilt. Der Zeitpunkt der CKW-Dotierung markiert
den Versuchsstart. Um einen schnellen Stoffaustausch zwischen Flissig- und Gasphase zu ermdglichen,

wurden die Ansétze mdglichst rigoros mit einem Glasriihrer gerihrt,

Die Versuche wurden chrongpotentiostatisch durchgefiihrt. Die elektrische Potenzialdifferenz zwischen
beiden Elektroden wurde im Elektrolyten mit Hilfe einer Ag/AgCl-Referenzelektrode (Schott B3920: Fa.
Schott Instruments GmbH, Mainz) gemessen. Mit dem stabilisierten Netzteil EA-PS 7032-100 (Fa. EA-

Elektro-Automatic, Viersen) wurde die Zellspannung manuell auf das gewlnschte Elektrodenpotenzial
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eingestellt und bei einer Abweichung von 5 % des Sollwertes nachjustiert. Das gemessene Potenzial
sowie der Stromfluss wurden mit Digitek Multimeter DT4000ZC und der Software DMM (Fa. Digitek,

Taiwan) im Minutentakt aufgezeichnet.

Ag/AgCl (a) Ag/AgCl

Abh. A3-11: Skizze der geteilten (a) und ungeteilten Elektrolysezelle (b

Zur Aufnahme der Reaktionskinetik wurden dem Ansatz 50 ul Gasphase ber dem Elektrolyten (vgl.
Abb. A3-11) mit einer gasdichten Spritze entnommen und die Analytkonzentrationen mit GCG/MS
analysiert. Zur Berechnung von Produkthilanzen wurden zwar die substanzspezifischen Henry-
Koeffizienten beriicksichtigt, aber nicht die unterschiedlichen Responsefaktoren der einzelnen
Verbindungen des MS-Signalintegrals im Scan-Modus. Um Undichtigkeiten wie das Eindringen von Luft in
die Elektrolysezelle zu detektieren, wurden Gasproben mittels GC/WLD analysiert. Bei Lufteinbruch wurde

der Versuch abgebrochen bzw. in dieser Arbeit nicht vorgestellt.

Die Herstellung der Pd-Pt-Elektroden erfolgte durch katodische Abscheidung von geldstem
PA(NO,),2H,0 (gurum, Fa. Fluka Chemie AG, Buchs/CH) auf Pt-Blech. Als Elektralysezelle diente ein
250 mL Diinnhalskolben, der mit einem nach oben gebogenen Seitenansatz (., = 25 mm) versehen
und mit einer Glasfritte (G2) zum Diinnhalskolben als Diffusionsperre ausgeristet wurde. Dinnhalskalben
und Seitenansatz hatten Schraubdeckel mit Bohrung (PTFE-Septen). Als Anode diente ein einfacher Pt-
Draht (4= 0,25 mm), der ca. 1 cm aus der Spitze einer Pasteurpipette herausragte, die durch das

Septum in den Seitenansatz geschoben wurde. Als Katode wurde ein Pt-Blech (99% Pt;
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Lbh=5,00,3-0,1 cm, vgl. Tab. A3-2) mit einem Pt-Draht verbunden, der durch eine Pasteurpipette

verlegt wurde, die dann selbst durch das Septum des Diinnhalskolbens geschoben wurde.

Tab. A3-2:  Eingesetzte Elektroden

Aribida Gerolltes Platinnetz L6 = 5,0-15¢cm; Gauze 52
mind. 99.9 %, Sigma-Aldrich e = 0,1 mm
Pt-Katode Platinblech L4 = 500301 cm

mind. 99,9 %, Sigma-Aldrich
Pd-Pt-Katode elektrochemisch palladisiertes Platinblech /44 = 5,0-0,3-0,1 cm

Graphitelektrode
Graphit-Katode Graphithiirste fiir Elektromotor mit Lbh=200,805cm
Kupferkontakt

Ein Aktivkohlevliesbogen (Sigratex SPC 7011) mit AusmaBen 20 cm-9 ¢m (539 mg) wurde auf
eine Lange von 9 cm fest aufgewickelt und am oberen Ende mit Pt-Draht kontaktiert, welches mit
SPC7011-Katode  Cyanacrylat verklebt wurde. Die Elektrode wurde 2 cm tief in den Elektralyt eingetaucht

(20 cm2 em). Die beobachtete Steighthe des Elektrolyts im Viies war 1,7 cm. Damit traten ca.
2:20 cm3,7 cm=148 cm® (= 222 mg) Viies in Kantakt mit, dem Elektrolyten.

Zur Konditionierung wurden die Pt-Bleche mit Fe,0, (durchschnittliche KristallgrdBe 5 um) poliert, mit
Aceton 10min im Ultraschall gewaschen und mit dest. Wasser gespilt. Vor Wégung des
Ursprungsgewichtes wurden die Platinbleche mindestens 2 h bei 105°C im Ofen getrocknet und offen auf
Raumtemperatur abgekiihlt. Als Elektrolyt wurden 250 mL 0,1 M KNO,-L8sung eingesetzt, welche sich
ca. auf 220 mL im Katodenraum und auf ca. 30 mlL Elektrolyt im Anodenraum verteilte. In den
Katodenraum wurden pro Ansatz je 63,0 und 63,5 mg Pd(NO,),-2H,0 eingewogen, welches fiir die

gesamte Elektrolytmenge einer nominellen Pd-Konzentration von ca. 100 mg L entspricht.

Das Palladium wurde bei einer Zellspannung von & = 2,3 V reduktiv abgeschieden. Von dieser Spannung
wurde ein Kompromiss erhofft, dass das Pd in handhabbaren Zeiten abgeschieden wird, aber das
Wachstum der Pd-Schicht noch so langsam ist, dass eine gentigende Anhaftung des Palladiums an das
Platin erwarten werden kann (keine Bildung von Pd-Flocken). Die Pd-Abscheidung erfolgte iiber eine
Zeitdauer von 24 h. Nach ca. 12 h entférbte sich die vorher gelb-braune Losung und es hildeten sich auf
dem Pt eine schwarze Pd-Schicht sowie suspendierte gelb-braune  Flocken. Obwohl zwei
Abscheidungsprozeduren unter identischen Bedingungen durchgefiihrt wurden, waren die Pd-Beladungen
der Pt-Bleche nach Waschung mit dest. Wasser und Trocknen (£= 2 h: 7= 105°C) unterschiedlich. Ein
Pt-Blech hatte eine Beladung von 3,5 mg Pd, das andere eine Pd-Beladung von 6,6 mg (Abscheidegrad
14 bzw. 26 % des geldsten Pd).
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Vergleich der Hydrolyse- und Desorptionskinetik von sorbiertem 11.2.2-
Tetrachlorethan in Aktivkohlesuspensionen (m, = 1,0 g; 4 =1..1,6 mm;
nominelle Beladung der Aktivkohle im Hydrolyseansatz: 20 Ma-% TeCA: im
Referenzansatz fiir Desorption: 20 Ma-% TCE: Strippung bei pH = 13;

o = 20 mL; 0,1 M NaOH; ¥/, = 50 mL min")

Die kumulative Chloridfreisetzung und die relative Chloridkonzentration am
Ausgang einer Aktivkohlesdule (7, = 1,3 g; &> = 1...1,6 mm), nachdem die
Aktivkohle mit 31 Ma-% 1,1,2,2-Tetrachlorethan vorbeladen wurde. Die
Hydrolyse erfolgte kontinuierlich durch Zuftihrung eines 1:1-Gemisches aus
TeCA-Losung (¥ = 0,25 mL min”; g5, = 400 mg L") und einer Pufferldsung
(V = 0,25 mLmin™: 20 mM NaHCO,/Na,CO,; pH = 9,1). Die Pufferldsung
wurde mit HNO; nach 72 h auf pH = 8,8 und nach 132 h auf pH =83
angesauert.

Der Umsatzgrad von 1,1,2,2-Tetrachlorethan (TeCA) berechnet aus der TeCA-
und Chloridbilanz bei kontinuierlicher Elution einer vorbeladenen Aktivkohlesiule
mit einem 1:1-Gemisch aus Carbonatpuffer und TeCA-Lésung und nach 393 h
mit einem 1:1-Gemisch aus Puffer und Greppiner Grundwasser. Nach 220
Betriebstunden wurde die Séule mit ca. 50 2V 01N HNO, gespiilt.
(my=05g; & =05.1mm; Carbonatpuffer: 0,1 M NaHCO,/Na,CO,:
V=013mlmin";, pH=89; TeCAlosung: ¥ = 013 mL min":
Gun = 200 mg L, Grundwasser: 1/ = 0,13 mLmin”"; g, =~ 100 mgL",
Cspow = 200 mg L)

Aufsummierte Stoffmengen des freigesetzten Chlorids und der verbrauchten
Hydroxidionen (aus ApH) bei der diskantinuierlichen Regeneration einer bis zum
vollstandigen Durchbruch von 1,1,2,2-Tetrachlorethan vorbeladenen Aktivkohle

mit 0,01 NNaOH (m, = 1,3q; ¢ = 1..1,6 mm: ¥ = 0.5 mL min™")

Vergleich der Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan mit 0,01 N NaOH im
Batch- und Séulenverguch nach 22 h Voradsorption aus 1,15 L Greppiner
Grundwasser im  Uberkopfschiittler (my=05g 4=05.1Tmm

Batchversuch: V= 200 mL;: Saulenversuch: J/ = 0,4 mL min™

Vergleich der Hydrolyse von 1,1,2,2-Tetrachlorethan mit 0,01 M NaOH im
Batch- und Saulenversuch (my =054g; & =0,5..1 mm: Batchversuch:
V=200 mL; Horizontalschiittler 200 rpm; Séulenversuch:

V = 0,075 mL min™) nach 116 h Beladung der Aktivkohle in der Siule mit
Grundwasser (V/ = 0,41 mL min")

Adsorptionskinetik von 1,1,2,2-Tetrachlorethan in einem ersten Schritt an
frischer Aktivkohle (1. Sorption) und in einem zweiten Schritt an mit
Trichlorethen  beladener  Aktivkohle (2, Sorption)  (my, = 1.040;
g = 0,63...2,5 mm; erster Sorptionsschritt: Vo = 200 mL;
Grecs = B0 mg L; anschlieBende Beladung der Aktivkohle mit ca. 50 Ma-%
Trichlorethen; zweiter Sorptionsschritt: ¥, = 200 mL: Greea = 100 mg L)
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Die Regeneration einer "gealterten” Aktivkohle wahrend dreier Reaktionsphasen
mit 0,01 N NaOH bei variierten Flussraten nach Beladung der Aktivkohle
innerhalb der Saule durch Grundwasser (my = 0,5 g; g = 0,5...1 mm;]

Die Hydrolyse von Lindan in einer homogenen NaOH-Losung als Folgereaktion
mit Pentachlorcyclohexen (PCCHe) als Zwischenprodukt und Trichlorbenzol
(TrCB) als Endprodukt (e, = 5 Mg L"; pHeux = 13,3, Horizantalschiittler
200 rpm; 7= 22+1°C)

Reaktionsverlauf der Dehydrochlorierung von Lindan zu Pentachlorcyclohexen in
giner homogenen  NaOH-Losung (G = 9mgL"  pHeee = 13,3,
Horizontalschittler 200 rpm; 7= 22+1°C)

Reaktionsverlauf der Dehydrochlorierung von Lindan zu Pentachlorcyclohexen in
einer Aktivkohlesuspension bei pH = 11,8 nach Vorbeladung der Aktivkohle mit
nominel 5Ma-% Lindan (ge=2gl" pH=118 mit 10mM
NaHCO4/Na,CO, und 20mN NaOH; Horizontalschiittler 200 rpm;
F=22+1°0

Die Bildung von Trichlorbenzol bei der Dehydrochlorierung von Lindan in
Aktivkohlesuspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach Vorbeladung der
Aktivkohle mit 5 Ma-% Lindan (g, = 2gL’; pH-Einstellung mit 10 mM
NaHC0,/Na,C0, und NaOH; Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)

Die Bildung von Dichlorbenzol bei der Dehydrochlorierung von Lindan in
Aktivkohlesuspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach Vorbeladung der
Aktivkohle mit 5Ma-% Lindan (g, = 2gL"; pH-Einstellung mit 10 mM
NaHC0,/Na,C0, und NaOH; Horizontalschiittler 200 rpm; 7= 22+1°C)

Die Verteilung der Isomere des Trichlorbenzols bei der Dehydrochlorierung von
Lindan in Aktivkohlesuspensionen bei unterschiedlichen pH-Werten nach
Vorbeladung der Aktivkohle mit 5 Ma-% Lindan (gy = 2 g L"; pH-Einstellung
mit 10 mM NaHCO,/Na,CO, und HCI bzw. NaOH; Horizontalschiittler 200 rpm;
7= 22+1°C)

Dechlorierung von Tetrachlormethan (CT) zu Chloroform (CF) anhand des
relativen Signalintegrals (4) von GC/MS-Analysen des Gasraumes {ber dem
Katolyten von getrennten Elektrolysezellen bei Steigerung des Potenzials (£,
gemessen mit Ag/AgCl-Referenzelektrode) an verschiedenen
Elektrodenmaterialien (Pt: Platinblech 4= 1,5 cm? Pd-Pt: palladisiertes
Platinblech 4 = 7,5 ¢cm?; m, = B,6 mg)

Methanbildung aus Tetrachlormethan bei Steigerung des elektrischen
Potenzials an verschiedenen Elektrodenmaterialien  (Pt:  Platinblech
A =15 cm? Pd-Pt: palladisiertes Platinblech 4 = 7,5 cm?; /7, = 6,6 mg)

Die Freisetzung von Benzol aus Chlorbenzol (normiert nach dem Standard
50 mg L' Dichlormethan (DCM)) im H,-vorgeséttigten Elekcrolyten bei Zu- und
Abschaltung von 5,0 V Zellspannung (&) (Gyes = 100 mg L &y =18V,
Zelle 1: my, = 6,6 mg; Zelle 2: my, = 3,5 mg)

Umsatzraten von 1,1,1-Trichlorethan (TCA) an der Graphit- und Platinelektrode
bei der schrittweisen Anhebung des Elektrodenpotenzials (£,,)
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Umsatzraten von Chloroform (CF) an der Graphit- und Platinelektrode bei der
schrittweisen Anhebung des Elektrodenpotenzials (4,,)

Strom-Potenzial-Kurven bei der "direkten" Dechlorierung von Chloroform an der
Graphit- und Platinelektrode bei der  schrittweisen Anhebung  des
Elektrodenpotenzials (£,,)

Produkthilanz von 1,1,1-Trichlorethan an der Platinelektrode aus kumulativen
Analysen bei schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials (&) nach
jeweils ca. 24 h

Praduktbilanz von 1,1,1-Trichlorethan an der Graphitelektrode aus kumulativen
Analysen bei schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials [£,) nach
jeweils ca. 24 h

Produktbilanz von Chloroform an der Graphitelektrode aus kumulativen
Analysen bei schrittweiser Steigerung des Elektrodenpotenzials (&,) nach
jeweils ca. 24 h

Vergleich der Umsatzraten von Chloroform (CF) an der SPC7011-Elektrode
sowie an der Graphit- und Platinelektrode bei der schrittweisen Anhebung des
Elektrodenpotenzials (£,,)
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A6  Abkiirzungsverzeichnis

Abkiirzung Bedeutung

4-BT 4-Bromtoluol

AK Aktivkohle

AOX Adsorbierbare halogenorganische Verbindungen
BET Brunauer, Emmet und Teller

BG Bestimmungsgrenze

BKW Bromorganische Verbindungen

BMBF Bundesministerium fiir Bildung und Forschung
BrPrOH 1-Brom-3-Propanal

CF Chloraform

CKW Chlorkohlenwasserstoff

CT Tetrachlormethan

DCB Dichlorbenzal

DCE Dichlorethen

DCM Dichlormethan

dest. destilliert

Fa. Firma

FID Flammenionisationsdetektor

GC Gaschromatograph

HKW Halogenorganische Verbindungen

IC lonenchromatographie

k.A. keine Angabe

Kat. Katalysator

KRK Kontinuierlich betriebener Rihrkessel
MBHA n-Bromhexan

MCB Chlorbenzol

MS Massenspektrometer

MTBE Methyl-tert-Butylether

P&T Firdern und Behandeln (Pump & Treat)
PCCHe Pentachlorcyclohexen

PCE Tetrachlorethen
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Pd/AK
Pd/Al,0,
PDMS
PDMS-Pd/Al,0,
PTFE
RP

RR
SAFIRA
SIM
sogen.
SPE
synth.
TCA
TCE
TeCA
TECDD
TEM
TGA
TrCB
UFZ

VC
verd.
vgl.
WLD
z.B.

Palladium auf Aktivkohle

Palladium auf y-Al,0,

Palydimethylsiloxan

mit Silikondl imprégniertes Palladium auf y-Al,0,
Polytetrafluorethen

Umkehrphase (Reversed Phase

Rohrreaktor

Sanierungsforschung in regional kontaminierten Aquiferen
Einzelionendetektion (Sefected lon Monitoring
sogenannt

Festphasenextraktion (Sofid Phase Extraction
synthetisch

1,1,1-Trichlorethan

Trichlorethen

1.1,2,2-Tetrachlorethan
1.2,3,4-Tetrachlor-Dibenzo-Dioxin
Transmissions-Elektronenmikroskop
Thermogravimetrische Analyse

Trichlorbenzal

Umweltforschungszentrum Leipzig-Halle GmbH
Chlorethen

verdiinnt

vergleiche

Warmeleitfahigkeitsdetektor

zum Beispiel
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A7  Symbolverzeichnis

Anhang

Symbol Einheit Erlduterung

a mol L Thermodynamische Aktivitat

Feat m? m® Volumenspezifische Oberfléche eines Katalysatorpartikels

A m? Geometrische duBere Oberfldche ohne Oberflichenrauhigkeit

Ay Lg" min? Spezifische Pd-Aktivitt eines Katalysators

b m Breite

¢ oder g kg L' Kanzentration zum Zeitpunkt t

% kg L' Startkonzentration

- kg L Konzentration in der Bulkphase

o kgL gunze_ntratin_n des frei geldsten Stoffanteils unter der Bedingung von

orptionsgleichgewicht

B kg L Konzentration des frei geldsten Stoffanteils

Cops kg L Konzentration im Gasvolumen

G kg L Kanzentration im Fliissigkeitsvolumen

c, kg L Kanzentration am Séulenzulauf

(e kg L nominelle Katalysatorkanzentration

o kg L korrigierte Konzentration

iy kg L Konzentration am Séulenablauf

B kg L Konzentration in der PDMS-Phase

Bios kg L Konzentration im Porenvolumen eines pordsen Partikels

Coye kg L Mittlere Konzentration im Porenvolumen eines pordsen Partikels

Bas kg kg™ Kanzentration des sorbierten Stoffanteiles

By kg L Kanzentration iiber der duBeren Oberflache eines Partikels

g m SdulenauBendurchmesser

s m Séuleninnendurchmesser

a m Partikeldurchmesser

0 cm? 57 Diffusionskoeffizient

0, cm?s” Diffusionskoeffizient bei unendlich kleiner Konzentration
Scheinbarer Diffusionskoeffizient im Intrapartikelvolumen eines

15 cm’s” portisen Partikels mit Beriicksichtigung der Sorption an der inneren

Oberflache
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=N

an

kJ mol”

kJ mal”

Lkg™
Lkg”

Effektiver Diffusionskoeffizient im wassergefiillten
Intrapartikelvolumen ohne Beriicksichtigung der Sorption

Dicke

Aktivierungsenergie

Formale Aktivierungsenergie in heterogenen Systemen
Elektrodenpotenzial

Interpartikelporositét

Intrapartikelporositat bzw. innere Porositit eines Partikels
Durchflusswirksame Porositat

Gesamtporositat einer Partikelschiittung

Frequenz

Flachenintegral

Steigerungsfaktor der relativen spezifischen Pd-Aktivitt einer
Substanz nach Imprégnierung des Pd/Al,0,-Katalysators mit Silikondl

Faktor der relativen Aufkonzentrierung einer Substanz im Vergleich
zur einer anderen Substanz

Steigerungsfaktor der relativen spezifischen Pd-Aktivitat einer
Substanz im Saulenversuch im Vergleich zur relativen Aktivitit der
Substanz im Batchversuch

Weisz-Modulus

Aktivitétskoeffizient

Hihe (z.B. eines Saulenbetts)

Filmwirkungsgrad

Gesamtwirkungsgrad

Porenwirkungsgrad

Stromstérke

Geschwindigkeitskonstante erster Ordnung

beobachtete Geschwindigkeitskonstante erster Ordnung
Geschwindigkeitskonstante der alkalischen Hydrolyse
Geschwindigkeitskonstante der Neutralreaktion der Hydrolyse

Effektive Geschwindigkeitskonstante einer Reaktion erster Ordnung
unter Vernachléssigung der duBeren Transportwiderstiinde

Stoffiibergangskoeffizient

Effizienz eines S&ulenreaktors bzw. eines Strémungsrohres
Sorptionskoeffizient

Sorptionskoeffizient nach Freundlich
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pStmpp
Py

HE

Re

Prorn
Pe

Ps
Plhiee

o

&

S
Sc
5h

Tip

Thzo

Uter'm

kg
g mal”
Pas

mol

Pa

Jmal” K’

kg L™
kg L
kg L
kg L
kg L

kg L
2 kg

m -1

°C
°C

Henrykoeffizient

Verteilungskoeffizient zwischen Oktanal und Wasser
Lange

Charakteristische Porenlénge im Partikel

Masse

Molgewicht

Dynamische Viskositat

Stoffmenge

Durchschnitt

Druck in Strippapparatur auf Permeatseite
Gesamtporenvolumen im Schiittbett

Aligemeine Gaskonstante R = 8,314 J mol™ K
Bestimmtheitsmal

Retardierungsfaktor

Reynaldszahl

Dichte

Trockenkarndichte (scheinbare Dichte, Matrixdichte)
Korndichte inklusive des mit einem Medium gefiillten Parenraums
Feststoffdichte (Bulkdichte)

Schiittdichte (mit luftgefiillterm Intra- und Interpartikelvolumen)
Standardabweichung

Lislichkeit in Wasser (wenn nicht anders vermerkt: 7= 25°C)
BET-Oberfliche (spezifische innere Oberflache)
Schmidtzahl

Sherwoodzahl

Temperatur

S&ulentemperatur

Tortuositdt eines Porensystems

Halbwertszeit

hydraulische Verweildauer

Zellspannung

Terminale Sedimentationsgeschwindigkeit eines Partikels

Abstands- oder Darcy-Geschwindigkeit des Elutionsmittels im
Saulenbett
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4 m
1/D.HED L
Wiao L
- L
Wi L
Weirn L
% Lkg

V Ls”
-'/'ges Ls’
X .
A(PDMS -
Xstﬁﬂp -
7 .

Geometrisches Volumen ohne Oberfldchenrauhigkeit
Startvolumen der Reaktionslésung im Batchansatz

Volumen der Reaktionsldsung im Batchansatz bzw. im Saulenbett
Interpartikelvolumen

Intrapartikelvolumen

Volumen der Partikel in einer Schiittung (Kornvolumen)
spezifisches Porenvolumen eines pordsen Partikels

Volumen der reaktiven Zone bzw. Valumen einer Schiittung
(Bettvolumen)

Flussrate
Gesamtflussrate

Umsatzgrad '"

Silikonanteil am Katalysator
Strippgrad

Ladungszahl

Im Kap. 4.1.1.1 wird auch vom Halogensubstituenten X gesprochen.
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